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УВАЖАЕМЫЕ ЧИТАТЕЛИ!

Выходит в свет учебное пособие Технология переработки нефти. 
В 4-х частях. Часть вторая. Физико-химические процессы". Отличитель
ная черта настоящего издания — это высокая степень обобщения излага
емого материала и его комплексность, оценивающая экономические, эко
логические и технологические проблемы современной нефтепереработ
ки. Полагаю, что сочетание в рецензируемом учебном пособии истори
ческой информации о трудах корифеев российской и мировой нефтепе
реработки с перспективами ее развития обусловит необходимое долголетие 
данного учебного пособия. В данном издании профессорами В. М. Капу
стиным и А. А. ГУреевым четко определено понятие "физико-химические 
процессы нефтепереработки", учитывающее физические и химические 
взаимодействия в таких сложных системах, как нефтяные. Такой подход 
полностью укладывается в развиваемые научной школой проф. 3. И. Сю- 
няева представления о принципах регулирования фазовых превращений 
в нефтяных дисперсных системах.

Настоящая работа является результатом труда не только двух автори
тетных и уважаемых профессоров РГУ нефти и газа имени И. М. Губкина. 
В ней аккумулирован многолетний опыт работы профессоров и препода
вателей всех родственных вузов нефтегазового профиля, которые успеш
но создают необходимый для сегодняшнего студента и аспиранта, менед
жера и оператора установки учебно-методический материал.

Считаю весьма удачными и своевременными три основных оригиналь
ных авторских нововведения в рецензируемом издании — это производ
ственно-технологические комплексы (проектируемые и существующие на 
современных НПЗ), материал о развитии основных процессов полимери
зации олефинов и раздел, посвященный переработке нефтяных остатков 
и подчеркивающий роль термогидрокаталитических процессов.

По моему мнению, объем и качество информации, содержащейся 
в рецензируемом учебном пособии, отвечают задачам программы соот
ветствующей дисциплины. И в заключение отмечу удачное сочетание фун
даментальности и необходимой степени доступности информации, а так
же хороший стиль изложения материала учебника. Это, безусловно, по
служит его широкой популярности среди самого широкого круга читате
лей. Все изложенное выше является несомненным основанием необхо
димости его издания.

С. Н. Хаджиев, 
директор ИНХС РАН, 

академик РАН

ОАО "Газпромнефть — 
ГАЗПРОМ Омский НПЗ”
фШШЯЯЧ

-Газпромнефть — Омский НПЗ", дочернее предприятие компании "Газпром
нефть" является одним из самых современных нефтеперерабатывающих заво
пив России Омский НПЗ перерабатывает более 20 млн т нефти. Глубина пере
работки нефти составляет 89 % (показатель является одним из лучших в отрас
ли) загрузка мощностей вторичных процессов близка к 100 %.

Схема Омского НПЗ включает более 40 технологических установок, в том 
числе две установки каталитического крекинга суммарной мощностью более
3 5 млн т в год, три установки каталитического риформинга, крупнейший в России 
комплекс по производству ароматических углеводородов, четыре установки гид
роочистки дизельных фракций и одну установку гидроочистки бензинов катали
тического крекинга. На заводе работают самая мощная в стране установка алки- 
лирования и крупнейшая в Европе установка изомеризации легких бензиновых 
фракций.

Предприятие производит автомобильные, дизельные, судовые, котельные 
топлива, ароматические углеводороды, техническую серу, малосернистый кокс, 
автомобильный и бытовой газ и другие виды продукции.

Определены следующие приоритетные показатели производства на период 
до 2020 г., к которым стремится ОНПЗ:

— глубина переработки 93 %;
— индекс Нельсона 15,1;
— выпуск экологически чистых моторных топлив, соответствующих классу 5;
— выход светлых нефтепродуктов более 80 %;
— эксплуатационная готовность установок более 96 %.
Омский НПЗ выпускает только автомобильные бензины 4-го и 5-го классов 

и дизельное топливо 5-го класса.
Всемирная ассоциация по нефтепереработке (WRA) дважды — в 2010 

и 2012 гг. — признавала Омский НПЗ лучшим нефтезаводом России и СНГ.
Омский нефтеперерабатывающий завод — единственный НПЗ в России, ра

ботающий на собственном катализаторе крекинга.
Омский НПЗ — предприятие топливного профиля с блоком производства 

масла. Омский завод смазочных материалов (ОЗСМ), расположенный на терри
тории ОНПЗ, производственный филиал компании "Газпромнефть — смазочные 
материалы". На предприятии налажено производство полного цикла, включаю
щее изготовление базовых и товарных масел, фасовку и отгрузку продукции.

Обеспечивается автоматическая фасовка более 450 наименований продук
ции и 1200 товарных позиций.

Сегодня Омский НПЗ является признанным лидером российской нефтепере
работки, динамично развивается и внедряет новейшие технологии. Предприятие 
постоянно повышает эффективность и экологичность производства, а также ка
чество выпускаемой продукции, заботясь об интересах потребителей.



Jj ОАО "Татнефть'
Т  T A T N E F T  www.tatneft.ru

ОАО Татнефть" — крупнейшая нефтегазодобывающая компания в Респуб
лике Татарстан и одна из ведущих нефтяных компаний в Российской Федерации

За более чем 60-летнюю историю пройден сложный путь развития от добы
вающего предприятия до современного вертикально-интегрированного холдин
га, в состав которого входят нефте- и газодобывающие, нефтегазоперерабатыва 
ющие и нефтехимические предприятия, организации, реализующие нефть, про
дукты нефтепереработки и нефтехимии, а также предприятия бурового и нефтя
ного сервиса. ОАО Татнефть" имеет обширную сеть автозаправочных станций 
отвечающих всем современным требованиям.

Компании в настоящее время принадлежит основная часть лицензий на раз 
ведку и добычу нефти месторождений Татарстана и пакеты акций ряда нефтехи 
мических предприятий. Кроме этого, Компания реализует бизнес-проекты в стра
нах ближнего и дальнего зарубежья, укрепляя сырьевую и нефтеперерабатыва 
ющую базы и расширяя рынки сбыта. Первой в России Компания приступила 
к разработке месторождений битумной, высоковяэкой нефти.

ОАО Татнефть" ведет строительство крупного нефтеперерабатывающей: 
комплекса в Нижнекамске (проект ТАНЕКО"). На предприятии возможна перера
ботка всех сортов нефти, глубина переработки составит 96,9 %. Первая очередь 
запущена в 2010 г.

Производственная деятельность Компании отвечает высоким стандарта* 
экологической и промышленной безопасности. ОАО Татнефть" проводит соци
ально ориентированную политику и вносит весомый вклад в развитие нацио
нальных программ по здравоохранению, образованию, спорту, поддержке мало
го и среднего бизнеса.

H A LD O R TO PSD E И  , Хапьдор
http://topse.ru/

Haldor Topsoe A/S (АО "Хальдор Топсе") и его дочерние компании — это част
ное предприятие, деятельность которого посвящена гетерогенному катализу. Ком
пания занимается научными исследованиями и разработками, производством 
и продажей катализаторов, проектированием и поставкой лицензионных катали
тических установок и производств в химической и нефтехимической промышлен
ности, а также в энергетическом секторе и природоохранных технологиях.

Компания Haldor Topsoe была основана в 1940 г. доктором Хальдором Топсе. 
Штаб-квартира компании, ее центральные исследовательские лаборатории и про
ектные подразделения сосредоточены в Дании. Производство катализаторов рас
полагается в Дании и США. Представительство и дочерние компании располага
ются в Хьюстоне, Нью Дели, Пекине, Токио, Бахрейне. Для укрепления техниче
ского и делового сотрудничества с российской промышленностью фирма Haldor 
Topsoe в 1991 г. открыла филиал в Москве.

Компания Haldor Topsoe поставляет свои технологии и катализаторы пред
приятиям химического, нефтехимического и энергетического сектора, в том чис
ле для производств: аммиака, метанола, водорода, серной кислоты, гидроочист
ки бензина, керосина, дизельного топлива, подготовки сырья ККФ и гидрокрекин
га, а также самого гидрокрекинга, очистки отходящих газов от оксидов азота, от 
органических примесей и СО.

Помимо развития деловых отношений с промышленными предприятиями 
России, компания уделяет большое внимание научному сотрудничеству, просве
тительской деятельности и взаимодействию с учебными институтами.

http://www.tatneft.ru
http://topse.ru/
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Компания Eco-Tec Inc. (Канада)
Российское представительство: 

компания "Лортэкс Эко" 
www.eco-tec.com 
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Компания Eco-Tec Inc. занимается проектированием, конструированием 
и производством оборудования для очистки жидкостей и газов, в том числе очи
стки промышленных сточных вод.

Обладая более чем 40-летним производственным опытом, компания стре
мится предоставить наиболее передовые решения по вопросам ресурсосбере
жения, восстановления и очистки технологических потоков для предприятий про
мышленности по всему миру.

Предлагаемое клиентам оборудование, наряду с высокими показателями 
производительности, экономичности и надежности, сочетает в себе подход к ра
циональному использованию природных ресурсов. С 1970 г. компанией Есо-Тес 
поставлено более 2000 промышленных установок в 60 стран мира. Все проекти
руемое оборудование и процессы разрабатываются в тесном сотрудничестве со 
специалистами одного из ведущих мировых университетов — Университета То
ронто — и проходят многолетние испытания на пилотных установках.

Для 63 нефтеперерабатывающих и газоперерабатывающих заводов в 18 стра
нах, в число которых входят также российские НПЗ в Самаре и Татарстане, тех
нология АмиПюр-Плюс® стала жизненно важным элементом, обеспечивающим 
экономически выгодное сохранение чистого амина и сокращение загрязнений 
окружающей среды.

Система очистки основана на запатентованных ионообменных смолах 
Recoflo®, позволяющих минимизировать размеры оборудования и обеспечить 
высокую эффективность извлечения термостабильных солей (ТСС) из раство
ров аминов.

Наряду с системами очистки растворов аминов, компания Есо-Тес специали
зируется на очистке вод от тяжелых загрязнений нефтью и нефтяными продукта
ми, специальной водоподготовке для получения электроэнергии на атомных элек
тростанциях, удалении кислот из растворов химических процессов, извлечении 
металлов, таких как никель, алюминий, хром и других, из водных потоков гидро
металлургического производства стали и алюминия. Оборудование Есо-Тес 
нашло применение в целлюлозно-бумажной промышленности, а также в процес
сах получения биогаза и очистки промышленных газов для повторного использо
вания их в энергетических целях.

Модульное оборудование, собранное и испытанное до отгрузки на заводах 
компании, позволяет минимизировать размеры площадки для его размещения 
и усилия для подключения к технологической инфраструктуре клиента.
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КДЦ — битум дорожный повышенной 
долговечности;
БДУ — битум дорожный улучшенный;
БК — блок компаундирования;
БКК — бензин каталитического крекинга; 
БН — битум нефтяной;
БНД — битум нефтяной дорожный;
БНК — битум нефтяной кровельный;
БО — блок окисления;
БОС — биоочистные сооружения;
БПК — биохимическая потребность в кис
лороде;
БПС — блок подготовки сырья;
ВОК — высокооктановые компоненты; 
ВСГ — водородсодержащий газ;
ВТ — вакуумная трубчатка;
ГК — гидрокрекинг,
ГО — гидроочистка;
ГПН — глубина переработки нефти;
ГФУ — газофракционирующая установка; 
ДАО — деасфальтизированный остаток; 
ДВС — двигатель внутреннего сгорания; 
ДИГ — деиэогексанизатор;
ДИПЭ — диизопропиловый эфир;
ДКО — дистиллятный крекинг-остаток; 
ДСНС — дизельное топливо со сверхниз
ким содержанием серы;
ДТ — дизельное топливо;
ЗДМ — закон действующих масс;
ЗК — замедленное коксование;
ИВ — индекс вязкости;
ИЗА — индекс загрязнения атмосферы; 
ИЗПС — индекс загрязнения природной 
среды;
ИК — индекс корреляции;
ИОЧ — октановое число по исследователь
скому методу;
ИТК — истинные температуры кипения; 
КД — каталитическая дистилляция;
КДГ — совместная каталитическая дистил
ляция и гидрирование диеновых углеводо
родов;
КДЭ — каталитическая дистилляция 
эфиров;
КК — каталитический крекинг;
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к.к. — конец кипения;
ККФ — каталитический крекинг флюид 
(с псевдоожиженным слоем катализатора); 
КПД — коэффициент полезного действия; 
КР; КР,; КРб — каталитический рифор- 
минг, риформинг "на ароматику", рифор- 
минг "на бензин";
КРУ — конденсационно-ректификацион
ная установка;
КТ — котельное топливо;
КДА — короткоцикловая адсорбция;
ЛВГ — легкий вакуумный газойль;
ЛГК — легкий гидрокрекинг,
МН — магистральный нефтепровод;
МОЧ — октановое число по моторному 
методу;
МП — метилпентаны;
МСКК — миллисекундный каталитичег 
с кий крекинг,
МТАЭ — метил-трет-амиловый эфир; 
МТБЭ — метил-m/*m-бутиловый эфир; 
МЭА — моноэтаноламин;
НГС — нефтегазовое сырье;
НИЭ — никелевый эквивалент;
и.к. — начало кипения;
НПЗ — нефтеперерабатывающий завод; 
НРК — непрерывная регенерация катали
затора;
ОЗХ — общезаводское хозяйство;
ОИ — октановый индекс (дорожное окта
новое число), равно (МОЧ + ИОЧ)/2;
0 4  — октановое число;
ПБВ — полимерно-битумные вяжущие; 
ПДВ — предельно допустимые выбросы 
в атмосферу;
ПДК — предельно допустимая концентра
ция;

ПДС — предельно допустимые сбросы 
вводу;
ППФ — пропан-пропиленовая фракция;
ПТК — производственно-технологический
комплекс по переработке нефтегазового 
сырья;
РКМ — рулонный кровельный материал; 
РТ — реактивное топливо;
РФБ — реформулированный бензин;
СБВ — серобитумные вяжущие;
СВ — сточные воды;
СДА — сольвентная деасфальти зация; 
ТАМЭ — mpem-амиловый эфир;
ТВГ — тяжелый вакуумный газойль;
ТКК — термоконтактный крекинг,

РЕДИСЛОВИЕ

14

Трудно переоценить роль нефти и газа в жизни современного обще- 
ва даже несмотря на достаточно обоснованные оценки ограниченно- 
и их запасов и бурное развитие современной мировой энергомодерни- 

тм а  -  тяжелые многоядерные аромати- щш — энергетики на базе биомасс, ветряных и солнечных (например,
ропейская программа Desertec) электростанций и, естественно, ядер- 

ТФК -  твердая фосфотш! кислота: »й энергетики. Кроме того, современное использование нефти и п ш  -  
ТФКС — трехфазный кипящий слой* : самый цивилизованный путь применения этого удивительного и оес- 
УГ — утяжеленный гудрон; ’ энного богатства. Ведь основную его часть — газ, моторные, газотурбин-
УЗК — установка замедленного коксова- je , котельные и другие виды топлива, кокс — человечество просто сжи-
УЗФ —УПР -  Несмотря на строительство и ввод в эксплуатацию в последние годы
ФХП — физико-химический процесс- д а  нефтеперерабатывающих предприятий в России, основное внима- 
ХПК — химическая потребность в кисло- ие уделяют реконструкции действующих предприятий и строительству 
рояе; а их площадях новых, современных, эффективных производственно-тех-
Ц.Ч̂ , “етанойое чиа?°- алогических комплексов, позволяющих выпускать конкурентоспособ-
водородов ШИР01аЯ Р*К1ШЯ лсгких ^ - у ю  на мировом рынке продукцию.
ЭБК -  эмульсия битумная катионная в последние годы развитие мировой и отечественной нефтепереработ- 
ЭЛОУ — электрообессоливающая и элёкт-и проходило в направлении ужесточения требований к экологической 
рообезвоживающаа установка; истоте нефтепродуктов, что послужило толчком к созданию новых про-
ЭЧ — экологически чистый. ессов, технологий, оборудования, катализаторов, стандартов и т. д.

Авторы данного учебного пособия постарались учесть современные 
енденции и традиционные приоритеты развития фундаментального уни- 
ерситетского образования, российского высшего нефтегазового образо
вания, идеологию созданных ранее и создаваемых сегодня фундаменталь
ных учебников, многолетний опыт преподавания соответствующей дис
циплины в РГУ нефти и газа им. И. М. Губкина и в других ведущих вузах 
1ефтегазового профиля, а также последние научно-технические разработ- 
<и и тенденции развития российской и мировой нефтепереработки. В на- 
лоящем учебном пособии проанализированы и использованы примени
тельно к современному уровню развития нефтегазопереработки основные 
учебно-методические приемы и принципы, заложенные в фундаменталь
ных учебниках С. Н. Обрядчикова и Е. В. Смидович, которые выдержали 
неоднократные издания и снискали заслуженное признание в широких 
■фугах нефтепереработчиков, а также замечания и пожелания читателей 
первого издания нашей книги. Безусловно, студенты и все другие читате
ли, приступая к ознакомлению с материалом настоящего учебного изда- 

ия. должны обладать необходимыми знаниями в объеме основных фун
даментальных вузовских дисциплин естественно-научного и профессио- 

ального циклов подготовки по направлению "Химическая технология"
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.. ----- -------------— ------- - лочяипиинсиси и ,,-гп олефиносодержашсш и к и к ^ п л .
родных материалов". Авторы стремились добиться максимальной ст^^^^^публения переработки нефти — переработка гудрона ( 
К б о б ш е н м  «««риала, « о  м р а ч н о  киенно дл» унюерс^ Д »  50(Й40 'О .  для - « о  „«обходимо сфоито.ьотао ула-
образования, и одновременно не упустить небольшие, но значимые гидрокрекинга остатков, а также коксования и газиф
ципиальные технологические или иные особенности подходов, я в л е ^ ^ ^ н и я  дополнительной энергии. __ ____  ПМЦТ1„ И11,
и процессов; во главу угла было поставлено понимание сути п р о и с х о  яоЛппут^ в а ж н а я  з а д а ч а  российской нефтепереработки п
щего в ходе технологического процесса, возможностей его регулировав ^^!ефтепродуктов. Для автомобильных бензинов это означ уве и тенденций развития. чества

Достигнутый высокий науч!
ской нефтеперерабатывающей ..умышленности связан с плодотвоп1. ^ , 1пЯя Гс о до 1л> viwaw» ^  _____ _____ TOD.nunm
деятельностью таких выдающихся российских ученых и педагогов t ^ -мени в России основным высокооктановым компоне ^
Н. Д. Зелинский, В. Н. И п а т ь е в ,Т а . Несмеянов, Н. Н. Семен о с н о г о  бензина служит риформат -  продукт У ™ ^ к  катаяи-
П. А. Ребиндер, С. Н. Хаджиев, Н. И. Черножуков, С. С. Н а м е ^ Й ^ ^ р и ф о р м и н г а ,в ы с о и я о г п ш о и я х а р а к ^ н с ^ к о т о ^ г о с т я -
С. Н. Обрядчиков, И. JI. ГУревич, С. Р. Сергиенко, К. К. Пагк-аяна с повышенным, по сравнению с бензиновыми Ф Р ^
А. И. Скобло, Е. В. Смидович, 3. И. Сюняев, М. С. Левингер, Г. М 11 Д ологических процессов, содержанием нежелательных сэ^оготеской
ченков, А. А. Гуреев, Э. Ф. Каминский, А. К. Мановян и многих-многточки зрения ароматических соединений. Для Р
других талантливых профессоров, доцентов, научных работников и ибензинах необходимо изменить роль процесса риформинга, увеличив про женеров.женеров. ____

Следует отметить тят** изводство высокооктановых изопарафиновых компонентов,
современного vnnima na,nM™ e становлении и формирован Для дизельных топлив целесообразно продолжать снижение содержа-

П}ния в них сернистых соединений для доведения этого показателя до уров- 
европейских стандартов [0,001 % (мае.)], повышать цетановое число 
уровня не ниже 51 пункта, ограничить содержание полициклических 

Для шракгегжетаю! эф3^ 1епХн^4^  и ™  ароматических соединений. В достижении этих целей решающая роль
тели величины отбора "све™ ых" используют пока принадлежит физико-химическому процессу — гидроочистке, с помощью
казатели Гв <*, ____ _ '  '  и глУбины переработки (Г)- Эти г которой можно не только понизить содержание сернистых компонентов,

вают по следующим формулам: но и осуществить общее облагораживание сырья — снизить содержание
п _ (Б + К+Д + а  + ЖП + СГ + Р) азотистых соединений, гидрировать олефиновые и ароматические 

jT---------------- •00; компоненты.
Важнейшая современная тенденция российской нефтепереработки, 

Г _ (Н -Т М -Т -П ).„. связанная как с постоянным изменением качества нефтей, поступающих
~ на переработку, так и непрерывно растущими требованиями потребите-

с лей к уровню качества товарных нефтепродуктов, — это создание произ-
н п з бензина, керосина, дизельного Топл. р од ст в ен н о -т ех н о л о ги ч еск и х  к ом п л ек сов , в к л ю ч аю щ и х п о м и м о  о сн о в н ы х  

Не -  количество перерабатываемого и  Н^З сып^* м ^ и и ^ т т Т 30*’ тыс. т/г фиЗИКО-ХИМИЧеСКИХ ПрОЦеССОВ СТЭДИЮ ПОДГОТОВКИ СЫрЬЯ ДЛЯ П ерерабоТ-
почного мазута, тыс. т/год; Т -  топливо на нужды НПЗ; П - ^ в о з в р а ^ ^ ^ н ^ ^ Г ^ с  г  И СТаДИЮ ПрОИЗВОДСТВа ТОВарНОЙ ПРОДУКЦИИ.

R рья тьк Все большую роль в мировой практике приобретает кооперация неф-
70-74 £ л°ИИ показатсли глУбины переработки нефти (в среднем око тепсРсРабатывающих и нефтехимических производств. Так, например, 

/4 Я)) значительно ниже, чем в развитых странах (85-95 %). на нскотоРых НПЗ строят установки двойного назначения: риформинга
Замена топочного мазута (котельного топлива) другими видами то и каталитичсского крекинга. Процесс риформинга можно использовать 

ш м о та ем , газом), развитие физико-химических (так называемых т  ***** получения высокооктанового компонента бензина (нефтепереработ- 
руктивных или вторичных) процессов, значительное повышение огбо или для П0ЛУчения таких ароматических углеводородов, как бензол, 
светлых дистиллятных нефтепродуктов, увеличение доли нефгепрод} толуол и ксилолы (сырье для нефтехимии). Каталитический крекинг 

тов в экспортном потенциале страны — это приоритетные задачи росси ”озволяст получить высокооктановый компонент бензина и пропилен 
°К0И т? ^ Н0- ^ еРгетическ°й отрасли на ближайшие годы. Углублен с̂ырьс для нефтехимии). Следовательно, совмещение установок нефте
переработки нефти в РФ будет происходить, очевидно, за счет строю с пеРеРаб°тки и нефтехимии делает возможным более гибко осуществлять 
ства установок гидрокрекинга (процесс предназначен для дополни ie- Загрузку Установок и выпуск конкурентоспособной продукции. Эта тен- 
ного производства дизельного и реактивного топлив), каталитически дснции требуют дальнейшего развития, что послужит, несомненно, 
крекинга (процесс ориентирован на максимальное производство бс* и Повышению рентабельности предприятий. CJW 'L,
16 J * 7
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Правительство РФ определило ближайшие цели развития отечестве}.
ной нефтепереработки, которые обязательны для выполнения всем>‘ 
независимо от форм собственности, российскими вертикально-интегр^ 
рованными нефтяными компаниями:

— стабилизация объема переработки нефти;
— увеличение глубины переработки нефти не менее чем до 85 %;
— сокращение производства топочного мазута до 13—14 млн т/гй

с резким сокращением доли мазута для нужд энергетики (с 10 Лг, о 1
6,5 млн т/год) и увеличением доли бункеровочного (судового) то п л и ' Г  Л Я В а  1
(с 4 до 8 млн т/год); ( Ь И З И К О - Х И М И Ч Е С К И Е  ПРОЦЕССЫ
- Я Я  -  -  ^ о т я ш ш и 11[Н(1

— значительный рост производства дизельного топлива — на 40 «ИСТОРИЯ, КЛАССИФИКАЦИЯ 
(с реализацией на внутреннем рынке до 45 млн т/год) и авиационно й  ПЕРСПЕКТИВЫ РАЗВИТИЯ 
керосина — в 2 раза. *

Для их достижения необходимы разработка и неукоснительное выпо; рМВИтие Физико-химических процессов нефтепереработки берет свое 
некие соответствующих научно-технических и производственных пр< процесса крекинга, наиболее старая форма которого — процесс
грамм, инновационных технологий.___  _____  пшюлиза Первые заводы пиролиза были построены в России (в Киеве

Уверены, что читателя после изучения материала настоящего издан* „ 70_х годах Х1Х в
заинтересует поиск и разработка перспективных способов совершенств.и подвсргали преимущественно керосиновые фракции с це-
вания существующих технологий, а также создание новых. получения светильного газа. Позднее, в 90-х годах XIX в. русские
_ Авторы выражают искреннюю признательность рецензентам книги исслеД0ватели А. А. Летний и А. Н. Никифоров выделили из смолы пиро- 
c .  Н. Хаджиеву, А. Л. Санникову и В. Г. Рябову, чей учебно-методичесю диза индивидуальные ароматические углеводороды — бензол и нафталин, 
и научно-производственный опыт позволил сделать критический и од» О да^о в основном пиролиз получил промышленное развитие во время 
временно конструктивный анализ издания и чьи советы в значительнс первой мировой воины, когда возникла огромная потребность в толуо- 
мере повысили его качество. ле _  СЫрье для производства взрывчатого вещества тротила.

Наша отдельная благодарность — всем профессорам, преподавателя к  1940 г. за рубежом был разработан новый процесс — каталитический 
и сотрудникам кафедры Технология переработки нефти РГУ нефти и га. риформинг, который позволял получать более высокие выходы аромати- 
имени И. М. Губкина за ценные замечания и рекомендации при подл веских углеводородов, чем пиролиз.
товке настоящего учебного пособия. Развитие нефтехимической промышленности вновь возродило пиро

лиз, но уже для получения газа, богатого непредельными углеводорода
ми. За последние годы пиролиз стал одним из основных процессов полу
чения сырья для нефтехимического синтеза. Таким образом, развитие 
пиролиза за почти столетие прошло своего рода "цикл" — от получения 
светильного газа до выработки газообразного нефтехимического сырья.

Значительно позже началось промышленное развитие процесса тер
мического крекинга под давлением. Процесс крекинга изобрел русский 
инженер В. Шухов в 1891 г.

В конце XIX в. появились первые автомобили. Быстрое развитие ав
томобильной промышленности, а также рост производства электроэнер- 
гииизменили роль бензиновых и керосиновых фракций на мировом рын
ке: бензин из балласта производства превратился в основной продукт, 
а роль керосина, используемого ранее почти исключительно для ос веще- 
зит?’Стала неУкл°нно падать. Еще более резко возросла потребность в бен- 

пеРеД Первой мировой войной, что обусловлено было интенсивным 
развитием авиации: бензина, получаемого прямой перегонкой нефти, ста
ло уже недостаточно.
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Начальная потребность в бензине была удовлетворена объемом Пв пп1ГЯ „аталиТического риформинга была введена в эксплуа-
дукции процесса термического крекинга, первая установка которого б^ервая ^ ^ ^ ^ ш м и н а л о с ь ,  что в годы Второй мировой войны на 
построена в 1913 г. в США известным американским инженером В. £ацию в 1940 г Вьшюупо^ ВЬ1ХОд которого был намного выше,
тоном (так называемый куб Бартона ) Бензин термического крСк <-аких уста^ ^ ™ ^ 1 каталитического риформинга после выделе- 
имел более высокое октановое число (60-65) по сравнению с прямоте* при компонентом авиационного бензина,
ным бензином (55-60) и быстро завоевал популярность у автомобилист* толуола слутал нефтехимического синтеза значе-

В России установки термического крекинга появились в 30-е годы X* По мереразвипш которое снизилось непосредственно
В 1950-х годах возникла тенденция к утяжелению сырья термичеСКо« е  каталитического р н онно возрастать. Процесс исполь-
крекинга. Эго было вызвано возрастающим спросом на керосиногазстосле в о Л ^ а ч и н а е  атических углеводородов _  бензола,
левую фракцию, используемую как дизельное топливо, а также раэвцт*У,отДЛЯ В то же время каталитический риформинг остался
ем процессов каталитического крекинга и риформинга. В этих процессголуот и ксилолов^ „ £ ^ ,3  высокооктановых автомобильных 
получали бензины значительно более высокого качества, чем в результ^ДИ® *"3 ! ^ м а л ж а ю т  совершенствовать на основе внедрения новых 
термического крекинга. Значение процессов термического крекинга п*нзда™’ '  „ „ ™ Вных катализаторов.
давлением для получения бензина было утрачено. " С“ их промышленных процессов переработки крекинг-

Процесс коксования нефтяных остатков развивали по двум направл пптп/чение изоокгана методом каталитической полимеризации бу- 
ниям: для получения дополнительного количества дистиллятных Ц елую щ его гидрирования. Установки этого типа строили на
лых нефтепродуктов и для получения кокса (20-е годы XX в.), иСп(, л ь ^ ^ ° ® ^ 0̂  термического крекинга в середине 30-х годов XX в.; 
емого для изготовления электродов. h S k o S o  позднее, по мере развития каталитического крекинга, они ста-

С конца 1930-х годов в нефтеперерабатывающую п р о м ы ш л е н ж х ^ у с т а н о в к а м  каталитического алкилирования. Катали- 
ингенсивно внедряют каталитические процессы. Из них наибольшее р<™ алкилированием изобугана бугиленами также можно было по-
пространение получил каталитический крекинг на алюмосиликатных ВЫСОкоокгановый компонент авиационных бензинов, обогащен-
тализаторах. ньгй изооктаном; при этом технологическая схема оказалась проще, а рас-

Промышленный процесс каталитического крекинга разработан фра,̂  ценных олефинов -  вдвое меньше. Осуществление алкилирования 
цузским и^енером Ю . Гудри. Первая установка ГУдри была сооружебыло возможно только на заводах с установками каталитического крекин- 
в конце 30-х годов XX в. в США. Нгсколькими годами позже в нефтег- ^  К(хгорого обогащен изобуганом.
рерабатывающей промьшшенности были введены в эксплуатацию бол ’ Значительный спрос на авиационные бензины высокой сортности 
совершенные установки с движущимся слоем катализатора. привел к разработке процесса каталитического алкилирования бензола

Внедрение процесса каталитического крекинга и использование *олефинами, в первую очередь пропиленом. Изопропилбензол (кумол) 
продукции сыграло значительную роль во время Второй мировой войНцодучади этим способом на заводах примерно до начала 50-х годов XX в. 
на основе бензина каталитического крекинга было налажено массовое npg последующие годы этот процесс стали использовать в основном для по- 
изводство высокооктанового авиационного бензина. В этот же перид^сщ^ фенола и ацетона путем окисления кумола кислородом воздуха 
часть установок работала для получения газа, богатого бутиленом, кот и последующего разложения получаемого гидропероксида кумола. 
рый использовали для производства бутадиенового каучука. В качест Процесс изомеризации легких парафиновых углеводородов преследует 
сырья крекинга применяли керосиногазойлевые фракции. По окончат две цели: увеличение ресурсов изобутана для процесса алкилирования 
войны, когда потребность в авиационном бензине упала, а спрос на кер путем изомеризации «-бутана и повышение октанового числа бензина 
синогазойлевые (дизельные) фракции возрос, установки каталитическ за счет изомеризации легких бензиновых фракций (н-пентана и «-гекса- 
го крекинга перевели в основном на переработку утяжеленного сырья (в на). Оба этих процесса появились в 40-х годах XX в. В качестве сырья ис- 
куумного газойля) для получения высокооктанового автомобильного 6с пользуют также рафинаты после извлечения из риформата ароматических 
зина. В настоящее время преобладает именно этот вариант их работ углеводородов.
Начало перевода промышленных установок каталитического крекин в конце 20-х годов XX в. в Германии, не обладавшей нефтяными ре- 
в 60-х годах XX в. на цеолитсодержащие катализаторы позволило знзи сурсами, стали внедрять промышленный процесс деструктивной гидро- 
тельно интенсифицировать этот процесс по выходу бензина. Выдающую генизации твердых горючих ископаемых (бурого и каменного угля) и смо- 
роль в становлении российских каталитических и гидрогенизационных V лы, получаемой при полукоксовании углей. Процесс широко использо- 
нологий сыграл русский ученый В. Н. Ипатьев (1867—1952 гг.). вали во время Второй мировой войны, несмотря на его дороговизну, обус-

Примерно в одно время с каталитическим крекингом появился к*1 л°вленную большим расходом водорода и чрезвычайно высоким давле- 
литический риформинг. В основе этого процесса лежит открытое Р1 Цисм (30—70 МПа), требующим металлоемкого оборудования. После вой- 
сийским ученым Н. Д. Зелинским в 1911 г. каталитическое превраШе ^  Деструктивная гидрогенизация практически не нашла применения 
шестичленных нафтеновых соединений в ароматические углеводор0 бедствие низких технико-экономических показателей процесса при
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менительно к тяжелым нефтяным остаткам. Пять таких установок из ч была увеличена в 2-3 раза. В это же время ьыли построены
тырнадцати, работавших в Германии в период Второй мировой т ,Ин позднее она йс1шеустановки замедленного коксования и каталитического 
были получены по контрибуции Советским Союзом. Однако ни одНа!псРвые ̂ к и п я щ е м  слое катализатора.
них не заработала для деструктивной гидрогенизационной перераб(^кРс ?̂,[1д1̂ Л  1980-х гг. на заводах Советского Союза были построены и вве- 
углей, прежде всего, это было обусловлено низкими ценами на неф. «игуатацию крупнотоннажные производства по лицензиям ве-
в тот период и, следовательно, неэффективностью производства жид£дсНЫ В Л пяты х компаний и институтов (UOP, / /Р и  др.) — комбиниро- 
дистиллятов из углей. Однако в последние годы происходит возрожден дуШИХ ТГ,дНорка каталитического риформинга и гидроочистки дизель- 
этого процесса под названием Veba Combi Cracker (разработка компа^831*113* S a  "ЖЕКСА" на Ново-Уфимском НПЗ, первая установка ката- 
ВР и КВ К). По своей сути он стал разновидностью процесса термогидр НОГО ^ к о г о  риформинга с движущимся слоем катализатора CCR на Ново- 
крекинга, описанного в разделе 3.2.3 настоящего издания. ком НПЗ, установка гидрокрекинга на НПЗ "Уфанефтехим".

Увеличение доли сернистых нефтей в общем объеме нефтедобычи пр д/даз г. были введены в эксплуатацию мощные комплексы по производ- 
вело к широкому развитию гидрогенизационных процессов, в первую os ароматических углеводородов на Омском НПЗ и НПЗ "Уфанефте- 
редь гидроочистки "светлых" нефтепродуктов. ст®л. строительство которых позволило полностью обеспечить потреб-

С 1959 г. на нефтеперерабатывающих заводах появилась новая м о д ^-J j  страны в бензоле, толуоле и ксилолах, 
фикация процесса деструктивной гидрогенизации на гетерогенных кат В те же 70-80-е годы XX в. на нескольких нефтеперерабатывающих 
лизаторах — гидрокрекинг. Этот процесс, отличающийся значителы заводах России, Белоруссии, Казахстана и Украины были построены ком- 
меньшим давлением (15—20 МПа) по сравнению с предыдущими р а т и н и р о в а н н ы е  технологические установки по неглубокой переработке 
ботками и умеренным расходом водорода, позволил достаточно экон нефти ЛК-бу, на которых проводили процессы обессоливания, первич- 
мично получать из низкокачественного тяжелого нефтяного сырья бе ной перегонки нефти, каталитического риформинга бензинов, гидроочи- 
зин, дизельное, реактивное и малосернистое котельное топливо. дизельного топлива и авиационного керосина, газофракционирова-

С начала 50-х годов XX в. началось интенсивное развитие процесс Ния. В этот же период были созданы комбинированные системы глубо- 
нефтехимического синтеза. В результате некоторые процессы нефтепер кой переработки нефти типа КТ, в состав которых входили секции ваку- 
работки, ранее служившие только для получения компонентов мотори умной перегонки мазута, гидроочистки вакуумного дистиллята, катали- 
топлив, приобрели новое назначение. Так, каталитический риформи тического крекинга и висбрекинга. Эти системы были сооружены 
в значительной степени стал и способом получения индивидуальных ар на Мажейкяйском НПЗ (Литва), Павлодарском НПЗ (Казахстан) 
магических углеводородов; термический крекинг использовали для пол и Омском НПЗ. В середине 80-х годов XX в. был введен в эксплуатацию 
чения не только котельного топлива, но также сажевого сырья и а-ол новый нефтеперерабатывающий завод в г. Ачинске (Красноярский край), 
финов. Алкилирование бензола олефинами стали проводить для получ который решил проблему обеспечения топливом районов Центральной 
ния кумола (перерабатываемого в фенол и ацетон) и этилбензола (для л Сибири.
гидрирования в стирол). Процессы получения топливных компонент С 60-70-х годов XX в. в результате научно-технического прогресса 
тесно переплелись с процессами производства сырья для нефтехимии. Ро и бурного развития мировой промышленности на первый план стали вы- 
нефти, газа и газоконденсатов как химического сырья неизмеримо во ходить природоохранные проблемы. И с этого времени именно они стали 
росла. Сегодня ограниченность мировых запасов нефти заставляет изы определять дальнейшее развитие нефтепереработки, разработку и внедре- 
кивать для получения моторных топлив дополнительные ресурсы, так ние новых технологических решений. Защита атмосферы, гидросферы 
как природный газ и твердые горючие ископаемые — уголь, сланцы, тог и литосферы стала основным критерием как функционирования всех тех- 
и др. нологических процессов и предприятий в целом, так и разработки норма-

В 1970-е гг. в России началось строительство крупнотоннажных и ко тивных документов по применению нефтепродуктов, 
бинированных технологических установок. Если в первые послевоенн! К 1987 г. СССР, являясь ведущей страной мира по добыче нефти и га- 
годы строили установки первичной перегонки мощностью 1-2 мл« “ конденсата (624,2 млн т в год), перерабатывал на 44 нефтеперерабаты - 
в год, то в 70-е годы XX в. были введены в эксплуатацию установки ■ предприятиях 483,2 млн т нефти в год. 27 российских НПЗ при-
и АВТ, перерабатывающие 6 -8  и даже 10 млн т нефти в год. В это же в[*' 8 то время 312 млн т нефти и газоконденсата. Это был пик экстен- 
началось внедрение таких важных процессов облагораживания "светль РЭ-звятия российской нефтепереработки, характеризовавшейся ее
нефтепродуктов, как каталитический риформингбензинов и гидроочи^ т / ц ,..„гл^ иной (~64 %)■ Доля сырья, используемого в России в физико
дизельного топлива. Было организовано масштабное производство aF рс_) _ * сих (вторичных) процессах, по отношению к объемам нефти, пе- 
матических углеводородов (бензола, толуола, ксилолов) с использован Ме№ ™ваемой на установках первичной перегонки, составляла в то время 
ем процессов каталитического риформинга и экстракции. Единив «и% (в США — 168 %). Вместе с тем, достаточно мощно развива-
мощность установок каталитического риформинга и гидроочистки ди^ сырье ' / / ехимия’ позволявшая комплексно использовать нефтегазовое 
ного топлива в первые годы строительства была небольшой, получать многообразные химические производные, полимерные
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материалы, поверхностно-активные вещества и т. д. Так, на 19-ти Нм пставе лишь природные (нативные) соединения и только
Советского Союза выпускали ароматические углеводороды, а 15 предПозт в свое^ ? ой к о н ц е н т р а ц и и ,  которую можно несколько варьировать 
ятий имели крупные нефтехимические производства. ^  опреД^Я*". товарных нефтепродуктов.

Однако уже тогда стала очевидной неразвитость российской нефТеп ой выра^ Г „ я НИе ф и з и к о -х и м и ч е с к и х  процессов в значительной мере 
рерабатывающей промышленности, слабо использующей углубляют.' Использорасширению ресурсов большинства товарных нефтепродук- 
и облагораживающие процессы, большинство которых по своей cvn, пособсгвуст р топлив. Так, применение современных термо
физико-химические. Усугубили сложную ситуацию и произошедт 'ов, н^ р1̂ _ ^ ческих процессов позволяет вырабатывать из традицион- 
в конце 80-х-начале 90-х годов прошлого столетия радикальные no.-Dm*lW50KaZa^urirri с ы р ь я  на 25—30 %  (мае.) больше моторных топлив и более 
ко-экономические изменения в стране: распад СССР, переход к чем при его прямой перегонке с ректификациеи
ной экономике. Эго привело к резкому сокращению объемов добычи й  поопесс). , ,
переработки нефти, выпуска товарной продукции. фязичес процессы можно отнести к физико-химическим.

Итак, какие ж е ______n n u r v m n u e  п п ся и га п н н п й  тонеСерьезные организационно-экономические изменения в развит». ИТ̂ птшетзГоснову классификации присутствие в реакционной зоне 
нефтеперерабатывающей промышленности России произошли В нача.^.^'^са высокотемпературного поля, катализаторов и водорода, можно

МТЬ три основные группы процессов:

и др. Практически все российские НПЗ, за небольшим исключением, воц Z  термокаталитаческие;
ли в состав этих ВИНК. Стратегию и тактику деятельности НПЗ, а следс — т е р м о г и д р о к а т а л и т и ч е с к и е .
вательно, и всей российской нефтепереработки стали определять фина* Классификация физико-химических процессов переработки нефтега- 
совые интересы этих компаний.

90-х годов XX в. Возникли первые крупные вертикально-интегрирова^Г^ть три 
ные нефтяные компании (ВИНК) — "Лукойл", "Роснефть", "Татнефтп — термич<

В 2000-2005 гг. было завершено сооружение крупных производст 
строительство которых было начато еще в начале 90-х годов XX в. Быт 
введены в эксплуатацию комплексы глубокой переработки нефти на Пер> 
ском НПЗ (на базе установки гидрокрекинга T-Star) и в ОАО "Яросла: 
нефтеоргсинтез” (на базе установки гидрокрекинга), каталитического pi 
форминга с движущимся слоем катализатора "CCR" на НПЗ в г. Кстов 
Новые установки каталитического крекинга были построены на НГШ 
в Рязани и Нижнекамске, серно-кислотного алкилирования — в Омск Термические процессы 
Рядом ведущих нефтяных компаний и НПЗ были осуществлены меро!-------- --------------------

ювого сырья представлена на схеме, приведенной ниже:

Термокаталитические Термогидрокаталитические
процессы процессы

риятия по резкому улучшению качества товарной продукции — автомс 
бильных бензинов и дизельного топлива, начат выпуск продукции, coot Отдельно целесообразно и логично выделить переработку всех нефте- 
ветствующей европейским стандартам Евро-4 и Евро-5. Одним из чтагочяипдмги» (суммы попутных нефтяных, а также технологических) газов, 
решения этой задачи стало строительство целого ряда новых установссобираемых на нефтеперерабатывающем предприятии со всех технологи- 
изомеризации легкого бензина. ческих установок.

Физико-химические процессы (ФХП) переработки нефтегазовог Необходимость обеспечить качественным сырьем процессы нефтепе- 
сырья характеризует протекание, наряду с физическими процессами (тегреработки и нефтехимии, а также повысить качество товарных нефтепро- 
ло- и массообмена, сепарации, сорбции и т. п.) химических реакций (кокдуктов определяет широкое использование на НПЗ как физических (на- 
денсации или присоединения, деструкции или крекинга, замещения, изспример, технологий очистки, разделения, компаундирования и др.), так 
меризации и др.), что позволяет регулировать объемы и качество пройти физико-химических процессов (например, гидрирования, окисления 
водимых нефтепродуктов. Эго принципиально отличает их от npoueccoiили полимеризации) переработки НГС. Важнейшая часть процессов на 
основанных на получении компонентов товарных нефтепродуктов физ* современных НПЗ — это процессы квалифицированной переработки 
ческими процессами (без изменения структуры углеводородных и гетере нефтезаводских газов в ценные компоненты товарных нефтепродуктов, 
атомных молекул сырья). Кроме того, современные НПЗ (с точки зрения рентабельности и необхо-

Таким образом, компонент товарного нефтепродукта, получаем^ лимости достижения высоких технико-экономических показателей) дол- 
в результате физико-химического процесса, имея одинаковый фраки*1 жны иметь в своем составе группу нефтехимических процессов. Таких, 
онный состав с компонентом, полученным после ректификации. мо» «пример, как производство полиэтилена и (или) полипропилена, аро- 
существенно отличаться по строению молекул (групповому химическо этических углеводородов и т. п.
составу) и физико-химическим свойствам. Продукты, полученные вР ермические процессы. К термическим процессам, проводимым при 
зультате физических процессов переработки нефтегазового сырья, саЯ®? ких температурах в зоне реакции (до 900—1000 *С), относят: терми-
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ческий крекинг под давлением и висбрекинг печной и с выносной ка 
пой: тепмогилпокпекинг поп давлением п ппигллггтиии пппппппъ- ам( ч итппичны х или тяжелых дистиллятных фракций, а также их сме- 

«’ С тоящ ее время процесс относят к разряду малоэффективных

Гид ровисбре кинг

Пиролиз: 
— газов Производство
— бензинов битумов
— газойлей

Производство 
технического 

углерода и пека

рой; термогидрокрекинг под давлением в присутствии водорода; ко 
вание; пиролиз; производство технического углерода и пека; битуь^еЙ- ® настоящее 
производство. Необходимо отметить, что практически в ходе всех теР1  непе^пекпшных го терМОкрекинга при давлении до 2 МПа
ческих процессов протекают термоокислительные реакции. Это Свад? 500 *С. Предназначен для получения из тяжелых
с тем, что в классической химии к реакциям такого типа относят не w  тем иер^Р  (нагпжмер, гудронов) компонентов котельных топлив 
ко реакции образования кислородсодержащих соединений, т. е. реаЗ*#™ 111"  ̂ * ~ г и  соответствующим нормативным требованиям. Полу- 
присоединения кислорода, но и реакции отщепления протонов от моу ур°вНСМ гтопесса тяжелые дистилляты используют как сырье для 
кул, сопровождающиеся конденсацией последних. ,аемые i> ходе проц углеродных материалов (например, пеков).

Классификация термических процессов переработки нефте1азовс^ из^ Д̂ ^ и Г н т а  применяют на НПЗ для переработки части гудро- 
сырья представлена ниже на схеме. 1р°/^стающихся по балансу от использования гудрона в коксовании,

------------------------ ---- —Гг^оизводстве масел и битумов и др.) -  остатков вакуумных блоков по
n o S e S ^ eS )H K e мазутов. Этот процесс актуален толькодля нефгеперерабаты- 

бающих предприятий с низкой глубинои переработки. При введении в тех
нологическую схему предприятия процессов гидрокрекинга или коксова- 

гудронов установки висбрекинга, как правило, выводят из эксплуата-

^"Бензины термических процессов для использования их в приготовле- 
Т рании смесевых товарных автомобильных бензинов должны быть подверг- 

ч1уГЫ гидроочистке от сернистых соединений и каталитическому гидри
рованию для удаления олефиновых углеводородов.

Процесс термогидрокрекинга в присутствии водорода осуществляют 
по двум типам технологий — гидровисбрекинга и термогидрокрекинга 
под давлением.

Гидровисбрекинг тяжелого остаточного сырья проводят в тех же усло
виях, что и висбрекинг, но в присутствии водорода и при повышенном 
давлении. Промышленных технологических установок этого процесса 
пока нет, однако ведущие компании активно их разрабатывают с целью 
получить с высоким выходом "светлые" дистиллятные фракции с наимень
шим содержанием серы. Присутствие водорода, практически не участву
ющего в образовании целевых продуктов, позволяет обрывать процессы 
зарождения радикалов молекул и предотвращать таким образом развитие

_____________ реакций уплотнения, асфальтенообразования и др. Процесс осуществля-
непрерывмос ткк 107 под Давлснисм ВСГ около 20—25 МПа и при температурах 4 0 0 -4 5 0  *С.
1 1X1 1 Термогидрокрекинг под давлением — процесс, направленный на пере-

^  Ра^псу остатков перегонки тяжелых нефтей с целью получения светлых 
замедленное (УЗК ^Ч^продуктов. Процесс протекает при 3 5 0 -5 5 0  *С, давлении выше

__и ™Па в среде водорода. Представляет собой обновленный вариант тех-
Ш  нолотои деструктивной гидрогенизации твердых горючих ископаемых, 

разработанной в Германии в 30-х годах XX в.
к Коксование — это процесс термической переработки нефтяных остат- 
лент Т  С̂ е С  тяжсяыми газойлями при невысоком избыточном дав- 
u 0,2-0,3 МПа) с целью производства светлых нефтепродуктов
и нефтяного кокса.

Развития перечисленных термических процессов (термо
коксование, пиролиз, производство битумов, техни-

Термический 
крекинг под 
давлением

с выносной 
камерой

печной

периодическое
(в кубах)

Термический крекинг под давлением (2-4 МПа). Это первый терм^ 
с кий процесс, который позволил резко увеличить производство бензн* ^^^ВДенции разви
в начале XX в., что сыграло огромную роль в развитии мирового авто* __ « ____ „ _____________ „___ , _____
билестроения. Процесс предназначен для производства компонента 4J_ Угаерад и пеков и др.) и соотношение их мощностей в регионах 
варных автомобильных бензинов из остаточных продуктов (например’ 1гашчны
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Например, в США, преследующих цели максимального производи, политические процессы. Одновременное использование в пе-
автомоб ильных бензинов, процесс коксования развивали преимуществ? Терм°кат^ “ rd30BOro сырья высоких температур (до 500 *С) и катали- 
но для получения легких дистиллятов и их последующего гидрооблаго еРа®0ТКе НС5^пно для термокаталитических процессов, к которым от-

летворения потребностей в электродном
живания. В России процесс коксования применяют в основном для улр5*горОВ ХаРп1ггический крекинг, каталитический риформинг бензиновых

>м нефтяном коксе. Достаток00** 1^^ичпмеоизацию жидких «-парафиновых углеводородов C j-Q . 
’оссии наиболее ценных для алк^^ыосеме приведенной ниже, представлена классификация термока-

миниевой и электродной промышленности видов нефтяных кокг _1 пооцессов переработки нефтегазового сырья.
^КНПГ.-ГМ КНГТС-КМУ Особенно пгтпо гтоит ппгтпог с nnrau»^.(КНПС-СМ, КНПС-КМ). Особенно остро стоит вопрос с организащ 
производства прокаленного игольчатого кокса для электродной промы-' 
ленности, который сегодня полностью импортируют.

Пиролиз — термопереработка нефтегазового сырья (от газообразно; 
до жидкого) при температурах 700-900 *С и невысоком давлении с цац, 
получения олефиносодержащего газа (служащего сырьем для процесс 
полимеризации, алкилирования и производства различной продукт 
нефтехимии).

Производство битумов — предназначено для получения дорожщ 
(около 80 % объема производства); строительных (около 10 %), кровельщ

ТЕРМОКАТАЛИТИЧЕСКИЕ ПРОЦЕССЫ

Каталитический
крекинг

1

Каталитический
риформинг

Изомеризация жидких 
«-парафинов Cj—Q

(около 10 %) и других марок битумов путем термоокисления тяжел*
нефтяных остатков и их смесей с рядом технологических полупродукт Каталитический крекинг тяжелых газойлевых фракций, нефтяных ос- 
(экстрактами селективной очистки масел, асфальтитами процесса дегпггков, а также их смесей при температурах 470—540 °С на алюмосиликат- 
фальтизации, смолами пиролиза, крекинг-остатками и др.) при темпетных цеолитсодержащих катализаторах с целью получения высокооктано- 
турах 230—270 *С кислородом воздуха (до 100 нм3/**3 сырья). По способных компонентов бензина с одновременным образованием газа, обога- 
производства различают остаточные, окисленные (более 95 %) и комгшенного пропан-пропиленовой и бутан-бутиленовой фракциями, явля- 
ундированные битумы. Наиболее перспективны компаундированные еется одним из важнейших физико-химических процессов, обеспечиваю- 
тумы и продукты на их основе — полимерно-битумные вяжущие и битущих углубление переработки нефти и выработку компонентов автомобиль
ные эмульсии, качество которых позволяет удовлетворять все возрастаного бензина и дизельного топлива. В мировой практике строительство 
щие требования потребителей (прежде всего, дорожную ремонтно-стрУстановок: каталитического крекинга флюид (ККФ) осуществляют, как 
ительную отрасль хозяйства). правило, с предварительной гидроочисткой сырья. В последние годы эта

Производство технического углерода и пека. Процесс термообработтенденвдя полУчила развитие и на ряде НПЗ России в виде создания про- 
жидкого или газообразного сырья (продуктов пиролиза, крекинга, кокс изводственно-техналогических комплексов (раздел 2.4). В настоящее вре
зания, экстракции и др.) протекает при температурах 320-450 *С (для пе>мя каталитический крекинг работает в двух направлениях -  с получени- 
или до 2000 'С (для технического углерода). Существующие печной, ди ^максимального количества или высокооктанового бензина, или про-
фузионный или термический способы производства технического уг; от потребностей рынка не< ^ п£ ^ яв̂ м ,
рода (сажи) включают стадии разложения сырья с образованием техь: ^ « з в о д с т ю  высококачественных, экологически чистых автомобиль-
ческого углеоода о х л а ж а е ш е и ^ о в о й с м е с и  улавливания из и нь«  бензинов требует дооборудования установок каталитического крекин-
сажи о ч ^ и Д гоанулш ию ^(2 ^ е й  Йз м  вы сокой^^абельнос ™ (Дейстаующих и вновь проектируемых) блоками гидроочистки бензи- , ку грануляцию последней, и з  за высокой рентаоел на в состав производственно-технологических комплексов каталитиче-
производство технического углерода еще во времена СССР было орг» ского крекинга входит блок алкилирования олефинов изобупшом, сырь- 
зационно выделено в самостоятельную структуру. После распада СС см которого служат изобуган, бугилены и пропилен крекинга. Получае- 
объем производства технического углерода, как и битума, упал а *  мый в процессе каталитического крекинга пропилен используют как для 
в 4 раза. При этом мировая промышленность технического углерод»» производства высокооктановой добавки к бензинам, так и в качестве 
рабатывает сегодня более 11 млн т/год продукции, непрерывно соверик сырья для производства полипропилена, а третичные изоолефины 1 С 5- С 7 
ствуя технологии производства и повышая качество продукции. Фракции легкого бензина крекинга подвергают оксиалкилированию.

Получение нефтяных пеков осуществляют в течение hcckoj Каталитический риформинг — важнейший процесс производства из 
часов в каскаде реакторов автоклавного типа из высокоароматизо рямогонных бензиновых фракций высокооктановых компонентов авто- 
го сырья при непрерывном перемешивании с помощью н ильных бензинов и ароматических углеводородов (разделяемых затем
природного газа с последующим вакуумированием и разгазирова ^^^Днвддуальные), а также водородсодержащего газа (для термогидро
продукта. ^ талитических процессов). Классифицирование его как термокаталити
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ческого, а не термогидрокаталитического процесса ооусловлено ripe»** ческие процессы. Все более широкое вовлечение
щественным неучастием водорода в протекании основных реакций ycv TepMoetidpofcarrt̂ umu ВЫСОкосернистого нефтегазового сырья при 
новки работают при низком давлении ВСГ (до 0,35 МПа) и с непр^? переработку сернисто к экологическим и эксплуатади-
ной регенерацией катализатора. Причем их, в силу ряда э к с 1ш у а ТацГ д н о в р е м е н н о м  ш»ыш „-^продуктов обусловливают широкое распро- 
ных и экологических причин, комбинируют с процессами и зо м е р и з^З И  мра^ рИ пГкат^итических процессов, которые протекают 
легких бензиновых фракций и удаления бензола из риформатов на стЗранение термопирок ^  температурах в присутствии катализато- 
производства товарной продукции. яновременно при пов реакциях. Классификация термо-

В настоящее время в связи с ужесточением требований к бензина*, ов и при участии адщмд* переработки нефти представлена на схе- 
содержанию бензола и ароматических углеводородов (что отражено в омрокаталитических ы разделены на гидроочистку и гид-
ропейских требованиях к топливам марок евро-4, -5 и в российских тг«е’ приведенной ниже, л  
бованиях Технического регламента к топливам класса-3, -4) риформ^окрекянг. 
утрачивает свое приоритетное значение в производстве товарных автоц
б ильных бензинов. Снижение доли риформата при производстве бенз 
нов класса 4 и 5 связано не только с ограничением содержания в них бв 
зола и ароматических углеводородов (наряду с нормами по содержат 
сернистых, кислородсодержащих и олефиновых соединений, давленв 
насыщенных паров и др.), но и с неудовлетворительным распределен» 
октановых характеристик риформата по фракциям. В связи с этим возр 
стает тенденция — сочетать процесс риформинга с процессами удален"дистиллятов: “  
бензола и изомеризации легкого бензина С5—С7 для повышения его ою -  бензиновых; 
новых характеристик и снижения разницы между ИОЧ и МОЧ. -  керосиновых;

ТЕРМОГИДРОКАТАЛИТИЧЕСКИЕ
ПРОЦЕССЫ

— дизельных;
— вакуумных

гидрирование
дистиллятов
вторичного

происхождения*

Серьезный недостаток риформата как компонента современных i 
томобильных бензинов — большое различие (10-12 единиц) между зь 
чениями их ИОЧ и МОЧ, что снижает октановый индекс (ОИ), т. е. i 
рожное октановое число (среднее арифметическое между ИОЧ и МО^

Еще одна современная тенденция нефтепереработки — модернизап 
установок риформинга с целью повышения выхода водорода (ВСГ) б 
пропорционального увеличения выхода ароматических уГЛеВ0Д0р0Д0В.к aHCTWUU|TaM происхождения опюот бензиновые, керосиновые, дизельные и ва-

Изомеризация жидких н-парафиновых углеводородов — ОДИН ИЗ СаМкуумные фракции процессов термического крекинга под давлением, висбрекинга, коксования,
рентабельных процессов получения высокооктановых И экологически "чпиР°лиза> каталитического крекинга, т. е. тех процессов, продукты которых содержат значитель- 

и ___  -Г -  ___  с  ное количество непредельных и ароматических соединенийстых компонентов автомобильных бензинов из низкооктановых бенз 
новых фракций С5—С7 при температурах 110—280 *С на твердых катализ
торах при избыточном давлении водорода 1,4-4,2 МПа. В научно-технической литературе термогидрокаталитические процес-

Изомеризация, извлекая в гачестве сырья из состава бензинов низксы часто называют "гидрогенизационными". Специалисты считают, 
октановые фракции С5—С7 с МОЧ — 65—75 и возвращая в ^ н ЗИНОБ1однако, гидрокрекинг и гидроочистка отличаются по степени конвер- 
фонд компонент с МОЧ = 82—90, обеспечивает существенный эффект прсии сырья. Если конверсия сырья составляет менее 10 % (мае.), то такой 
роста октановых чисел товаржипродукции. теРмогидрокаталитический процесс называют гидроочисткой, если от 10

В мировой нефтепереработке суммарная мощность процессов изомдо зд % (мас )> _  ̂  лепсий гидрокрекинг, если более 50 % (мае.) -  глубо- 
ризации превышает 50 млн т/год. , кий гидрокрекинг.

В российской нефтепереработке производство изомеризата. не0®* Гидроочистка — термогидрокаталитический процесс удаления из 
димого для выпуска современных автомобильных бензинов, развивается^ нефтяных фракций и остатков нежелательных серо-, азот-, кислород- 
статочно динамично. Так, соответствующие требования Техниче и металлосодержащих соединений, сопровождающийся частичным гид-
регламента РФ способствовали тому, что большинство крупных П рированием олефиновых соединений. Проводят при давлении водорода 
России сегодня эксплуатируют установки изомеризации легких оенз* > от до gQ МПа и температурах 270-360 #С
вых фракций. В целом, процесс изомеризации позволяет повышать о* Процессы гидроочистки в свою очередь разделяют на технологии гид- 
новые характеристики бензина при минимальной стоимости достигз стки Дистиллятов, нефтяных остатков и гидрирования дистиллятов
результата. кричного происхождения.
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Технологию гидроочистки нефтяных остатков отличает от проводить гидроочистку для снижения количе-
гидроочистки дистиллятов в основном то, что наряду с удалением се JX компонентов, а зат . ^
стых, азотистых и кислородсодержащих соединений из сырья п р ^ в а  г е т е р о с о е д и н е н и й  в ^ процсссом глубокого гидрокрекинга
дит его гидродеметаллизация, т. е. очистка от соединений, с о д е р ^  Термин тдрококич^ необходимо сначала получить высокий выход 
такие металлы, как никель, ванадий, железо и др. Юфтяного a g M . ™  процессе гидроочистки снизить содержание гете-

Гидрирование дистиллятов вторичного происхождения, являющеес лстиллятов, а 
стным случаем гидроочистки дистиллятов, отличает главным обра^эсосаинений в ^ж ^аводских газов. В процессах переработки нефтя - 
что они содержат более значительное количество олефиновых coemL; П ереработ ка  ̂  образуется в среднем 5-20 % (мае.) технологических 
ний, тормозящих реакции взаимодействия с водородом всех гетеро^ого сырья н а ш  непредельных, сухих и жирных, нормального и изо- 
нических компонентов. При этом резко возрастают тепловой эффектно0 (Î f ? >̂ L ieCTBO напрямую связано с существующим на каждом 
акции (реакция гидрирования непредельных молекул является ЗКз(̂ ?РоСНИЯ'^ п м г а и я п ш  набором технологических процессов, который 
мической) и перепад температуры в слое катализатора. Поэтому в пер»оНКреП™™вгвсвою очередь, глубину переработки нефти и ассортимент 
очередь протекают реакции гидрирования олефинов. араКТСР й продукции.

В последние годы появилась информация, свидетельствующая об ’’"кяяшый компонент этих газов находит свое рациональное использо- 
пешном использовании этого процесса и для гидроочистки остатков, ^ ™ б о  как сырье для других технологических процессов нефтегазо
держащих значительные количества металлорганических и других iV ^ботки или нефтехимии, либо как компонент моторного, бытового 
росоединений. ^технологического топлива, либо как экстрагент или хладоагент и т. д.

Гидрокрекинг — термогидрокаталитический процесс переработки ш Пеоерабогка нефтезаводских (суммы попутных нефтяных и техноло- 
тиллятного и остаточного сырья. Проводят при давлении 8-20 МПа в п-^есюос) газов на современном НПЗ включает ряд физических (очистка, 
сутствии водородсодержащего газа и катализаторов при температурах 3̂ сушка> фракционирование) и физико-химических процессов (производ- 
450 ’С с образованием широкого ассортимента продуктов (от бензиноьдо МТБЭ и ЭТБЭ, серы и серной кислоты, водорода; алкилирование 
до вакуумных дистиллятов). Позволяет гибко изменять в зависимосп^у^утяня олефинамй олигомеризация и полимеризация олефинов, изо
спроса выход отдельных дистиллятов. «ризация и-бугана).

Легкий гидрокрекинг нефтегазового сырья проводят с целью подгот фракционирование. Разделение газа на отдельные индивидуальные ут
ки сырья для последующих технологических процессов и как самоа,еводороды и узкие углеводородные фракции осуществляют на газофрак- 
тельный, основной физико-химический процесс для повышения выхщонирующих (ГФУ) или абсорбционно-газофракционирующих установ- 
светлых нефтепродуктов в общем балансе НПЗ. Легкий гидрокрек^ (АГФУ). При наличии на предприятии значительных мощностей тер- 

можно проводить с использованием в качестве сырья дистиллят процессов, вырабатывающих газообразные олефины, обычно имеется 
и нефтяных остатков. К легкому гидрокрекингу следует также отн&де менее двух ГФУ, одна из которых предназначена для переработки пре- 
процесс гидродепарафинизации атмосферных и вакуумных газойл^ельных углеводородов, другая — непредельных.
фракций. _ Производство МТБЭ и ЭТБЭ. МТБЭ является высокооктановой кис-

Глубокии гидрокрекинг проводят с целью более значительного повьаЮродсодержащей добавкой к автомобильным бензинам. Его октановое 
ния выхода светлых нефтепродуктов. При давлениях ВСГ выше 15 "пило по моторному методу составляет 102 пункта, а по исследователь- 
такие процессы позволяют отбирать до 80 % (мае.) "светлых" нефтещ;к0Му меходу _  Ц 8
дукгов, что свидетельствует о преимущественном протекании реакций Р После запрета использования МТБЭ в США в 2006 г. как токсичного 
щепления молекул сырья по С-С-связям. Глубокому гидрокрекингучЬещесгеа, отравляющего грунтовые питьевые воды даже в количествах 
вергают и дистиллятное, и остаточное сырье. Технологии процесса п^енее 1 ррщ, установки по производству МТБЭ начали частично пере- 
кого гидрокрекинга по состоянию катализатора в реакторе подразда^рофвтфо**, на выпуск этил-трет-бугилового эфира (ЭТБЭ). Однако 
на гидрокрекинг в стационарном неподвижном слое катализатора, во в^акая реконструкция не всегда оправдана экономически из-за более 
шенном кипящем слое и на движущемся вместе с сырьем слое ката%ЫСокой стоимости этанола по сравнению с метанолом

Процесс гидрокрекинга получил наибольшее распространение те-
Японии и Западной Европе. Решение приоритетной проблемы в ^сурсов водорода наличияд ре
с  -  угл*л=н„с переработки нефти -  с£заЕо со с т р о и в * ™ *  I r t Z S P S Z '-
установок гидрокрекинга вакуумных газойлей и гудронов. ческий водород кат^итии^гГ™ итического риформинга. 1ехни

Термин "гидрооблагораживание" сырья связан, прежде всего, с 1̂ 92 % н 2> а водород спениапкыг.™иформинга бензина содержит от 70 до
работкой дистиллятов вторичного происхождения, когда необходим® ;в зависимости от способа ггг» от 90 до 99,99 % Н2
чала их гидрировать, освобождаясь от избыточного количества олеФ лучения. Водород может быть получен
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144.4
206,8
832.6
68.4 
35.9
10.6 
30,7 
51.1

17.2
101,9
476,4
11,8
23.1
5.9
13.6
4.6

12.4
53.7 
142,3
1.4 
7.9
3.7
12.4
3.4

4.5
33.6 
105,1
1,9
3.6
1.6
5.1
1.2

специальными методами: каталитической конверсией У Г л е в о д о р о ^ ^ ^ ^ ^ ^ в Ё ,  мнролой „ефтеп^бшхн
газов с водяным паром, термическим разложением углеводородыЫх УЬ % и производственный потенциал 
газификацией тяжелого нефтяного сырья. ^оаесса* („топ. 20113 г|>о агентства Инфо ТЭК-КОНСАЛТ. без учета мини-

Алкилирование. Процесс алкилирования изобутана олефинами с скобка -  ,исло 
осуществляют при температурах 5—40 ’С на кислотных жидких или 
дых катализаторах с целью получения алкилата (алкилбензина) — цТ'Ч 
го высокооктанового компонента автомобильных бензинов. н,,Про0вссы иеФтепеРер*ботки

Потребность в алкилате — наиболее ценном компоненте соврем _______
ных автомобильных бензинов — во всех странах мира существенно во J ----------переработка
тает. Эго связано с ограничением и ужесточением требований по крекинг
казателей бензина (давлению насыщенных паров, фракционному соо^тежредаг 
ву, содержанию ароматических углеводородов, бензола, олефинов, с-^шмеский крекинг 
нистых и кислородсодержащих соединений, моющих присадок). Ра^ висбрекинг 
ные марки бензинов США и Западной Европы содержат 18-24 % оксование 
алкилата. 'М‘арктический риформинг

Изомеризация н-бутана. В связи с дефицитом изобутана, я в л я ющсгх'<лроо'шст,м* 
одним из компонентов сырья процесса алкилирования, в ряде слуъяЮ1ЛИР̂ ^ е 
возникает необходимость в проведении процесса изомеризации «-бу^изводсгво му»"  
на. Его осуществляют при температурах в реакторе 150-200 ’С и даа^изводство битума 
нии 1,4-2,8 МПа на платиносодержащем катализаторе в присутствии 1 роизводство кокса
дорода с получением изобутана высокой чистоты. ------------

Олигомеризация (полимеризация) этилена, пропилена и бутиленов прВ гидроочистку включены: гидроочистка всех дистиллятов, тяжелого газойля коксова- 
назначена на НПЗ для получения высокооктанового компонента бeнn,я•массл и 6ензина каталитического крекинга, 
на. Однако следует отметить, что в этом компоненте бензинов содерх
ся большое количество олефинов, что ухудшает их термоокислительоепюнах и странах мира наблюдается рост мощностей каталитического 
стабильность. В настоящее время продукция этих установок не сооткрекинга с лифт-реактором. Мощности каталитического крекинга в со- 
ствует современным требованиям к бензинам по этому показателю. Плаве мировой нефтепереработки с 2005 г. выросли более чем на 20 %. 
цесс осуществляют в присутствии катализатора (фосфорная кислота В связи с переходом большинства стран мира на новые ограничения 
кизельгуре, хлорид алюминия или др.) при температурах 160—230 'С и Я° содержанию алкенов и аренов в структуре мировой нефтепереработки 
лении до 6 МПа. увеличены мощности процессов изомеризации на 25 % и производства

Перечисленные процессы составляют основной п р о и  зводствен^а*сл°РЭД®ЭД*Р*аших ВОК (высокооктановых компонентов) на 32%. Раз- 
потенциал современной мировой нефтепереработки, которую прсдс,витие процесса риформинга при этом осуществляли, благодаря исполь- 
ляют около 700 нефтеперерабатывающих предприятий. ^ “ ™о>сгановок низкого давления с непрерывной схемой регенерации

Удельный вес регионов в формировании технологической струкг п __ ра ___
мировой нефтепереработки можно оценить по данным, приведенв л*а|от наметившуюся ранее в мировой нефтепереработке тен-
втабл. 1.1. В последние годы нефтеперерабатывающую промыиьтенж^™  ч т е н и я  действующих и строящихсянефтеперерабатывающих 
в большинстве регионов мира развивают под давлением ж о л о г а ч с а ^ ^ - ^ ^ н н о  в развивающихся странах АТР (Азиатско-Тихоокеан 
фактора. Значительные капиталозатраты на создание и развитие про -  
водств высококачественных нэкологическ 
связаны именно с реализацией природоо)
росте мощностей первичной переработки за последние ш лет на нчя продукции с у л учш ен и й  п ^ п ^ б и т ^ к ^ 'с м й ^ ^ > т а & Г !  2)
ности процессов гидроочистки нефтепродуктов возросли на 18.3 Я, Выбор пути оазвитиа кими ( . 1. ).пппизво> Наивпп-J. Развития НПЗ ориентирован на требования рынка.

«Я 5  *  ’ не0бХ0ДИМ0ГО этих " Р " * » » »  прОИ щ^Л™ХНОЛОГИЧески у в и т о й , экологически и экономически совер-
Тгнпеынчи шутя umiiHwrpiimvHiwvniiruniw^uurrvn Гптомчис^г Америки 1яется нефтеперерабатывающая промышленность Северной Тенденция роста мощностей процессов гидроочистки (в™ cti} зд р ^^?J?acTHOC™ Соединенных Штатов. НПЗ США имеют самый вы-

родеароматизации и деазотирования) моторных топлив тесно ^окий коэффициент развития технологий обшая мощность основных Аи- 
с углублением переработки нефти. Наряду с гидрокрекингом во м* ^ х и м и ч е с к и х  п р К с ™ о ^ ^

нр^уге п подметов 6i н .  многих странах существенно возросло потребление качественных
реализацией природоохранных проеГовТаело*. х и ^ ^ ^ Вц^ “  «шиг в структуре физико-
.ервичной переработки ^последние 10 лет на 7 # ,*  ния пто^ ^ Ц̂ ! Л . ^ ? ° ^ уП1у̂ 1ения нефтепереработки и получе-
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Таблица 1.2. Структура физико-химических процессов зарубежной и российской 
нефтепереработки (в % от объема первичной переработки нефти)

Основные вторичные процессы Западная
Европа США Россия

Каталитический крекинг 15,2 31,5 7,7
Гидрокрекинг 8.7 9,6 3,5
Термокрекинг и висбрекинг 10,4 0,1 8,0
Коксование 2,5 14,6 2,1
Риформинг, всего 15,0 19.4 11,5

В том числе с непрерывной 5,2 8.2 1,2
регенерацией

Гидроочистка, всего* 70,2 79.4 36,3
В том числе:

бензинов 26,5 33,0 12,0
дистиллятов 32,3 27,4 24,3
нефтяных остатков 11,4 19,0 —

Алкилирование 1.7 6,5 0,5
Изомеризация 3,4 3,7 2,4
Производство МТБЭ и других ВОК 0,4 0,2 0,4
Производство "ароматики" 1.7 2,0 0,5
Производство смазочных масел 0,9 1.1 0,8
Производство кокса • 0,7 5,6 0,6
Производство битума 2,0 2,7 3,7

гтлиессах каталитического риформинга с изомеризацией, бес
чещенных прои^ печных и котельных топлив и все это -  без при-

ресурсов нсфш.
,ения допол выраженных тенденций современного развития миро- 
°^^т .п ео аб о тки  присущей большинству регионов и стран мира, 
неф тепе^ ая кооперация нефтепереработки с нефтехимией.

__________TV IfA^VTVTUtTV |/АИП<1! H ill D/~v/-> А

20,«
4,1
0,5
2,8

9,0

105,|

25.9 
47,4 
31,7
1.5 
0,5 
0,1
4.5 
0.0 
0.3
1.9

ОЙ ____
тала все интегрированных нефтяных компаний России

8 CG?sr^vTTHbix нефтеперерабатывающих заводов. Глубина переработ- 
Х0Д̂  ^ С д а^ и я т и я х  России 70-72 %. В США глубина переработки 

95%, в Европе -  85 %. Такое различие показателей свя- 
лнос низкой долей мощностей процессов углубленной нефгепереработ-
-и на российских заводах.

Дляповышения качества продуктов, а также оздоровления экологи- 
еской обстановки в России требовалось улучшить свойства производи- 
(Ых топлив и привести их в соответствие с европейскими (табл. 1.3 и 1.4).

аблица 1.3. Требования ЕЭС к качеству автомобильных бензинов

Показатель Евро-3 Евро-4 Евро-5 Евро-6

•В гидроочистку включены: гидроочистка всех дистиллятов, тяжелого газойля кока 
ния, масел и бензина каталитического крекинга.

4 0 4
Содержание, % (мае.), макс.:

бензола 
серы, 10-4
ароматических углеводородов 

л  в _  олефиновых углеводородов
ботки нефти составляет более 160 % (в Японии эта доля 140 %, в Запад кислорода 
Европе — ОКОЛО 130 %, В России — 75 %). фракционный состав (перегоняется),

Основная тенденция последних лет в нефтепереработке США -р* 
витие производств экологически чистых автомобильных бензинов, керо до 50 *С 
на и дизельных топлив. По мере расширения использования в геплоэндааление насыщенных паров, кПа, 
гетике США природного и сланцевого газов падает спрос на котельное т*сболсе 
ливо. Рост автопарка обусловливает увеличение потребности в высокоНвлиЧ1ве моющих присадок 
тановых экологически чистых автомобильных бензинах на 1 - 1,2 % в гс ^  #

В Западной Европе преимущественным стимулом развития нефк <и|ща !-4- Требования ЕЭС к качеству дизельного топлива
реработки служит увеличение РЫНОЧНОГО спроса на дизельное ТОПЛ___  Показатель
Евро-5 (примерно на 2-3 % в год).

95 95 95 95

*1° 1,0 1,0 1,0
150 50 10 10
42 35 35 35
18 14 14 14

2,3 2,7 2,7 3,7

46 46 46 46
75 75 75 75
60 60 60 60

Обязательно Обязательно Обязательно Обязательно

Евро-3 Евро-4 Евро-5
менееДля АТР сегодня характерны высочайшие темпы роста потребления*Плогность ,

видов нефтепродуктов и соответствующий рост мощностей первичной содержаНие Р" кг/м 
реработки и современных физико-химических процессов. Высокими гСЫ0( угдеюдо^до^и^^*^ а[̂ “атиче' 
пами развивают нефтепереработку Южная Корея, Китай и Индия. д0Ля серы, % (мас  ̂не не лес

Несмотря на различия в  конкретной ориентировке региональнь»Р$ Окислительная стабильность /  зков, развитие нефтепереработки во всех странах мира идет в условий Смазывающая способность* ’ б°лсе 
чительного ужесточения требований экологического законодатель^ Кинематическая вязкость Т ’гНе 

Термогидрокаталитическую переработку тяжелых газойлей и * . Фракционный состав 95 ^
(в использовании этих процессов лидирует Япония) в последнее Д ^ «тся до,-с •> перего-
летие применяют и развивают США, Южная Корея и ряд ДРУгиХп̂ огРаничениюсодержания 

Важнейшее значение для нефтепереработки России имеет двиппадей есге в сработанных газах 
процесса гидрокрекинга, позволяющего обеспечить выработку —
дизельного топлива класса 5, бензина для дальнейшей переработк* Называющая способности

ность -  скорректированный диаметр пятна износа.
36

51 51 54-58
820-845 825-845 825-830

11 И 2

0,035 0,005-0,001 0,001
25 25 25

460 460 460
2,0-4,5 2,0-4,5 2,0-4,5

360 340-360 340-360

Евро-3 Евро-4 Евро-5
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ПОЭТОМУ В РОССИИ был ПрИНЯТ Технический регламент, определи Юць 6 требования Технического регламента РФ к характеристикам дизельного
качество выпускаемых нефтепродуктов и предусматривающий повыцУ^^ ̂ з ^ ч н ы х ^ _______________________________________
ние требований к топливам до норм европейских стандартов (таб л и ??^—---------
и 1.6). Характеристика

Для обеспечения таких требований к топливам, главными напра^

Единица
измерения Класс 2 Класс 3 Класс 4 Класс 5

ниями развития российской нефтеперерабатывающей промышленно Лассо»* доля серы> 
становятся: коренная реконструкция и модернизация НПЗ, создание м0 ,е 60,166Мо- гт1_ы
ностей по углублению переработки нефти, повышение качества нс^геыперлу^^11̂ 1̂  
продуктов и производство современных катализаторов

Таблица 1.5. Требования Технического регламента РФ к характеристикам автомобиль*» 
бензина различных классов

Характеристика Единица Класс 2 Класс 3 Класс 4измерения Класс j

Массовая доля серы, мг/кг
не более
Объемная доля (% об.) Проценты
бензола, не более
Концентрация железа мг/дм3

Концентрация марганца мг/дм3

Концентрация свинца мг/дм3
Массовая доля (% мае.) Проценты
кислорода, не более
Объемная доля (% об.) Проценты
углеводородов, не более:

ароматических
олефиновых

Давление паров, не более: кПа
в летний период
в зимний период

Объемная доля (% об.) Проценты
оксигенатов, не более:

метанола
этанола
изопропанола
т/жт-буганола
изобута нола
эфиров, содержащих
5 или более атомов
углерода в молекуле
других оксигенатов
(с температурой
конца кипения
не выше 210 "С)

500 150 50 10

Отсутствие Отсутствие 
Отсутствие Отсутствие 
Отсутствие Отсутствие

тигле, не ниже: 
дизельного топлива, 
за исключением 
дизельного топлива 
д ня арктического 
климата
дизельного топлива 
для арктического 
климата

кассовая доля (% мае.)
1 1 юлициклических

1роматических углево- 
л _ юродов, не более
Отсутствие Огсутсп 

________ Цетановое число,
Отсутствие Огс>тспце менее
Отсутствие ОгсугстЩетановое число для

дизельного топлива для 
холодного и арктиче
ского климата, не менее
Предельная температура 
фильтруемости, не выше: 

дизельного топлива 
для холодного 
климата
дизельного топлива 
для арктического 
климата

2,7 2,7 2,7!
1

-  -  42 35 35 1
-  18 18 18

-  45-80 45-80 45-Я
50-100 50-100 50-10

— Отсутствие Отсутствие Огсутсп
Смазывающая способ
ность, не более

5 5 5
10 10 10
7 7 7
10 10 10
15 15 15

10 10 Ю

мг/кг

•с

500

40

30

Проценты

45

•с

мкм 460

350

40

30

И

51

47

50

40

30

11

51

47

10

40

30

11

51

47

Минус 20 Минус 20 Минус 20 Минус 20

Минус 38 Минус 38 Минус 38 Минус 38

460 460 460
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физико-химическим процессам переработки НГС присуще фа- 
^пя-ювание. Регулирование фазообразования позволяет интенсифици- 
^атьпроцессы переработки нефти и получать продукты требуемого ка-

2СВ^кнейшее значение для процессов фазообразования в нефтегазовом 
ьеимеет соогношение низко- и высокомолекулярных компонентов, 

^тимизация этого соотношения — один из важнейших рычагов регули- 
Г л а в а  2  "мния параметров технологических процессов и качества продукции.

основы ФИЗИКО-ХИМИЧЕСКИХ 
ПРОЦЕССОВ ПЕРЕРАБОТКИ механическим и др.).HFOTFГАЗОВОГО СЫРЬЯ В процессах фазообразования очень важна роль температуры. Ее из-

енение вызывает структурные превращения в сырье: переход из свобод-
_ ___„ г,ттиспеосного в связнодисперсное состояние (или иногда наоборот).
Физико-химическии процесс -  это процесс получения целевого п ^ испс^ е давления в системе существенно влияет на гидродинамиче- 

дукта, основанный на использовании физических явлений и химичес^ме“с дрисхики массообменных процессов в результате изменения 
реакций, начинающийся с этапа подготовки сырья и заканчивают и; ф ^ о й  поверхности.
выделением этого целевого продукта. ^Научно обоснована целесообразность регулирования дисперсности

Под технологией в широком значении понимают научное описан с(»угегазОВОГО сырья для его переработки в активированном состоянии, 
методов и средств производства продукции в какои-либо отрасли промьс^ в состоянии оптимальной дисперсности.
ленности. т. е. это обоснованная последовательность операций или дс Теоретически установлено и экспериментально подтверждено, что из- 
ствий, приводящих к достижению поставленной цели. мнение дисперсности нефтегазового сырья в зависимости от степени

Для эффективного ведеюад физико-химического процесса перерао^з^&^ия (величины того или иного энергетического поля, количества 
ки нефтегазового сырья (НГС) необходимо рациональное сочетание  ̂природы активирующей добавки и др.) носит полиэкстремальный ха- 
лого ряда различных технологических параметров — температуры, лак,актСр> а экстремумы значений дисперсности определяют и соответству- 
ния, активности катализаторов и реагентов, расходов сырья, отбираем^, состоянию активированной системы. Причем для большинства физи- 
продуктов и т. д. Кроме того, многокомпонентность и сложность сосгг0_химических процессов переработки НГС такой экстремум значения 
НГС требуют специальных методов его подготовки» учета фазового дисперсности связан с минимизацией размеров дисперсных частиц, со
стояния и тепловых эффектов в зонах реакции и разделения продуюфовождающейся ростом межфазной поверхности, ускоряющим процес- 
возможности протекания побочных реакций и т. д. ы тепло- и массопереноса (крекинг, термоокисление и др.). Максималь-

Ряд особенностей физико-химических процессов переработки нешй же размер дисперсных частиц системы способствует проведению 
тегазового сырья требует наличия специального технологического обозюлыпинства физических процессов сепарации
дования (реакторов, печей, сепараторов и др.) с четко определенны Суммарный физико-химический процесс может быть условно разде- 
направлениями и объемами тепло- и массопотоков. Достаточно жестяен на следующие взаимосвязанные элементарные стадии: 1) подвод реа- 
требования предъявляют к переработке нефтегазовою сырья с эколоптирующих компонентов в зону реакции; 2) протекание собственно хими- 
ских позиций, учитывая при этом рекомендации и положения правил веской реакции; 3) отвод полученных продуктов из зоны реакции и их 
жаро- и взрывобезопасности, необходимость энерго- и ресурсосбережен*азделение.

Подвод реагирующих компонентов в зону реакции происходит в резуль-
^  t  тт ____ молекулярной диффузии или конвекции. При интенсивном переме-
^•1* Н а у ч н о -т е х н о л о г и ч е с к и е  ОСНОВЫ 1И<ЬЛНИИ компонснтов конвективный перенос называют турбулентной
физико-химических процессов

Зцией РеагиРУЮших компонентов осуществляют: абсорбцией, адсор- 
Процессы переработки нефтегазового сырья подразделяют на Ф» и™ Десорбцией паров или газов, конденсацией паров, плавлением 

ческие — протекают без изменения структуры молекул сырья (перего^Рд“ х веществ, растворением их в жидкости, испарением, возгонкой 
экстракция, кристаллизация, сорбция и др.) и физико-химичес^^**ереход реагирующего компонента из одной фазывдругую во мно- 
сопровождающиеся молекулярно-структурными изменениями с °с д 1чГ7' Чаях представляет собой наиболее медленную стадию физико-хи- 
сырья и, следовательно, его свойств (термический и каталитиче^,оп процесса и определяет общую его скорость. Межфазный пере- 
крскиш, риформинг, изомеризация и др.). ; Шюстед является сложным диффузионным процессом.
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К числу физико-химических процессов относят большинство ^  „ „ т  пежима соответствуют максимальная произво-
ческих, термокаталитических и термогидрокаталитических проп^^оов технологического ^  ьшая производительность труда персо- 
переработки НГС. сяельн°сть аппаратов им*

Химические реакции составляют основу физико-химическою tnv, Lia, о6слуЖИВ̂ ^ СЯппаоатов и скорость процессов сильно влияют спо- 
са. Химическое превращение вещества проходит через ряд последов? На «СОНС1рукШ!^.„иа осагентов. В свою очередь, способ и интенсив
ных (а иногда и параллельных) химических реакций, в результате**^ и степень сме ^аптующ их масс зависят от агрегатного состоя- 
рых образуются основной продукт, побочные продукты (материалы пеРсМСШИ̂ „ Ноагоегатное состояние реагирующих веществ оп-
щие народно-хозяйственное значение) и отходы производства. ббьЗ®1 п0СЛСЯШ̂ л ы их технологической переработки и принципы констру- 
при рассмотрении производственных процессов учитывают не все к.>иеляет спос п 0 этому признаку все системы взаимодействующих 
ции, а лишь те из них, которые оказывают определяющее влияние нЛ ,ования а1̂ ^тствую щ ие технологические процессы делят на гомоген- 
чество и количество получаемых основных продуктов. Sniecn» и cootbctvi ,  ге|ШЫС (неоднородные).

Отвод полученных продуктов из юны реакции осуществляют так *е .ы* (одаор^ „  системах все реагирующие вещества находятся в одной 
и подвод реагирующих компонентов, т. е. диффузией или конвекцией! * газовой (Г) или жидкой (Ж); в твердой -  в данной кни-
торые в основном определяют переход вещества из одной фазы в др . - исой тоивается.

Суммарную скорость физико-химического процесса определяют V Нг ̂ тгпогенные системы включают две или большее количество фаз. 
ростью перечисленных элементарных стадий. Как правило, эти алещ 1 1 двухфазные системы: газ-жидкость (Г-Ж), газ-твердое тело 
тарные процессы протекают с различной скоростью, поэтому обща* “  смеш ивш иеся жидкость-жидкость (Ж-Ж), жидкость-твер- 
рость процесса лимитирована скоростью наиболее медленной стадии. L j  (Ж-Т) и твердое тело-твердое тело (Т-Т). В производственной 
наиболее медленно происходит сама химическая реакция и она наиболее часто встречаются системы Г-Ж , Г-Т, Ж-Т. Нередко
руст суммарную скорость, то процесс протекает в кинетической о&мс плодится иметь дело с многофазными гетерогенными системами, на- 
Для ускорения таких процессов технологи изменяют те факторы, коример Г-Ж -Т (термокаталитические процессы), 
рые более всего влияют на скорость химической реакции, увеличи в промышленной практике гетерогенные процессы более распрост- 
например, концентрацию исходных компонентов, температуру, давле^ены, чем гомогенные. При этом, как правило, гетерогенный этап про- 
применяя катализаторы. Если общую скорость процесса лимитирует цссса (массопередача) имеет диффузионный характер, а химическая ре
вод реагирующих компонентов или отвод продуктов реакции, то пракция происходит гомогенно в газовой или жидкой среде. Однако в ряде 
протекает в диффузионной области. Для ускорения таких процессов счроизводств протекают гетерогенные реакции на границе Г-Ж , Г-Т, 
мятся увеличить скорость диффузии усилением перемешивания (т\Ж-Т, которые и определяют общую скорость процесса (например, тер- 
лизацией реагирующей системы), диспергированием фаз, повышенюкаталитические процессы).
температуры и концентрации, гомогенизацией системы, т. е. перева По значениям других параметров технологического режима процессы 
многофазной системы в однофазную, и т. д. Если скорости всех стможно разделить на низко- и высокотемпературные, каталитические 
физико-химического процесса соизмеримы — процесс протекает и  некаталитические, происходящие под вакуумом, при нормальном и вы- 
называемой переходной области. Для увеличения скорости такого соком давлении исходных веществ и др.
цесса необходимо прежде всего воздействовать на систему теми факте В связи с тем что термокаталитические процессы имеют целый ряд 
ми, которые увеличивают как диффузию, так и скорость чимичес-пецифических признаков, с учетом механизма протекания и конструк- 
реакции, например повышением концентрации реагирующих веяяганого оформления целесообразно рассматривать их отдельно. Этому
и температуры. )еаетопопН°ЛОГИЧССКИХ пР°цессов соответствует и свой характерный тип

Знание основных закономерностей физико-химических 
дает возможность установить оптимальные условия их проведения. ^ ^ ^ :кие превращения веществ сопровождают тепловые процес- 
проводить их наиболее эффективно с максимальным выходом, ooet ^ ЧСС1аи<~ ° “ снные Устройства составляют значительную часть техноло- 
вая получение продуктов высокого качества. лие в констг>М производства и во многих случаях имеют большое значе-

Технологический режим — совокупность основных факторов(п̂  йхономерност11» И реактора Поэтому при дальнейшем описании общих 
ров), влияющих на скорость процесса, выход и качество проДУ^^д^ Проиессь. ^целесообразно раздельно рассматривать экзотермиче 
большинства физико-химических процессов основные параметр ^протекающие > протекающие с выделением теплоты, и эндотермические, 
логического режима — это температура, давление, применяемые^ Равновесие иеавтй1Ст ИСМ теплоты
заторы и степень их активности, концентрации взаим одействуй  симости от услови^Ш̂  Теоретически все реакции обратимы, т. е. в зави- 
ществ, способ и степень перемешивания реагентов и др. ^ Праш,ениях. Однак МОГут пРотекать как в прямом, так и в обратном на-

Параметры технологического режима определяют пРиниИ?!й1о 'ворону продуктов 80 многих из них Равновесие смещено полностью 
руирования соответствующих реакторов. Оптимальному значеи реакции, и обратная реакция практически не проте
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кает, поэтому технологические процессы делят на обратимые и Heof- ___ „.щических превращений нефтегазового сырья сопро-
мые. Необратимые процессы протекают лишь в одном направлен^ БаЛьШ>̂ и ^ е  оеакции При этом с углублением процесса влияние 
обратимые процессы стремятся к равновесию, при котором скорое*? ^*ДаКУГ побочные астает и соответственно, падает выход целевого 
мого и обратного процессов уравниваются, в результате чего со т  И Юбочных реакци
ние компонентов во взаимодействующих системах остается ней к,. Пятрния сырья (условная глубина превращения). Глубину
до тех пор, пока не изменятся условия протекания процесса. Г1ри Иэ "«нохаракте р и зу ют долей превращенного сырья. Примени-

наступления равном и каталитическом) 
весия. продуктов, которая выкипает в пределах испарения ис-

Количественно состояние равновесия описывают в соответо»! го сырья Однако такое допущение условно, так как по химическо-
с законом действующих масс (ЗДМ ): при постоянной температуре и ^^оставу продукт крекинга значительно отличается от сырья, и сходство
чии равновесия отношение произведения действующих масс продуктов г^аничено только пределами выкипания. Эго различие тем больше, чем
ции к произведению действующих масс исходных веществ есть величин^^жс прошел процесс.
стоянная, называемая константой равновесия К. a > в неКоторых случаях понятие глубины превращения становится еще

Влияние основных параметров технологического режима на равнозлее условным. Например, при пиролизе бензина с целью получения га-
сие определяют по принципу Jle Ш ателье-Брауна, согласно которэобразных олефинов выход газа доходит до 80 % (считая на бензин);
в системе, выведенной внешним воздействием из состояния равновесия,™ этом наряду с газообразованием происходят столь глубокая аромати-
мопроизвольно происходят изменения, стремящиеся вернуть систему к ыиия и уплотнение молекул, что состав жидкого продукта пиролиза (смо-
му состоянию равновесия. а) совершенно отличен от состава исходного бензина. При пиролизе

i глубину превращения принимают выход газа, но с одинаковым основа-
ием можно принять и выход целевого продукта — этилена и пропилена

2  2  K D H TeD H H  э ф ф е к т и в н о с т и  В ряде случаев процесс превращения сырья целесообразно проводить
А и ч и к п - ч и м и ч р г к и х  n n n ilP C C O R  определенной, заранее заданной глубиной, возвращая "условно непрев-
ц л 1 >nivLF A in v m n c tM iA  i i j j u u t t t u D  ащенную часть сьфья в зону реакции. Очевидно, что если состав этой

Выход продукта. Наиболее простой характеристикой скорости 1 обращаемой фракции близок к составу сырья, то фракцию перед пода- 
бины протекания процесса считают выход продукта (прим енит всистемУ Целесообразно смешать с соответствующей порцией свеже- 
к гетерогенным процессам его называют также степенью гтревраше  ̂С?Р“ - _____ ^
степенью конверсии или "коэффициентом полезного действия ( KI I I L .  превращение идет глубоко, то условно непревращен-
терогенного процесса"). ^  ^ ^ ^ М° ^ ^ ° 1 ДСЛЬИО подвергэтъ ™ £ичному превраще-

Степенъю превращения, или степенью конверсии х . называют отт«1 ^ _ и тс_ МИЧ(, . 1.пи си<̂ ?"^ы в качестве побочного продукта.
ние фактически полученного продукта G$ к максимальному (или »L бензина целесообпатИп Н9ПпНе<*ляных Фракций увеличения выхо-
тическому) количеству Gu, которое можно было бы получить из в смсси ^  свсРжим с ь ф и ^ ^ м ^ ^ ^ ^ т ^ з Х ^ ы е
исходного вещества, т. е. оторые относителкно i,№ n  газоилевые фракции,_  носитсльно легко подвергаются крекингу.

Х ф' “' 1° в н о н е п р е к о а и ^ ^ ^ еМЫЙ возвращением непревращенной (или "ус- 
Для химических реакций максимальное количество продут* " (всс с рециркуляцией П п и т ™  Б НОСИТ название про-

хиометрическое, т. е. определенное по уравнению реакции с ик°-химических процессах рециРкУляции широко используют в фи- 
чества того исходного вещества, которое имеется в недостатке. ПР Рассмотрим теомиыпттп™ _____
тельно к химическим реакциям степень превращения часто опрез’З'ляцией. Непревращент/ю и™ v , 6™ 116 показатели процесса с рецир- 
как отношение количества основного исходного вещества, фак^^зывают Рециркулятом (инппя ”спРсвРашснну*о" часть сырья
превращенного в продукт, к общему его количеству. noSi.<wU,H' Снош ение количеств!? ’ так как“  возвращают в зону

Выход продукта (степень превращения) можно учитывать ‘"Роимая суммарную за т у л к ^ ^ я̂ 2 ^ ЯТа К,/^?2сГ,ССТву свежего ^ы-
исходным веществам, претерпевающим те или иные пренраШ ом рециркуляции, а огн ош ен и ^ ^ л^ л 3 ^  называют коэффи-
и по одному какому-либо реагирующему веществу. сырья — коэффициент<>» ™*^,1 »3а1ЕУЗКИ ре^1 ГОра к количс~

Для ряда технологических процессов, кинетика которых обозначить через К  а кочгЫимгы^*^ коэффициент рецир-
точно изучена, выход продукта является единственной мерой 0 ^ * Во*игь, что ЛГ, = к  + j ’ озффици ит загрузки через Кх, нетрудно
роста и полноты протекания процесса.
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Применение рециркуляции позволяет значительно увеличит. W  ижушей силы процесса осуществляют или повы-
пелевого продукта, но уменьшает пропускную способность увеличение движу ^  ^  одновременным соответствующим
свежему сырью. Поэтому допустимую глубину превращения сып^*(яием G 11,01 Умень “ ’
нократный пропуск нужно выбирать максимально возможной nV* 38 р ен и ем  обеих всЛ̂ ^ с0прик0СН0вения фаз в гетерогенных системах 
го сырья и режима. Допустимая глубина превращения ограни^  ̂  уеемпии** поверХН<’ п  лляповышения скорости технологических про- 
зованием побочных продуктов -  газа или коксовых отложений иШроко вИда гетерогенной системы (Г -Ж , Г -Т , Ж -Т ,
ты уплотнения). ^Ч сов . В зависимое™ соприкосноВения фаз можно увеличить самы-

Скорость процессов. Для выбора условий проведения технологи» -ЭК, Т" Т) П и способами, которые определяют тип и конструкцию 
процессов, типа реакционного аппарата и его размеров необходи^Ч разнообразными
ния кинетических закономерностей, позволяющих рассчитывать СкЫ парата. поверхности соприкосновения фаз во всех системах
физико-химического процесса. Скорость гомогенных реакций от!? Я”* уВСЛИЧ̂ гь  поверхность тяжелой фазы (твердой) в системах Г -Т , 
ляют по уравнению ’’Р'-ремягся раз®1д ! исгеме Г -Ж , что достигается в первую очередь измель-

±1 ^ 1  д а е м  сы^л или увеличением пористости кусков или гранул (зерен) твер-

V *  reH2 S , o  также перемешивать твердый материал с газом или жид- 
где п, -  количество одного из реагентов или продуктов, прореагировавшего в единкцу и г  п ольз VK5T МСХЯНИЧеСКИе И ПНеВМаТИЧеСКИе МСШЯЛКИ, 
в единице реакционного пространства V ЛстЬЮ, ДЛЯ ЧСГО исполъ^улл ______ ________________ _

пмлиш форсунки для распыления мелкозернистых материалов, приме- 
Преобладающее большинство реакций в физико-химических тп ш г проведение реакций в фильтрующем и взвешенном (кипящем) слое, 

сах протекает с участием веществ, находящихся в разных фазах. Обг Для развития поверхности жидкой фазы в системах Г Ж используют 
для всех них можно считать то, что реакция начинается лип п. после насадки, орошаемые жидкостью, разбрызгивание жидкости в потоке газа, 
хода реагентов к поверхности раздела фаз или в объеме другой фазы фботаж газа через жидкость и создание взвешенного слоя жидкости 
кие процессы, называемые гетерогенными, как правило, многостадийП()Т01СС газа в видс подвихн псны* Сходные способы применяют 

Скорость гетерогенного процесса определяют по уравнению Для создания большой поверхности соприкосновения в системе Ж Ж.
К основным способам, обеспечивающим хорошие условия контакта

11 dпл аз в гетерогенных процессах с участием твердой фазы, можно отнести:
Wj4 ~ ~ а S  dt * еремешивание твердого материала механическими мешалками и омы-

шие его сверху газом или жидкостью; пропускание потока газа или жид-
где wA -  скорость процесса по реагенту А, а -  стехиометрическмЛ коэффициент реашоСТИ Через НвПОДВИЖНЫЙ СЛОЙ КУСКОВ ИЛИ Гранул ТВврДОГО М атериала, Ле- 
5 -  площадь полифазной (Ре.,шионной) помрхнос™; пА -  количес™, рс«ш. л. адего на колосниках или решетках; перемешивание материала во взве-

Если в гомогенных процессах при хорошем перемешивании длинном (кипящем, псевдоожиженном) слое. Взвешенный слой образует- 
зия протекает очень быстро и практически не влияет на суммарную <“ при пропускании снизу вверх потока газа или жидкости через слой твер- 
рость, то в гетерогенных системах диффузия, как правило, — самая материала с такой скоростью, при которой частицы на-
ленная стадия, определяющая общую скорость всего процесса. З гльсиРовать или ™а5?ть в потоке более легкой

В гетерогенных нефтегазовых системах технологи стремятся го ки ’ ,IIHu r ",fTb ' оэто“ У ® системах Г-Т  такой слой называют еще 
можности перевести процессы из диффузионной или переходной <»acnj^  тгаеппа легкой фазы подбирают таким образом, чтобы 
ти в кинетическую, применяя интенсивное перемешивание реагента g случае ш т а т  Ы НС покидали пределов реакционного аппарата. 

Увеличения константы скорости процесса (коэф ф ициента мас«*а  №  ^  " ™ е г о  слоя |поверхность взаимодействия фаз максималь-
дачи) достигают в основном тремя способами: 1) повышением темп?- [роцессов резко втпягТЯ.-^Л̂ ЧеНИЯ матеРиала> скорость диффузионных 
ры; 2) применением катализаторов; 3) усилением перемешивания реен ^ многих№ Dore„H u’ “ “ “ енный слой очень эффекти-
рующих масс (турбулизациейсистем») в процессах, лимитируем»0 Тепловые эффекты к ’£нологических процессах, 
фазным переносом. арактерен т е ^ ^ Г 1 . ® ? Льшинства Рассматриваемых процессов

Увеличения движущей силы процесса достигают: 1) повышение* тег быть отрицательным (п - 3 ^ арных Реакш1Й- Тепловой эффект мо- 
центрации взаимодействующих компонентов в исходных материа- «обходимо затрачивать некптппг*. ^ учас для осуществления процесса 
рье); 2) увеличением давления; 3) отводом продуктов реакции и̂ £ ® “ ^ когда происходит в ы д е л е н и е ТСПЛ0ТЬ1̂  изш положитель- 
онного объема; 4) смещением равновесия при изменении темя^ °сти процесса необходимо птппгтьт, И ДЛЯ сохРанения изотермич- 
и давления Реакции разложения ОТВОДИТЬ ее из реакционной зоны).

Движущую силу процесса во всех случаях выражают через “^еся образованием ю  и « о ш ю ^ ! ^ Г « ^ ОЛИМСРИЗаЦИИс СОПрОВОЖ'
ствительных С и равновесных С* концентраций реагирующих вешеС1® кулы сырья двух и более моле-
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с мень-
ложения свидетельствует о том, что им благоприятствуют высокие W  гором дперываетн о в ь ш ^  £ рьера) реакционный путь (маршрут). При 
ратуры; глубина экзотермических реакций возрастает с понижение*!?» высотой э наоборот, подавляется (ингибируется) быстрая
пературы. Таким образом, чем селективнее протекает процесс, т е м  В1д>ицательн более легкая стадия химического взаимодействия, 
его суммарный тепловой эффект, на который в данном случае не вд1йэНСРгети'!_Г1,  ото под термином "катализ” подразумевают преимуще- 
другие реакции, протекающие параллельно и обладающие иногда ТТ"'1СД>ГГ ^Гп^ожительный катализ.
вым эффектом, противоположным по знаку. а особенность катализа — неизменность состава катализатора

Согласно закону Гесса, тепловой эффект химической реакции ^ ^ L r -кания промежуточных химических взаимодействий с реаги- 
сит не от пути перехода одного вещества в другое, а только от началц*^с * ^ Т ^ шествами. Катализатор не расходуется в процессе катализа 
и конечного состояния вещества. Так, если углерод сгорает полное^ „ходит в стехиометрическое уравнение суммарной каталитической 
то количество выделившейся теплоты будет одинаковым незавир^-— означает, что катализ не связан с изменением свободной 
от того, произойдет ли сгорание по уравнению ,ергии катализатора и, следовательно, катализатор не может влиять на

г  q  . с о  + о  рмодинамическое равновесие химических реакций.
2 2 Катализатор не участвует в стехиометрическом уравнении реакций,

или последовательно по двум уравнениям: днако под влиянием реагентов, примесей, основных и побочных про
ектов реакций, циркуляции и температуры катализатор всегда претерпе- 

С + 0,502 -> СО + Q'\ СО + 0,502 -> С 02 + Q' ,ет физико-химические изменения. Поэтому в промышленных катали-
песких процессах предусматривают периодическую или непрерывную 

Итоговая теплота сгорания будет равна: ; генерацию катализатора или его замену.
0 =  Q' + О' Многие реакции без катализатора не протекают вообще, например изо-

еризация алканов. Однако термодинамически эти реакции возможны, 
Наличие тепловых эффектов требует соответствующего конструг применение катализатора позволяет осуществить их. Катализатор обра- 

ного оформления реактора. При осуществлении термического или ?"ст промежуточные химические соединения с реагирующими вещества- 
литического крекинга, риформинга и других процессов,сопровождают1*- в результате возникает новый, не возможный без катализатора, путь 
ся затратой теплоты на реакцию, необходимо вносить теплоту в pear*10*101, состоящий, как правило, из большего числа элементарных ста- 
онную зону. Этого достигают либо подводом теплоты через стенку<м̂ см в отсутствие катализатора.
нагревательно-реакционного змеевика печи, либо некоторым neperpt _™сс”ч)икация катализаторов и каталитических процессов нефтенере- 
исходного сырья, либо применением твердого или газообразного ‘~*^ за™Ры и процессы, в которых они участвуют, можно клас-
носителя. В процессах, протекающих с выделением теплоты, для пс̂ йстви^ " °  '  фрегатному состоянию; 2) типу химического взаимо- 
жания постоянной температуры необходим отвод теплоты; с этой п. ^  д ' ”ачению
применяют прямой ввод охлаждающего агента в реактор или создак̂ ИТ1а|от гоиоге.чи^ ° ^ тояни>°  реагирующих веществ и катализатора раз- 
режим, способствующий теплоотводу (через теплоотводящую п°' гетерогенный катя _ ' р^агенты и катализатор находятся в одной фазе) 
ность). Например, в реакторы гидрокрекинга во избежание подъело фаз), в нефтепег^пял^ 43 каталитическая система включаетнесколь- 
пературы вводят холодный водород, а при алкилировании изобу! катализатором раепту. ? ^ 6 гетсРогенный катализ, особенно с твердым 
зообразными олефинами выделяющуюся теплоту отводят путем *+ ц 0 назначению патлиГаНСН значитсльно больше, чем гомогенный, 
ния части изобутана, находящегося в системе. сРизацию, алкилит™.а,„ ЗЮТ каталитический крекинг, риформинг, изо-

роизводство водотолТ^.пи?1Ж ^ ! СТКу’ гидр °крекинг. полимеризацию,
2.3. Катализ и катализаторы

Катализ — многостадийный физико-химический процесс и̂ ше Сно®ные и о к и сл и т ел жуточными продуктами различают кислотно
ного изменения механизма и скорости термодинамически ра , р^^^^етственно и  *но' восстановительные каталитические реакции 
химических реакций катализатором, образующим с  участникам уточные активные части3аТ°РЫ' В кислотн°-°сновных реакциях проме- 
промежуточные химические соединения, но не у ч а с т в у ю щ и м  в ние в результате пепелШ ~  ионы>и катализатор инициирует их обра- 
продуктах. протонов от катализатора к реагенту или от
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Г ^ ^ а ” ЛИЗаТОРУ К а т а Л И З И О ,,а " "  *  ^  “ » »  Ч »  / г и я о о г е к н з а ц и я  и «пирогенизация]I или к кислотному (кии-и основания. оМУ (гидрогеии^**; изобугана бутенами, полимеризация
В окислительно-восстаношггельныхреакциях промежуточные* ^сскийкрек^,алкилщ ю вани ^ и и ш о и м ы ш В  K m m a  (изо_ 

цы -  радикалоподобные нейтральные образования связаны с а к ^ ^ ^ н о в ) типам. п1иР°?° ^„г топпокоашнг)
центрами катализатора полярными связями и каталитическое в о С Д З в  ^ и Е ^ и Г с о с г о и т  в том, что именно природа
возникает с переходом электрона от активного центра катализатор?^Ценность этой го взаимодействия, а не агрегатное состояние
лекуле реагента и обратно. В качестве катализаторов используют w  ‘уш ежуточного ^  необходимые свойства активного ката-
и полупроводники — оксиды, сульфиды и комплексные соеди^киионной системы определи
Активными центрами этих катализаторов служат обычно не под^дзатор®- катализаторов Катализаторы обладают следующими
координированные атомы или катионы переходных металлов. При : С в о й с т в а  и типы м ‘ “ - т м  к

зовании комплекса реагента с катализатором происходит полЯри':новными с ^ й с т в а ш ^ катализаторы ускоряют достижение равно- 
или ионизация реагирующей связи за счет поля иона металла — Koypj 1. В о#*®” ют ^  так как свободная энергия катализатора до реак- 
сообразователя, который может катализировать реакции как кисл̂ " * ’нон* Ц(.и1меНна. Если бы катализатор смещал положение равно
основного, так и окислительно-восстановительного типов. ии и по^  было бы получить результат без наличия разности темпе- 

Сульфиды и оксиды металлов, как правило, обладают и окисли?50**’ 
но-восстановительной, и кислотно-основной активностью, т. е. действие катализаторов значительно отличается по эф-

............
ВОССТан Применение катализаторов — наиболее эффективный прием интен- 

ификации химических процессов, способный ускорять реакцию в мил

ея бифункциональными катализаторами. ^тианпсти и механизму воздействия от влияния других параметров
Каталитические реакции (табл. 2.1), осуществляемые в нефтей—активное

батывающей промышленности, относятся к  окислительно 
Таблица 2 .1 . Кжпипггические реакции

Реакция Процесс “  ■——ионы раз.
исновные каталю«ир 3 катализатор характеризуют активностью. В качестве меры актив-

Гидрирование.
rs + h 2- » rh + h 2s

С6Н* + ЗН2->С6Н12

Дегидрирование: 
CeHl2->4H2 + QHi

Окислительно-восстановительные реакции

Очистка от сернистых
соединений
Деароматизация

Окисление: 
СО + 1/202 COj

Расщепление углеводородов:
SC15—С» “► ZQ “C|2
Изомеризация:
/|-С4Н10 1-С4Н,0
л-ОНм —► /-QH|4

Риформинг

Очистка газов регенерации 
от СО

Кислотно-основные реакции 
Крекирование

ости применяют разность скоростей химических реакций в присутствии 
атализатора vK и без катализатора v с учетом доли объема реакционного 

Оксиды и сульфиды С‘ТххпРанства 9к> занимаемого катализатором и недоступного для реаги- 
и Мо на оксиде алюигУЮЩИХ веществ:
Ni, Со, Pb, Pt на оксв e  « V r- v ( l  -  Ф .)
алюминия 1 * v ™/ *
Pt, Re на оксиде алю« В катализаторах активна не вся поверхность, а только отдельные ее 

частки — активные центры.
Pt на оксиде ^ _ ^ т̂ изатоРы обладают селективными свойствами. Под селектив- 

стью (избирательностью) катализатора понимают способность ускорять 
Целевую реакцию из нескольких возможных. Селективность 

затора можно определить по уравнению
Аморфные и крнст̂
чес кие алюмосиликЯ ^ц.п/ (Сц.п **" Оц>)э

Алкилирование: 
/-QH„ + C4HS - /-CeH,g

Изомеризация

Алкилирование

продукт и вступившего

Смешанные окислительно-восстановительные 
Изомеризация, разрыв цепи, Гидрокрекинг, 
раскрытие нафтеновых гидрирование,
и ароматических колец гидродеалкилирование

—  it CL п  _•
Pt на хлорирован!»* Веи:ес™ ’ превратившегося в целевой
оксиде алюмини**̂
Pt на сульфатиро  ̂ Селективность няпат, „ „
оксиде циркония изатора. Для tpy«/>™ активностью — главная характеристика ката
ния *ы с с е л е к т и в н ^ ^ ? 1400̂  "Рименения разрабатывают катализато- 
Н SO4' HF; иеолк^ 5. Важное свой ниже 96 %.
катализаторы <*тъ отравлению Пл!1 t̂ majlU3am°pa — его способность противодейство- 

, лtar** Т Нос п°Давление °*Раалсние|1 катализатора понимают снижение или
и кислотно-основные ,^р«чсм Часто в м а л ы Г .^ ™ 8*100™  в присутствии некоторых веществ,

Со, N1, Мо 0 ядами Типич^Г16078^  ^акис вещества были названы катали-
оксиде алю> например! mSS?*ЯДЫ: * *  ^тализаторов крекинга -  тяжелые

— соединения серь^ГтДИ**’ ДЛЯ платиновых катализаторов ри-
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участки поверхности катализатора адсорбируют молекулы яда и и N  качества нефтяного сырья, i. с.
тате затрудняется доступ реагирующих веществ к активным учас-jJ!^* "  сЯИХе^одержания сернистых, парафиновых, металл д р
как сорбция может быть обратимой и необратимой, то различают 3  Ь*. 3 TaK̂ f  гМОл и асф альтенов;
мые и необратимые отравления. Пример обратимого отравления Р;г,еДИНеН^ л п ен и е  эко л о ги ч ески х  требовании к  качеству фг родукто
сообразование на катализаторе. Отравляющее д е й с т в и е  кокса и Г  * "  n°!!!w*-ni в е д е н и я  т е х н о л о г и ч е с к и х  проце со ,
тических ядов на катализаторы каталитического крекинга, Риф0^ ,®еэ011̂ ^ е н ц и я  со с т о р о н ы  альтернативн ид , уг

^ Г ^ н о ^ ^ ИЗОМеРИЗаЦИИ И *  УС1раНЯЮТС ’

Если при малых добавках вещества в катализатор активность каталиъости обусловливают сегодня рас р v
ра растет, достигая максимума, а затем падает, то такое вещество н а т .  ерспекшвных катализаторов. автомобильных бензинов тен-
юг модификатором, а явление -  модифицированием. В области ^  1 Г ^ 2 м  ^ е  и -

Влияние добавки на активность катализатора можно определению* Р33811™ 1 промышленное™ Р° ро . р
уравнению ....аетериз^ог следующие основные направления.
7У каталитический крекинг, внедрение и расширение использования

R -  (cog ± Асоо)/соо = (йо ±  AtDo/wo, ятализаторов (катализаторы классов USY, ZSM-5, Matrix GSR и т. п.),
птволяющих увеличить выход бензина, легкого газойля, пропилена

где R -  критерий модифицирования; а , -  скорость реакции на катализаторе без доба>1а ; ; и ' УМеНЫШПЪ ИХ за к о к с о в а н н о с т ь , ПОВЫСИТЬ ОКГаНОВОе ЧИСЛО
прибавка к скорости в результате действия на катализатор добавки. I ОУТИЛСНОЬ, у м сш > и ш * «  >

ензина и снизить содержание сернистых соединений.
При R =  щ  катализатор не содержит добавки или содержит инерп Каталитический крекинг остатков’, использование модифицирован- 

добавку, при Л > ©о наблюдается модифицирование (промотирова^ьа цеолитов (класса USY) с ловушками металлов, пассиваторамн и с ши- 
катализатора, при R <  щ  — отравление катализатора. окопористыми матрицами. Эти катализаторы подвержены меньшей кок-

Уместно заметить, что подлинную революцию в катализе совершУ^00™» имеют высокую стойкость против металлических ядов (Ni, V, 
открытие и использование в промышленности в 60-х годах XX в. цес̂ а)» повышенную активную поверхность пор, высокий уровень превра- 
тов. Цеолитами называют природные и искусственные кристалл ичес̂ снм  остаточных продуктов и высокую селективность к выходу бензи- 
алюмосиликаты, обладающие чрезвычайно тонкопористой структур10®*
Они представляют собой водные растворы алюмосиликатов натрия, к Каталитическим риформинг: внедрение и расширение использования 
ция и других металлов, т. е. это соли алюмокремниевых кислот. Все iховых биметаллических катализаторов повышенной стабильности на ос- 
литы имеют кристаллическое строение с четко выраженной струст^?? оксВД*алкшиния, позволяющих уменьшить давление процесса, сни- 
Их общее свойство -  наличие мельчайших полостей, сообщающихся м ^ / ^ 1̂ ^ ^ ^  повысить выход риформата и его октановое чис
лу собой через "окна" (поры). Количество полостей в кристалле выход ароматических углеводородов, если это целевые про-
очень велико, их общий объем может достигать половины всего обг ~ с
кристалла. Именно благодаря этому обезвоженные цеолиты я вляк1ас1т  бшхее электи вн ы х и экологически безо-
прекрасными адсорбентами. Но в отличие от других адсорбентов (> 2 ^ ™ ® ° ™ ™ й  на основе HF и H2S04) а также новых твердокислот- 
ный уголь, силикагель, оксид алюминия и др.) размер пор У э о л и т о в  являющихся менее коррозионно-активными, более
мал и колеблется от 0,3 до 1,3 нм, т. е. поры цеолита имеют м о л е к у л « С ™ ? ®  »<«ращении и обеспечивающими непрерывное проведение 
размеры, благодаря чему цеолита обладают как бы просеивающими свойства и эффективность многих твердокис-
ствами, т. е. могут адсорбировать молекулы только определенного Р м е о л и т о Г 1™  основаны на особенностях химического состава
ра, не превышающие диаметра пор данного цеолита. Поэтому они п» Изомеризация создание твешюкислотных катализатооов (напоимео на чили также название молекулярных сит. ‘азе ^озданиствердокислотных катализаторов ̂ например, на

Разработка новых катали»™ *». На современное состояние 
пекгивные направления исследований в области создания новых кз̂ агга и превращения реагентов, т. е. выход изомери
заторов оказывают существенное влияние рассмотренные выше о& Гчдроочистм *„еГ°  окт¥ ювое 'шсло-
ные факторы развития нефтепереработки, главным образом: ’асшиРение ппии^ы дизельного топлива и вакуумного газойля.

’ у  »~пие применения алюмокобальтмолибденовых и алюмоникельмо-
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либденовых катализаторов с модифицированной структурой н< 
позволяющих проводить глубокое обессеривание.

Гидродеароматизация средних дистиллятов: расширение прр-- * 
комбинированных катализаторов "благородный металл-цео.) 
двухступенчатых процессов глубокой гидрогенизации с целью 
ния содержания ароматических углеводородов до требуемого уровн.1 

Гидроочистка остатков: применение модифицированных к 
ных систем Со—Мо/А120 3 и Ni-Mo/Al20 3 со специальной стрз 
носителя и с улучшенными функциями обессеривания и д< 
используя многополочные реакторы. Эти катализаторы более 
к металлическим ядам, имеют удлиненный жизненный цикл, 
ваюг повышенную степень конверсии остатков в дистилляты, сп< 
ют более глубокому удалению серы, азота, металлов.

Гидрокрекинг газойлей: расширение использования кач 
на основе [N i-W  + модифицированный А120 3]; [N i-W /S i02-j 
[Ni-W/цеолиты + аморфный Si02-A l20 3]. Эти катализаторы hmci 
вышенную избирательность к средним дистиллятам и удлине] 
службы, повышая одновременно качество продуктов.

Гидрокрекинг остатков: расширение использования катал! 
с улучшенным соотношением компонентов и с развитой пори< 
турой носителя. Эти катализаторы обеспечивают высокую ста 
вращения и низкий уровень отложений, способствуют более 
удалению азота и серы, имеют удлиненный срок службы и обеа 
стабильное качество продуктов.

2.4. Производственно -технологические 
комплексы (ПТК) по переработке нефта 
сырья

В связи со значительно возросшими требованиями к эка 
ным и экологическим свойствам товарных нефтепродуктов hi 
на базе большинства физико-химических процессов переработки 
зового сырья образованы производственно-технологические koi 
( i l l К). Такие комплексы включают стадию подготовки сырья, 
физико-химический процесс и стадию производства товарной;

О сновной ф изи ко-хи м и чески й  процесс — это такой 
в технологической структуре нефтеперерабатывающего npej 
левым назначением которого является обеспечение мака 
хода того или иного товарного нефтепродукта или его компоне> 
каталитический крекинг, коксование, производство битумов, тез 
углерода и др. — это, как правило, основные физико-химически*] 
сы. Однако для их эффективного и рентабельного функцио)

конечная продукция вполне определенного качества, 
ходимысырьс и основных физико-химических процессов нефге- 
[о н альн ос  веде о ^  проведения стадии подготовки сырья (фи- 
,абопси hcbojm химическими методами) и производства (в боль
шими или ф изичсскими процессами компаундирования или се- 

1СТВСчСЛУ̂ о н о й  продукции. С т а д и я  п о д г о т о в к и  сы рья должна 
шии) в о д и м ы й  для нормального ведения основного физико- 
спечить не ^  ^ у ^ о ц о й  и фракционный состав нефтегазового 
МЧ<г ^ Т и я п р о и з в о д с т в а  т о в а р н о й  п р о д у к ц и и  позволяет учесть 

ия действую щ их нормативных документов (федеральных, реги- 
S S S h  др ) к качеству нефтепродуктов.
п  ктически на всех Н П З  возникает необходимость в подготовке 

я Например для процесса каталитического крекинга используют гид- 
ictkv сырья Для процесса каталитического риформинга бензиновых 

применяют вторичную перегонку бензина и гидроочистку. 
Потребность в стадии стабильного производства товарной продукции 
словлена требованиями Технического регламента РФ, особенно при 
мзводсгве товарных моторных топлив класса 4 или 5 или при органи
ки производства компаундированных битумов.
Примеры сочетания процессов в структуре производственно-техно- 
ических комплексов представлены в табл. 2.2. Важно подчеркнуть, что 
каждой из указанных стадий производственно-технологического ком- 
:кса может быть использован не один, а несколько технологических про- 

в (последовательно или параллельно) для производства нефтепро- 
IB с заданным потребительским уровнем качества.

Таким образом, ПТК — это структура, позволяющая обеспечить тех- 
югическую кооперацию в нефтепереработке с целью выпуска нефте- 
>дуктов заданного качества. Эффективное функционирование таких 
жзводственно-технологических комплексов в ближайшем будущем 
[ет определять направления модернизации и развития нефтепере-

1  СТАДИЯ ПОДГОТОВКИ СЫ РЬЯ

Эта стадия ПТК включает физические и физико-химические процес- 
■. предназначенные для:

— обеспечения эффективности (например, повышения срока службы 
^“"Изатора, выхода целевой продукции и др.) переработки НГС с помо- 

__ н°вного физико-химического процесса;
:мент°ИЗВ°ЛСТВа ПР°ДУКЦИИ требуемого качества путем регулирования 

)рья ного> группового химического и (или) фракционного состава

'• в с1̂ 80" 3 переРабатываемого сырья в активированное состояние, 
1иРоватьЯНИС оптимальной дисперсности, позволяющее, например, ре- 
:й перепаб^,РаМеТры Р6* 1143 физико-химического процесса его дальней- 

В и д е а д ь КИ повышать качество и(или) выход целевой продукции. 
х Целей НОМ случае необходимо достижение всех вышеперечислен-

54 55



I  2* й
о I»

I

oS* 3IIll* 5
* 1

*о
5 я

a

a

s i l l  Ш  iс-е-ч^  c«e* c

56

•и
зо

м
ер

из
ац

ия



„мш ггКИЕ ПРОЦЕССЫ СТАДИИ ПОДГОТОВКИ СЫРЬЯ.

1 Л в и г ^ ^ С Ф А Л Ь Т И З А Ц И Я  г у д р о н о в

ной нефтепереработке физические процессы стадии под- 
В совреГ гегазового сырья широко используют для его последующей 

л^гкив основных физико-химических процессах. К числу таких 
стадии подготовки сырья относят, например, обессоливание 

вж ивание нефти (ЭЛОУ), фракционирование нефти (АВТ) и др. 
ески все фракции, получаемые на АВТ, служат сырьем для после- 
основных физико-химических процессов. Сорбцию и фракцио- 

вание газов применяют при подготовке сырья для основных 
химических процессов: пиролиза, алкилирования, полимериза- 

и др Классификация физических процессов стадии подготовки сы- 
дана на схеме, приведенной ниже.

Физические процессы 
стадии подготовки 

сырья

[ие
обессоливание 

нефти
Фракцио
нирование

Экстракция 
и сорбция

Оптимизация 
фракционного 
и ГХС* сырья

Активирова
ние сырья

СС- групповой химический состав

отки несЫ ч Рассмотрены в учебном пособии "Технология пере- 
Дспараби астъ *"• Процессы деасфальтизации, селективной очист
к и  ~т> ”Изации и адсорбционной очистки будут изучены в учебном 
гьгх матепи°Л°™И ^рврабопси нефти. Часть III. Производство сма- 
:мотрено п W° B КомпаУНаирование различных видов сырья будет 
дессам. ра1делах, посвященных основным физико-химическим

I смого нГсгадим^ 6 В качестве примера физического процесса, приме- 
РЛОГИи с п т т г  ПОДГОТОВКИ СЫРЬЯ, fivnrvr м с см п т я м  пя^тпгоиыр t p y -

Талитического крекинга.
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жижиггКНЕ ПРОЦЕССЫ СТАДИИ ПОДГОТОВКИ СЫРЬЯ. 
К ^ В Г Н т ^  ДЕАС^ЬТНЗАЦИЯ ГУДРОНОВ

I  енной нефтепереработке физические процессы стадии под-
■ В соврем еивового сырья широко используют для его последующей
■  ^ т тТ и п  основных физико-химических процессах. К числу таких 
■>еработ подготовки сырья относят, например, обессоливание 
К ^ ж и в а н и е  нефти (ЭЛОУ), фракционирование нефти (АВТ) и др. 
С *  чески все фракции, получаемые на АВТ, служат сырьем для после- 
(I  х основных физико-химических процессов. Сорбцию и фракцио-
К ^ан и е  газо в  применяют при подготовке сырья для основных 
ро химических процессов: пиролиза, алкилирования, полимериза- 
и*и др К лассиф икация физических процессов стадии подготовки CH
I'дана на схеме, приведенной ниже.

Физические процессы 
стадии подготовки 

сырья

безвоживание
рбессоливание 

нефти
Фракцио
нирование

Экстракция 
и сорбция

Оптимизация 
фракционного 
и ГХС* сырья

Активирова
ние сырья

(С - фупповой химический состав

■ботки не(Ьти Ч ЫЛИ РассмотРены в учебном пособии "Технология пере- 
. flenapaAiwu аСТЬ п Р°цессы деасфальтизации, селективной очист- 
собии -Те«!ИЗаЦИИ и адсорбционной очистки будут изучены в учебном 
»ных матепи°Л0П"И пеРеРа®отки нефти. Часть III. Производство сма- 
ссмспрено в а"Г'0В ' ^ омпаУндирование различных видов сырья будет 
°Цессам. разДслах, посвященных основным физико-химическим

емого на с г а ^ ,еЛе В качестве примера физического процесса, приме- 
Яогии сольвентн п5,дготовки сырья, будут рассмотрены различные тех- 
Чр°~ и 1аталитическшаС(̂ аЛЬ™3аЦИИ гудРонов с получением сырья для
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т°ВКИд2

Сепарационный физический процесс сольвентной деас(
(СДА) нефтегазового сырья используют на стадии его подготовки, 
новных физико-химических процессов.

Исторически процесс деасфальтизации гудрона растворителем сн» 
был введен как способ очистки гудрона для получения остаточных баз! 
масел. В качестве растворителя использовали пропан. Подробно 
цесс будет рассмотрен в книге "Технология переработки нефти. Ча 
тья. Производство смазочных материалов".

Он предназначен для удаления из нефтяных остатков см< 
фальтеновых веществ (САД) и полициклических аренов с пов] 
коксуемостью путем использования растворителей. Целевым 
процесса является деасфальтизат. Побочный продукт — асфальт—и< 
зуют в качестве сырья термических процессов (например, в npoi 
битумов) и он может являться компонентом котельного топлива.

В качестве растворителя для получения высоких выходов д< 
зата используют пропан-бугановую смесь, бутан, пентаны и их 
Чем выше выход целевого продукта, тем хуже его качество.

Главными факторами, влияющими на процесс, являются 
растворителя к сырью, температура, давление, тип растворителя ■ 
стота. Кратность растворителя колеблется от 3 до 10 :1 по объему 
ратура составляет 50-85 *С, давление — немного превышает 
насыщенных паров жидкого растворителя.

Промышленная установка деасфальтизации гудрона раствор 
состоит из трех секций: экстракции, разделения деасфальтизата и 
рителя и выделения асфальта. На рис. 2.1 представлена в общем В1 
нологическая схема процесса деасфальтизации гудрона ра< 
с получением сырья для гидро- и каталитического крекинга.

Подогретый в пароподогревателе 2 гудрон подают в эк< 
колонну 3. Температуру экстракции регулируют, изменяя расход 
рителя и водяного пара. С верха экстракционной колонны 3 bi 
деасфальтизата с растворителем в испаритель 5, где растворитель' 
но удаляется. Далее с низа испарителя 5 смесь поступает в теши 
19, колонну 20, где растворитель удаляется за счет снижения 
и колонну 21 для отпарки растворителя водяным паром. С низа к  
уходит асфальт с увлеченным растворителем, подогревается в 
и подается в колонны 15 и 14 для извлечения растворителя. Пары 
рителя из испарителя 5 и колонны 15 конденсируются в холо! 
и собираются в емкости 9.

Пары растворителя из колонны 20 конденсируются в холодильЯ 
и собираются в емкости 12, откуда перекачиваются в емкость 9. 
тель и водяные пары из колонн 14, 21 подвергаются охлаждению* 
денсаторе смешения 6, из которого пары забираются компрессе! 
сжимаются, затем конденсируются в холодильнике 11 и через ем*0 
возвращаются в систему жидкого растворителя. ,

Компания UOPдля деасфальтизации гудронов использует один* 
санных выше растворителей, получая при этом деасфальтизат со 
тельно низким содержанием металлорганики и асфальтенов. При 
кувейтского гудрона н-пентаном выход деасфальтизата составил W



.2.1. Технологическая схема деасфальтизации гудрона растворителем:
0 ,13, /7, 22 — насосы; 2 — пароподогреватель; J — экстракционная колонна; 5 — испаритель; 
конденсатор смешения; 7— компрессор; 8,11, 18 — холодильники; % 12— емкости; /5, 20 — 
оины; 16 — печь; 19 — теплообменник; 14, 21 — отпарные колонны; / — сырье; Я  — раствори- 
.; 111 — деасфалигизаг, /К— асфальт, К— вода; VI — водяной пар

(сырье при содержании в нем со* ^ ® ^ 1̂ ^ ^ с п о л ь з у к п ' как сырье кодного количества. Полученный дезсфальтизат опШ экс-
галитического крекинга или г и д р о к р е к и н ^ П о от 2070 до 
датируется одна установка и строятся четыре мошной

Р° М JJOSF. для жидкостной ЭКСГ-Г Компания KBR разработала технологию к  д е а с ф а л ь т и з а и и я
ксдии в закритических условиях. По существу, это д е а ^
Бтяных остатков буганами металлов. От-
Ьи этом из остатка выделяют 70-90 % (мае ) сю ит  мичной реге- 
пительная особенность технологии состоит в бол<» эконом £ ̂
рации растворителя в сверхкркгических £ * “ ^ 251*1 на энергию 
>ми условиями испарения. Это позволяет снизшъ тр сырья по 
•спомогательно-технические средства с 4,2 до 1,8 Д • повлож ени я — 
Мнению с обычной деасфальтизацией пропаном, капитале»»»
‘имерно на 20 %. Технология ROSE позволяет улучшить качество
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сернистых и металлосодержащих фракций путем удаления из 
теновой фракции, большей части сернистых и металлор] 
нений. В результате образуются асфальт и сырье для ка! 
кинга и гидрокрекинга. В табл. 2.3. приведены данные о 
и качестве продуктов, полученных по технологии ROSE.

Таблица 2.3. Характеристика 
растворителей по технологии ROS

>тизата гудрона ври использовании р

Сырье
Растворитель

Показатель
изо-Бутан к-Бутан

Выход, % (мае.) — 58,2 70,0
Плотность, г/см3 1,036 0,985 0,999
Коксуемость по Конрадсону, % (мае.) 22,9 8,5 11,7
Вязкость, мм2/с 1,82 144 205
Содержание соединений: 

серы, % (мае.) 4,6 3,6 3,9
ванадия, мг/кг 78 5 12,5
никеля, мг/кг 26,0 2,8 6,0

1.»

зц

<•1
И
Ч

Компания Foster Wheeller разработала технологию глубокой дек 
ти ш и и  гудронов, где в качестве растворителя используют гексан ап 
кий бензин. В промышленности работают более 40 таких техн< 
ских установок.

Процесс проводят в колонне с вращающимся диском, что 
вает больше ступеней экстракции. Такая колонна позволяет п< 
высокий выход деасфальтизата и улучшать его качество — си  
кую парафинистость, соотношение углерод : водород, содержаний 
азота и металлов. Температура процесса 50-230 *С, давление 2,1-3,5] 
соотношение растворитель : гудрон 4,1-13,1. Технологическая а  
ветствует рис. 2.1, выход деасфальтизата составляет 53-65 % (об.) на»

Еще один пример процесса деасфальтизации, используемого 
мышленности, — это технология деасфальтизации компании Axens. 
подвергают экстракционной сепарации при температурах 150-1] 
и давлении около 4 МПа (растворитель — гептан). Конструкция Э1 
тора и режим процесса обеспечивают максимальный вход д< 
та, содержащего минимальное количество нежелательных прим< 
числе менее 0,05 % (мае.) не растворимых в гептане примесей. Ра* 
тель отделяют от деасфальтизата и асфальта в испарительных и 
колоннах.

2.4.1.2. ФИЗИКО-ХИМИЧЕСКИЕ ПРОЦЕССЫ СТАДИИ ПОДГСГГОВ1 
СЫРЬЯ

Ниже представлена классификация физико-химических про1 
стадии подготовки сырья.

В их число входят термические процессы (для повышения а| 
ванности сырья производства технического углерода, для nod
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физико-химические
процессы стадии 

подготовки сырья

ЦСЛОТНО-
!сл очная 
учнспл

Г и д р о о ч и с т к а

Изомеризация
«-бутана

Термоката
литические

процессы

Термические
процессы

ART-процесс Термокрекинг 
и висбрекинг Пиролиз

их И дизельных фракций в замедленном коксовании и т. д.), термо- 
алитические [изомеризация «-бутана — подготовка сырья для ал кили- 
ания ART-процесс — подготовка сырья для каталитического крекин
ги . раздел 4.1.3) и т. д.], термогидрокаталитические (гидроочистка 
-гиллятных и остаточных фракций — подготовка сырья для основных 
щессов каталитического крекинга, риформинга и т. д.), кислотно- 
лочная очистка.

.2. СТАДИЯ ПРОИЗВОДСТВА ТОВАРНОЙ ПРОДУКЦИИ
Эта стадия — неотъемлемая часть современного производственно-тех- 

логического комплекса — предназначена для выпуска нефтепродуктов, 
лностью соответствующих техническим условиям или Техническому 
гламенту РФ. Опираемые на технологических установках потоки, ком- 
ненты и полупродукты в подавляющем большинстве случаев не соот- 
Ктвуют вышеуказанным нормам по одному или нескольким показате- 
N. Таким образом, основная цель стадии производства товарной про
ищи — это доведение всех показателей качества того или иного техно- 
•гического продукта до уровня требований упомянутых нормативных
•кументов. Классификация технологий этой стадии представлена ниже 
схеме.

получаемые в результате физико-химических процессов 
( ганич101 не( г̂гсга30801X1 сырья, представляют собой сложную смесь 
[удшаДСКИХ и ^Р оатом н ы х  соединений. Часть соединений заметно 
5обхолимКСГ1ЛуаТаЦИОННЫС свойства товарных нефтепродуктов и их 
*елатель° удалить- Выделение или удаление из нефтяных фракций 
®0 или компонентов осуществляют в физических (сепарацион- 
Еих р е аЛ и ^ К° 'ХИМИческих (С0пР0в°ждающихся протеканием химиче- 
хтучают Ri.ic процсссах В результате такой комплексной переработки 
‘УНдиппво,„.°К0качсственные компоненты, из которых затем путем ком-

Физико-хим1Г ВЯТ товарные нефтепродукты.
Родуктов, нап процессы стадии производства товарных нефте-
:тствуЮщих РИмеР процесс гидроочистки, подробно описаны в соот-

елах настоящего издания. Эти процессы достаточно уни-
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сернистых и металлосодержащих фракций путем удаления из нщ*. 
теновой фракции, большей части сернистых и металлорганическц?* 
нений. В результате образуются асфальт и сырье для каталитической 
кинга и гидрокрекинга. В табл. 2.3. приведены данные 0 ]

физико-химические
процессы стадии 

подготовки сырья
гидрокрекинга 

и качестве продуктов, полученных по технологии ROSE.

Ыслотно-Таблииа 2.3. Характеристика дсасфалыизата гудрона при использовании разли*^^Ж> 
растворителей по технологии ROSE

[очистка

Термоката Термические
Гидроочистка литические

процессы
процессы

L------------------
Показатель Сырье Растворитель

изо-Бутан «-Бутан
Выход, % (мае.) — 58,2 70,0
Плотность, г/см3 1,036 0,985 0,999
Коксуемость по Конрадсону, % (мае.) 22,9 8,5 11,7
Вязкость, мм2/с 1,82 144 205
Содержание соединений: 

серы, % (мае.) 4,6 3,6 3,9
ванадия, мг/кг 78 5 12,5
никеля, мг/кг 26,0 2,8 6,0

Изомеризация
«-бутана

ART-процесс Термокрекинг 
и висбрекинг Пиролиз

и дизельных фракций в замедленном коксовании и т. д .), термо-
----------- /г -------------- --  г . л г т г л т л о 1 г а  / 'х _ т г м .а  т т т т а  я т п г и т г и -

Компания Foster Wheeller разработала технологию глубокой 
тизашш гудронов, где в качестве растворителя используют гексан 
кий бензин. В промышленности работают более 40 таких техн 
ских установок.

Процесс проводят в колонне с вращающимся диском, что 
вает больше ступеней экстракции. Такая колонна позволяет п 
высокий выход деасфальтизата и улучшать его качество — с _ 
кую парафинистость, соотношение углерод : водород, содер 
азота и металлов. Температура процесса 50-230 *С, давление 2,1-3,5 
соотношение растворитель: гудрон 4,1-13,1. Технологическая catL 
ветствует рис. 2.1, выход деасфальтизата составляет 53-65 % (об.) на

Еще один пример процесса деасфальтизации, используемого J  
мышленности, — это технология деасфальтизации компании Ахав. 
подвергают экстракционной сепарации при температурах 150— 
и давлении около 4 МПа (растворитель — гептан). Конструкция 31 
тора и режим процесса обеспечивают максимальный вход деа 
та, содержащего минимальное количество нежелательных прим 
числе менее 0,05 % (мае.) не растворимых в гептане примесей. Р* 
тель отделяют от деасфальтизата и асфальта в испарительных и 
колоннах.

2.4.1.2. ФИЗИКО-ХИМИЧЕСКИЕ ПРОЦЕССЫ СТАДИИ ПОД] 
СЫРЬЯ

Ниже представлена классификация физико-химических про1 
стадии подготовки сырья. ■

В их число входят термические процессы (для повышения а] 
ванности сырья производства технического углерода, для получе<
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[ О В Ы Л  П  ------- ------- »  .— арктические [изомеризация н-бутана — подготовка сырья для ал кили- 
Н ания, ART-процесс — подготовка сырья для каталитического крекин- 
В с м  раздел 4.1.3) и т. д.), термогидрокаталитические (гидроочистка 

шлятных и остаточных фракций — подготовка сырья для основных 
ессов каталитического крекинга, риформинга и т. д.), кислотно

очная очистка.

СТАДИЯ ПРОИЗВОДСТВА ТОВАРНОЙ ПРОДУКЦИИ 
Эта стадия -  неотъемлемая часть современного
иического комплекса -  предназначена для вьшус^ н е ^ п ^ д у к го  ,
[остью соответствующих техническим условиям ИЛИ>Т™ ^ С̂ У 

1енту РФ. Отбираемые на технологических установках потоки, ком- 
и полупродукты в подавляющем большинстве случаев не 
г вышеуказанным нормам по одному или нескольким показате- 

I. Таким образом, основная цель стадии производства товарной про-
— это доведение всех показателей качества того или иного техно- 

(еского продукта до уровня требований упомянутых нормативных 
[ентов. Классификация технологий этой стадии представлена ниже 

схеме.
Дистилляты, получаемые в результате физико-химических процессов 
‘"работки нефтегазового сырья, представляют собой сложную смесь 

нических и гетероатомных соединений. Часть соединений заметно 
гдшает эксплуатационные свойства товарных нефтепродуктов и их 
эбходимо удалить. Выделение или удаление из нефтяных фракций 

Желательных компонентов осуществляют в физических (сепарацион- 
®0 или физико-химических (сопровождающихся протеканием химиче- 

v реакций) процессах. В результате такой комплексной переработки 
*ают высококачественные компоненты, из которых затем путем ком- 

Ф^Рования готовят товарные нефтепродукты.
зико-химические процессы стадии производства товарных нефте- 

например процесс гидроочистки, подробно описаны в соот- 
>Щих разделах настоящего издания. Э та процессы достаточно уни-
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версальны, но, как правило, капиталоемки и удорожают получаемые 
цессе очистки товарные нефтепродукты, так как требуют испольэ) 
водорода, катализатора и дорогостоящего оборудования, работающа 
высоким давлением.

2.4.2.1. ФИЗИЧЕСКИЕ ПРОЦЕССЫ СТАДИИ ПРОИЗВОДСТВА 
ТОВАРНОЙ ПРОДУКЦИИ

Среди физических процессов на стадии производства товарно! 
дукции ПТК наиболее широко применяют процессы компаундир 
(например, дистиллятных нефтепродуктов с присадками) и адсс 
(например, остаточных нефтепродуктов с помощью адсорбции 10 
парафинизации). Существуют некоторые различия в физических В1 
сах сепарации легких "светлых" нефтепродуктов и тяжелых ослаб 
поэтому рассмотрим отдельно технологии приготовления бензин^ 
зельных и котельных топлив.

2.4.2.1.1. ПОЛУЧЕНИЕ ТОВАРНЫХ БЕНЗИНОВ КОМПАУНДИРОВАН!

Физический процесс компаундирования бензиновых фракции 
назначен для получения всего ассортимента выпускаемых на преЯ 
тии товарных автомобильных бензинов смешением всех к о м п о т  
включая различные добавки и присадки- Станции смешения бей 
(ССБ) различают как по количеству компонентов и присадок (с 
до 15-18), так и по степени автоматизации и контроля за процессов 
паундирования и устройствами для его осуществления.

Классическая схема организации процесса компаундирования»3 
теперерабатывающем предприятии включает три основных этапаН 
логический расчет рецептуры смеси по основным физико-химй* 
показателям компонентов (плотности, октановому числу, фраки*#1 
составу, содержанию смол и т. п.), приготовление и анализ сначаЛ* 
рольного лабораторного образца, а затем и товарной партии авто*  ̂
ного бензина.
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технологическая схема периодического действия со 
;np°CTpaHe”f онентов в общем резервуаре с последующей гомо- 
:иием Bcex„ l vreM ее циркуляции. Другая схема -  предварительное 
—1СЙ смми “У кгов в про воде перед закачкой смеси в резер-
_яие комп тсхнологические схемы с помощью специальных про-

, Современны позволяют ДОзировать (через клапаны-регуляторы по 
уПР^етоматических анализаторов качества на потоке) подачу ком-

:НТОВ' компонентов смешения товарного бензина на современ- 
быть использованы, в общем случае, как высокооктано- 
смешения: толуол (ИОЧ/МОЧ = 115/103), алкилбензол 

пиробензол (102/ 88), изобугановая фракция (101/97), бугано- 
(94/89), алкилат (93/90), иэопентановая фракция (93/90), пен- 

С ф р а к ц и я  (90/87), риформат, бензины гидро- и каталитического 
ингов так и ряд других технологических полупродуктов: прямогон- 
бснзиновые фракции, бензиновые фракции термических процессов 
ю m  соответствующего облагораживания, газовый бензин и др. 
Важнейший компонент смешения — высокооктановые добавки (на- 
iep, этанол) и присадки, повышающие до норм требований стандар- 

ряд важнейших эксплуатационных характеристик товарного автомо- 
ьного бензина. На ССБ в России и за рубежом их вводят в продукт 
[ельно или в виде специального "пакета” антидетонационных, анти- 

[ых, противокоррозионных, антиобледенительных и антиста- 
:ких присадок Более подробно о получении товарных бензинов бу- 

рассказано в книге "Технология переработки нефти. Часть IV. Обще- 
иское хозяйство".

1.2. КОМПАУНДИРОВАНИЕ СРВДНЕДИСТИЛЛЯТНЫХ 
ГАГОЧНЫХ ТОПЛИВ

Этот физический процесс относят к стадии приготовления товарных 
>дуктов — керосина, дизельных и котельных топлив, отвечающих всем 

соответствующих технических условий, на базе получаемых 
данном нефтеперерабатывающем предприятии компонентов первич- 

и вторичного происхождения. Его сущность состоит в смешении от- 
г|ышх компонентов по заданной рецептуре с необходимыми присадка-
• е*нология смешения (компаундирования) обладает в случае необхо- 

и степени автоматизации требуемой гибкостью, позволяющей при 
жных колебаниях состава перерабатываемых нефгесмесей, пара

ной nrmw;0B ра®оты технологических установок и объемов запраши-
.... .... к и т е л е м  продукции выпускать топлива, полностью соответ-

7ребованиям Регламента.
1еРерабСС СМсшсния керосина, дизельных и котельных топлив на неф- 

|при пг.и 1̂? ВаЮ1цем предприятии включает три основных этапа, как 
' Ко»!шо(Г 0а1еНИИ товаРных бензинов.
13ельные 1Нтами ТОваРНого дизельного топлива служат прямогонные 
*кинтов тклКЦИИ’ легкис газойли термического и каталитического 

осле гидроочистки, гидрокрекинга, тяжелый алкилат и др.
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Котельные топлива получают смешением различных нефтяных 
(мазутов, гудронов, крекинг-остатков, смол пиролиза, асфалы 
страктов и газойлей термических и термокаталитических проц<

По рассчитанной в лаборатории рецептуре топлива той или 
ки готовят лабораторный образец, который, как правило, ан: 
по следующим показателям:

— для дизельных топлив — фракционный состав, кинематич< 
кость, содержание серы, температура застывания и цетановое чи<

— для котельных топлив — вязкость, температура вспышки J  
жание серы.

После подтверждения соответствия качества лабораторного 
техническим условиям рецептуру смешения передают в цех НПЗ 
пуска товарной продукции. К дизельным топливам, кроме того, да| 
ют цетаноповышаюшие, противоизносные, антикоррозионные^ 
сорные и другие присадки.

В состав котельных топлив также вводят депрессорные, 
онные и другие присадки. Топочный мазут, применяемый в к< 
установках, не оборудованных устройствами для очистки дымо) 
должен соответствовать требованиям по содержанию сернистых! 
нений — оно не должно превышать 3 % (мае.). Топочный мазут не, 
также содержать летучие меркаптаны, сероводород допускается в: 
стве до 2 мг/кг.

Сорбционные процессы для получения готовых нефта 
роко применялись в пятидесятые-восьмидесятые годы XX в. 
ракционная и адсорбционная очистка масляных фракций, ни: 
ратурная депарафинизация, селективная очистка, деасфалы 
котемпературная депарафинизация и контактная доочистка.

2.4.2.1.3. АДСОРБЦИОННАЯ ОЧИСТКА НЕФТЕПРОДУКТОВ

Адсорбционную очистку применяют для очистки светлых неф 
дуктов и тяжелых газойлевых (масляных) фракций от непределыМ 
водородов, полициклических аренов, смолистых и ссросодержаи 
единений, а также от органических кислот и остатков раствои 
В качестве адсорбентов используют природные глины (отбеливаю™  
ли), искусственные алюмосиликаты, активированный уголь и друг* 
дые вещества. Адсорбенты используют в виде порошка или грану*- 
(сегодня практически не применяют) в промышленности испол* 
следующие технологии адсорбционной очистки: непрерывную адеф 
ную очистку и контактную доочистку. Доочисткой процесс назЫ 
потому, что процесс происходит после селективной очистки масеЯ 

Процесс непрерывной адсорбционной очистки основан на избй1 
ном выделении полярных поверхностно-активных к о м п о н е н т о в  с* 
полициклических аренов, кислород- и серосодержащих соедИй*1 
на развитой пористой поверхности. Сырьем установок этого тияа < 
маловязкие газойле вые дистилляты, а продукцией — товарные М&Щ 
личной вязкости (трансформаторные, специальные электроизоЛ*
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к и е  соединения и смолистые вещества, остающиеся 
')• Я С Г вы ж и пи от при регенерации.
1дсороек1 ̂ ’ 0jj доочистке дистилляты смешивают с тонко измель- 
|При K0Hmf^ tyrvou — природной глиной или искусственным ал юм оси- 
1цЫХ aff°  цЛЫсу активность адсорбента зависит от степени измельче- 
атом Поск aacopgCHT тонкого помола, а чтобы снизить вязкость га- 
U нр^^псчить более полное его проникновение в поры адсорбента,

I * “£ £ £ »  процесса контактной доочистки -  возможность легко ре- 
' °^тъстепеньочистки, оцениваемую по цвету готового продукта, пу- 
^менения соотношения адсорбент : дистиллят и температуры про- 
И К недостаткам процесса относят трудность регенерации адсорбен- 

Р^етные потери продукта с адсорбентом, частичное разложение неф- 
шчкта вызванное тем, что адсорбенты проявляют каталитическую 
1Н0СП. при высоких температурах, и невозможность в ряде случаев 
1ить масляную основу требуемого цвета. Эти недостатки привели 

что данный процесс в меньшей степени стал использоваться на НПЗ.

2.1.4. ДЕПАРАФИНИЗАЦИЯ НЕФТЕПРОДУКТОВ

Депарафинизация нефтепродуктов предназначена для удаления пара- 
нов и церезина из дистиллятных и остаточных фракций нефти. Глав- 
t назначение процесса — снижение температуры застывания нефгепро- 
стов. Ниже приведено описание процесса низкотемпературной депа- 
>инизации светлых нефтепродуктов (гидродепарафинизация и гидро- 
>меризация дизельных и масляных фракций рассмотрены в разделе S 
ретьей части учебного пособия Технология переработки нефти”. Это 
зико-химические процессы производства товарной продукции). Ранее 
юльзовали карбамидную депарафинизацию дизельных топлив, направ- 
шую на производство зимних и арктических марок.
Основные этапы этой технологии — образование карбамидного ком- 

бкса, отделение его, промывка, разрушение комплекса. Образование 
иплекса связано с выделением теплоты, количество которой возраста- 

увеличением молекулярной массы углеводородов. Для каждого пара- 
вого углеводорода существует верхний температурный предел, выше 

то из° СГ° комплскс с карбамидом разлагаем. Поэтому для более пол- 
ЧСНИЯ алканов процесс комплексообразования ведут при по- 

Мю темпсРатурах. В настоящее время карбамидную депарафини- 
»кспш,о^стически не применяют из-за невысокого выхода топлива 

А д ^ ^ иЯ0ННЫХ трудностей.
пРедназна**ав депараФиниза,<ия керосиновых и дизельных фракций так

ое марок диЧСНа ^  полУчсния жидких парафинов и низкозастываю- 
°мышленныеЛЬН°ГО топлива- Этот процесс основан на использовании 
Лого извлече* адсор^ентов — синтетических цеолитов. Для адсорбци- 
аметр входных*"1 M"ajiKaHOB применяют цеолиты СаА и MgA, у которых 
змеров в цеоли °К0Н" (поР) составляет около 0,5 нм. Через "окна" таких 
*орых не препТ проникают молекулы н-алканов, критический диаметр 

ышает 0,49 нм. У молекул изоалканов, циклоалканов

65



и аренов критический диаметр составляет 0,57—0,72 нм, и поэто 
могут проникнуть в полости цеолитов.

Адсорбция и-алканов синтетическими цеолитами обусло]
ми межмолекулярного взаимодействия: к алканы, которые ц  ___
ей структуре только ст-связи, адсорбируются в полостях цеолит^'Л  
высоких адсорбционных потенциалов, создаваемых перекрытиемаЗ 
ционных полей противоположных стенок полостей цеолита. <ч‘ 

Технологический процесс включает следующие стадии: адсм  
и-алканов цеолитом при его контакте с сырьем; промывка — удадЗ  
адсорбционного объема не адсорбируемых цеолитом компонентоЛ 
десорбция — выделение н-алканов из полостей цеолита с помоттД 
теснителей.

В мире разработано несколько технологий адсорбционной jen J  
низации — "Молекс", "Изосив", "Энсорб" и "Парекс". В настоятцеД 
ле рассмотрена технология "Парекс", работающая на КиришскомШ 

Сырьем установки "Парекс" служит фракция 200-320 *С, ком 
предварительно выделяют из широкой дизельной фракции на блощ 
ричной перегонки и подвергают глубокой падроочистке с целью npqj 
ратить протекание на цеолитах реакций крекинга и полимеризации 
честве вытеснителя используют аммиак; процесс проводят в присуй 
водородсодержащего газа для улучшения условий теплообмена и щ 
ления реакций крекинга и полимеризации.

Непрерывность процесса достигают последовательным включ! 
трех адсорберов с цеолитами, в которых попеременно осуществив 
стадии процесса. Переключение адсорберов происходит автомаЛ 
с помощью запрограммированных быстродействующих запорных! 
нов. Время десорбции больше, чем адсорбции, поэтому, как npi 
адсорбция проводится в одном адсорбере, а десорбция и промыв 
в двух других. Принципиальная схема установки "Парекс" предсм 
на рис. 2.3. Сырье насосом 1 подают в теплообменники 2, 3 для нш 
затем объединяют с продуктами промывки и смешивают со свежими 
кулирующим водородсодержащим газом. Затем смесь нагревают в Я 
обменнике 4, а также в печи 5 и в виде пара направляют в тог из трех* 
беров 6, который в данный момент находится в стадии адсорбции^ 

В адсорбере цеолит поглощает из сырья н-алканы, при этом выщ  
ся аммиак, адсорбированный цеолитом в стадии десорбции. Смеси 
рафинированного продукта (денормализата), ВСГ и аммиака, выхаЯ 
из адсорбера, охлаждают в теплообменнике 4 и подают в колонну Ц 
дящий с низа колонны 7денормализат частично возвращают через Ш 
обменник 2 и холодильник 8ъ колонну 7, а балансовое количестве! 
гревают в теплообменнике 9 и подают в стабилизатор 10. СтабилЫЧ 
нормализат через теплообменники 9 и 15 и холодильник 16 вывод*! 
тановки. J

С верха стабилизатора 10 выходит смесь легкого денормализяЛЯ 
а ка и ВСГ. После конденсации и охлаждения продукт собирают В^Д 
12. Жидкую часть потока возвращают насосом 13 на орошение стдаЧ 
тора, а газ забирают компрессором 17. В то время как один из аДСОЯ 
работает в стадии адсорбции, второй продувают аммиаком. В стаД^
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L 2.3. Принципиальная схема установки адсорбционной депарафинизации "Парекс":
|j, 14, 22, 26, 28,34, 36 — насосы; 2 -4 9 , 15,19, 24, 30, 37— теплообменники; 5 ,39— печи; 6 — 
■рберы; 7,10, 25,31 — колонны; 8, 11,16, 20, 27, 29, 32, 38 — холодильники; 12, 21, 33 — емко- 
17, 23— компрессоры; 18, 35 — кипятильники; /  — сырье; II — свежий водородсодержащий 
III — свежий аммиак; /К— парафины (десорбат); V — денормализат; VI — конденсат; VII — 

£ VIII — оборотная вода; >4 — блок подготовки газов

« с поверхности цеолита из сырья отдувают углеводороды, которые 
гут загрязнить адсорбированные алканы. Смесь промывочного продук- 
аммиака и ВСГ охлаждают в теплообменнике 19 и холодильнике 20, 

атем сепарируют в емкости 21. Жидкий промывочный продукт из 21 
дают насосом 22 на смешение с сырьем, а газ забирают компрессо- 
*23 и также направляют на смешение с сырьем, 
ь третьем адсорбере (на схеме — 6/3) проводят стадию десорбции, 

г ) десорбции из поР цеолита аммиаком вытесняют алканы (десор- 
ке 24ССЬ дссорбата’ аммиака и газа-носителя охлаждают в теплообмен- 
г о х ш Е Е " " 1"  в охлажДак)1ДУю колонну десорбата 25, где происхо- 
Ние о~ ?ение и к°нденсация десорбата, отделение его от газов. Охлаж- 
;Ние н^ цествляют 33 счет двух циркулирующих орошений: нижнее оро- 
х 27 а шГ°М 26 пР°качивают через теплообменник сырья 3 и холодиль- 
Шонны 25РХНСе ~~ Чсрсз ИВДИЫШК 29. Десорбат с низа охлаждающей 
^ильныйП0ДаЮТ через теплообменник 30 в стабилизатор десорбата 31.

низа 31 через теплообменник 30, теплоутилизи- 
1Нстки Сме холодильник 38выводят в отделение серно-кислотной 
^  В х о л о д ^ 0^ ’ аммиака и воды, уходящую с верха 31, охлаж- 
ь̂зукуг в Kaqei^ * e 32 и направляют в емкость 33. Жидкую фазу из 33 ис- 

сстве орошения, а газ (аммиак) откачивают компрессором 23.
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С верха охлаждающей колонны денормализата 7 выходит га^ 
в смеси с аммиаком. После отмывки от аммиака в блоке подгц] 
газ-носитель объединяют со свежим ВСГ и направляют на 
с сырьем установки. С верха охлаждающей колонны десорбата 25Л 
аммиак с некоторым содержанием десорбата и воды. После ^  
аммиак подают на сжатие компрессором 17. Сжатый аммиак п Л  
ют в теплообменнике 19 и печи 39, а затем подают в качестве 
в адсорберы 6. ^

Процесс осуществляют при следующих параметрах:
Температура, *С:

адсорбции............................................... ......................................
десорбции......................................................................................

Давление адсорбции, МПа.................................................................
Продолжительность стадий, мин:

адсорбции......................................................................................
промывки........................................................................................
десорбции...................................................................................... .

Процесс адсорбционного извлечения алканов позволяет п< 
кие парафины высокой чистоты [с содержанием «-алканов до 99 
Выход н-алканов составляет 95—98 % (мае.), что знач! 
чем при карбамидной депарафинизации. Ниже приведен ли 
баланс установки [% (мае.)], перерабатывающей сырье с соде] 
21 % (мае.) алканов:

Поступило
Сырье — гидроочищенная фракция 200—320 *С.......................
В с е г о ........................................................................................

Получено
Жидкий парафин....................................................................... .
Низкозастывающее дизельное топливо.....................................
Потери........................................................................................ .
В с е г о ........................................................................................

Для дальнейшего использования широкой фракции жидких 
нов необходимо снизить содержание ароматических угле! 
до 0,01 % (мае.), поэтому на ряде НПЗ, втом числе в ОАО "Кир! 
оргсинтез", жидкие парафины подвергают очистке серной кис

2.4.2.2. ФИЗИКО-ХИМИЧЕСКИЕ ПРОЦЕССЫ СТАДИИ ПРОИЗВО! 
НЕФТЕПРОДУКТОВ

2.4.2.2.1. СЕРНО-КИСЛОТНАЯ ОЧИСТКА

При обработке нефтепродуктов серной кислотой из них уЯ 
непредельные соединения, нафтеновые кислоты, полициюшчв^ 
ны и САВ. При смешении нефтепродукта с серной кислотой и поел 
щем отстаивании получают два слоя: верхний — очищенный проДУ10 
ний — кислый гудрон, представляющий собой смесь отработанно 
лоты и продуктов реакции. С алкенами и алкадиенами серная **
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и средние эфиры. Кроме этих реакций в присутствии сер- 
И ^ г  кислы гугркает реакция полимеризации алкенов. Полученные 
И>°,сЛ0̂ тмотся в очищенном продукте, и для их удаления проводят 
ЬцМгРы ОСТгонку. В результате полимеризации алкадиенов и цикло- 
КкчнУ» высокомолекулярные смолообразные вещества, пере-
Кдн°в поЛУслый гудрон. В связи с трудностями по утилизации кислого 
К дяе в |СИо_1СИслотную очистку светлых нефтепродуктов на НПЗ про- 
Срона (̂ ! {ИЧенном масштабе. Процесс кислотной очистки нефгепро- 
Егг в оФ* ОЧевидных недостатков — газойлевые фракции, очшцен- 
Р г0вЯ>1 й ю^слотой, имеют более низкий по сравнению с селективной 
Iе СеРй индекс вязкости (на 10-12 единиц), эффективно используют 
рсткой ^  КИСЛ0ТЫ) кислый гудрон не находит применения. В связи
Ьшвнастояшее время данный процесс имеет сомнительные промыш-
Каие перспективы.

L  гг . ЩЕЛОЧНАЯ ОЧИСТКА
I Щелочную очистку (защелачивание) светлых нефтепродуктов приме- 
Ljot в том случае, если на НПЗ отсутствуют процессы гидроочистки 
Ерггалитической демеркаптанизации.
[Щелочную очистку (защелачивание) проводят с применением 10- 
1%-ного водного раствора NaOH при температуре 40-50 ‘С. Сероводо- 
Ьл реагирует со щелочью с образованием гидросульфида и бисульфида 
Ирия по уравнениям:

2NaOH + H2S = Na2S + 2Н20;

NaOH + H2S = NaHS + H20  
Меркаптаны, реагируя со щелочью, образуют меркаптиды:

RSH + NaOH = RSNa + Н20
Меркаптиды хорошо растворимы в щелочи и поэтому могут быть лег- 

> Удалены, однако реакция меркаптанов со щелочью носит обратимый 
рактер, что препятствует полному их удалению из дистиллятов при 
ощелачивании.
► ЛМные зелоты  реагируют со щелочью, образуя соли нефтяных «wiot — мыла:

RCOOH + NaOH = RCOONa + Н20
гДеля1отсяе(̂ ТЯНЫХ кислот переходят в водный раствор щелочи и легко 
>в водной IT не<̂ тспРодУктов- Следы щелочи удаляют из нефтепродук- 
ещают непг^°МЫВКОЙ Аппаратуру для щелочной очистки обычно раз
ных недост средственно на технологических установках. К числу серь- 
‘атнЬ1е иотепиК°В тсхнологии щелочной очистки следует отнести безвоз- 
^Утилизипур ,? дорогого реагента и образование заметных количеств труд- 

Щелочнуюо,Х Сернисто' щслочных стоков.
^  °ни содержяИСТКУ газойлевых (масляных) фракций можно проводить, 

т сУльфокислоты, следы серной кислоты, нефтяные кис-
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лоты. Эти продукты могут быть удалены из дистиллятных ф] 
рализацисй 3-10%-ным раствором щелочи, чаще всего 
натрия. Содержащиеся в газойлевых фракциях кислые про;.7Гч7Я 
ют соли и переходят в щелочной раствор. После и iделения щг J  
отходов нефтепродукт промывают горячим паровым конденсатодГа*; 
ления остатков солей нефтяных кислот (мыл) и подсушивают 
Расход щелочи составляет 0,2-1,5 % (мае.) на обрабатываемую I 
чьи потери при этом составляют до 5 % (мае.). Нейтрализации 
неприменима для высоковязких дистиллятных и для остаточных 
тов вследствие образования стойких эмульсий. Кислые вязкие hi 
дукты нейтрализуют в процессе их контактной очистки адсорбещ

Технология щелочной очистки может быть периодической или 
рывной. Периодический процесс осуществляют в щелочной i«
В отличие от кислотных, щелочные мешалки имеют внугреш 
ный слой из винипласта или диабазовых плиток, так как слабо! 
да масла вызывает повышенную коррозию.

Непрерывный процесс ведут при давлении 0,6-1,0 МПа. П] 
ства непрерывного процесса по сравнению с периодическим — зни 
ное улучшение отстаивания нефтепродуктов от щелочных стоков и 
шение производственных потерь.

На рис. 2.4 приведена принципиальная схема технологии но 
ной щелочной очистки газойлевых фракций. Сырье насосом 1 
в теплообменник 2, нагревают до 50 *С и направляют в печь 5, он 
уходит с температурой 150-170 *С. Далее смешивают в сме( 
с 2,5%-ным раствором щелочи, подаваемым насосом 6. Смесь »  
ют в отстойник 8, где масло отстаивают от мыл и щелочи. Щел< 
ходы после холодильника 9 при 70 'С поступают в резервуары 
дующего выделения нефтяных кислот.

С верха отстойника 8 выщелоченный газойль с температд— 
140 *С поступает в смеситель 10, куда насосом 11 подают воду прЧ

Рис. 2.4. Принципиальная схема непрерывной щелочной очистки г а з о й л е в ы х

. ]2</, 4, 6, 11 — насосы; 2 — теплообменник; J — колонна; 5 — печь; 7, 10— смесители; о, • < 
ники; 9, 13 — холодильники; /  — сырье; / /  — 2,5%-ный раствор NaOH; / / /  —
ГУ— вода; К— воздух; VI — очищенный газойль
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и нефтепродукта разделяю т в отстойнике 12, с низа которого
-  вода через холодильник 13 при 70 *С поступает в резервуар 
л'Ывная цегс двделетш нефтяных кислот.
! послед и промытый нефтепродукт с верха отстойника 12 по-
®ь0Д теплообменник 2, где его охлаждают сырьем до 80 ’С, а затем 
ает в те? хля просушки сжатым воздухом. С низа колонны 3 очищен-
/ Л л ь  ОТВОДЯТ с установки.

оатуру процесса щелочной очистки поддерживают в пределах 
давление около 0,6-1,0 МПа, расход щелочи составляет 0,2- 

% (мае ) от количества обрабатываемого нефтепродукта.

2 3. ОКИСЛЕНИЕ МЕРКАПТАНОВ

Наибольш ее распространение получили технологии каталитической 
юркапганизации "Мерокс" фирмы UOP и Fiber-Film фирмы Merichem. 
кпользуют в первую очередь для очистки от меркаптанов керосино- 

ix фракций путем окисления их до дисульфидов. В России успешно 
вменяют технологию каталитической демеркаптанизации ОАО
ИИ УС "ДМД".
Технология "Мерокс". Процесс проводят в щелочной среде, для 
(ания которой применяют либо NaOH, либо гидроксид аммония 

..пользованием катализатора (в виде водного раствора или нанесенным 
активированный уголь). Данная технология для очистки дистиллятов 
многих случаях экономически более эффективна, чем гидроочистка, 

хтвуют различные модификации процесса, отличающиеся по типу 
меняемого сырья и катализатора. Основная химическая реакция для 
вариантов — окислительное превращение меркаптанов в дисульфи- 

в присутствии металлорганического катализатора при температуре 60— 
‘С и давлении 0,5-1,5 МПа:

4RSH + 0 2 -► 2RSSR + 2Н20
Принципиальная схема технологии "Мерокс", предназначенной для 
ления меркаптанов из керосиновой фракции, приведена на рис. 2.5. 

юн Ы̂ ЬС фракцию) промывают раствором щелочи в ко-
">дают ДЛЯ удаления сероводорода и органических кислот, после чего * 

экстрактор 2, где из него раствором катализатора "Мерокс" эксг- 
яакэт низкомшскУлярные меркаптаны. Экстракт с низа экстрактора 2 
:Ние ^вместе с воздухом, где происходит каталитическое окис-
^Henaimtt731108 в дисУльФиды кислородом воздуха с одновременной 

:одит сепае раствоРа катализатора "Мерокс". Смесь из реактора 4 про- 
1осле чего те°РЫ 5 И 6 ДЛЯ отделсния избытка воздуха и дисульфидов, 
** в эксП)а^гГеНе?Ированный РаствоР катализатора "Мерокс" возвраща- 
сепараторе j ° P РаФинат с верха экстрактора 2 отделяют от щелочи 

:° м о л е к у л я р н  И напрааляют в реактор 7для перевода в дисульфиды высо- 
*“■2. В реактог^Х7МелчКаПТанОВ’ не подвергшихся экстракции в эксгракто- 

1Г,еством ка расринат взаимодействует с воздухом и дополнительным
* На Разделе ИiaTopa' Д ^ее смесь из реактора 7поступает в сепара- 
,Изат°ра }т'Ше очищенного продукта и циркулирующего раствора 

низкомолекулярных фракций стадия дополнительной
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Рис. 2.5. Принципиальная схема технологии "Meposc"
1 — колонна промывки; 2 — экстрактор; 3 — сепаратор щелочи; 4 ,7 — реакторы; 5 
стный сепаратор воздуха; 6 — сепаратор низкомолекулярных дисульфидов; 8 — 
ратор очищенного продукта; /  — сырье; II — раствор щелочи; III — избыточный 
сульфиды; V — очищенный продукт, VI — регенерированный раствор катализ 
VII — циркулирующий раствор катализатора "Мерокс"; VIII — отработанная щелочь

окислительной меркаптанизации в реакторе 7 исключена. На 1 щ 
расходуют 0,5 - 1,0 г катализатора и не более 0,06 г 100%-ной 
Реакторы 4 и 7 представляют собой полые цилиндрические

Содержание меркаптанов в целевом продукте не превышает 51) 
Технология Fiber-Film отличается от технологии "Мерокс" 

меркаптанизацию проводят на стационарном слое металлор] 
катализатора (рис. 2.6).

Сырье (керосиновую фракцию) промывают раствором щ< 
парате I и направляют в контактор 2, где происходит взаим<

IX
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§ Е 
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Рис. 2.6. Принципиальная схема технологии Fiber-Film:

I, 3 — промывочные аппараты; 2 — контактор Fiber-Film; 4, 5 — адсорберы; 
1 — сырье (реактивное топливо); / / — воздух; / / / — рециркулят; /К — щелочь; К— 
щелочь; VI — очищенный продукт; VII — вода; VIII — отработанная вода; IX — 
в систему катализатор
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| т я л и з а т о р о м  в пучке длинных малого диаметра волокон,
L - o * * *  ** ны в ц и ли н д р ы , и окисление меркаптанов, затем керо- 
FLac соединс» .„ „ д а е т с я  очистке в промывочном аппарате 3

300

£?иая фраких?я подвергается очистке в п п п и и .„ „  
рорберах 4  и 5. С низа адсорбера 5 выходит о ч ш и е .тм ^  аппаРате
Основные показатели процесса представлены н м 2 -  "РОДУкт.

С ы ри-керосин  
Содержание меркаптанов в  расчете на cepyt р р т :

в сырье..............................................................
в продукте:

ТС-1................................................
Jet А-1.................................................  .................................................... ..

Температура процесса, вС ...................... .......... ‘ *.......................................................... ...
Давление, М П а . . .....................................  ........................................................ ....

в  различных странах поданной технологии ........U
Технология ДМ Д (рис. 2.7). Р а з р Т б о ^ н Т ^ ^  70°  Х ^н овок

М. Мазгаровым. а акаДемиком Татарстана

M J

л * Г"? 
Y 

/  \|

т
III

IV

Рис. 2.7. Принципиальная схема процесса окисления меркаптанов 
по технологии ДМД:

/  — теплообменник; 2 — распределитель воздуха; 3 — реактор; 4— воздуш
ный холодильник; 5 — отстойник; 6 — соляной фильтр; 7— адсорбер; /  — 
сырье; / / — воздух; III— очищенный продукт; /К— вода

зд^Рь* (керосин) нагревают в теплообменнике 1 до температуры 50 *С 
л^ивают  в рсакт°Р Перед входом в реактор 3 в сырье через распре- 
п окисл ПОДают Расчетное количество воздуха. В реакторе 3 происхо- 
ского ка НИС меркаптанов в присутствии стационарного металлоргани- 
енныо „1̂ ЛИЗатора На схеме не показан сепаратор, разделяющий очи- 

Демер ДУКГ И дисУльФиды.
,Дят из ^ танизиР°ванное сырье вместе с отработанным воздухом вы- 
ОТстойника5РеаКТОра и вкачивают через воздушный холодильник 4 
‘Правляют на *** отстаивания реакционной массы от воды и далее 
Ния слепоr г соляной Фильтр 6для удаления влаги и адсорбер 7для уда-
гчдТс̂ ОЛОП^
JAO "Куйбыше тЯ °'1ИСТКИ авиационного керосина реализована 
в ОАО "Ухгинский'нп *̂?3" (производительность установки 310 тыс. т/год) 

кии НПЗ" (производительность установки 50 тыс. т/год).
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’А Б 0 ТК1ТЕРМИЧЕСКИЕ ПРОЦЕССЫ ПЕРЕР, 
НЕФТЕГАЗОВОГО СЫРЬЯ

3 .1 .  Научно-технологические основы 
термических процессов

В этом разделе рассмотрены основы и закономерности термодЛ 
ки, кинетики и механизма протекания термических процессов. Oq 
вимся подробнее на каждом из этих направлений.

В соответствии с уравнением Гиббса термодинамическую верея 
протекания химической реакции определяют знаком и величине! 
нения свободной энергии Гиббса (изобарно-изотермического го 
ла):

1пАр = -Д  G/RT,
где Кр — константа равновесия, равная -  ДГ,/Къ где АТ, и К\ — константа скороея 
ратной реакций; AG — изменение энергии Гиббса; R — газовая постоянная; Г— тем

Если К\ > К2 (т. е. реакция идет в сторону образования про,
Ар > 1 и InКр > 0, т. е. Л(?< 0.

Из уравнения Гиббса следует, что отрицательное значение Л<8 
низких значениях температуры Т  и давления р) является условен  
произвольного протекания химической реакции. Причем, чем 6i  
абсолютное значение отрицательной величины AG, тем выше верой 
этого условия.

Значение AG возрастает с увеличением молекулярной массы д  
дородов (кроме ацетилена) и температуры. Следовательно, 
кулярные органические соединения, имеющие больший поте 
гии образования А(7, термически менее стабильны и более с 
акциям разложения, особенно при высоких температурах.

Термические процессы нефтепереработки — это эндотерм 
акции дегидрирования, разложения органических соединений, 
мические реакции синтеза, полимеризации, конденсации и т. п. 
реакций различают не только по знаку тепловых эффектов, но и 
пературной зависимости значений свободной энергии Гиббса, 
термических реакций разложения углеводородов значения AG У* 
ются с ростом температуры, а для экзотермических — увелич 
реакции разложения — термодинамически высокотемпер*'



динамически низкотемпературные. Аналогичный вы-
-  ***■ принципа Ле Шателье-Брауна: повышение температу-

i ■ш 1ИР ГГ ■■ Т эндотермически* пгакпий в сторону пропук-
спОСо6С1«  а экзотермических -  в обратную сторону.
^зосания, темпсратур 300- 1200 *С, в котором осуществляют боль-
я  и н т е р в а л е __->tTXJbIY процессов нефтепереработки, свободная энер-

‘зависит от температуры.
Гиоо“ гвТнное сияние На константы скоростей реакций оказывает 
Ошесп* способствует реакциям, идущим с уменьшением объе- 
(в^новном реакциям синтеза), низкие давления ускоряют реакции

Поошмирование вероятности образования того или иного продукта 
ожения при осуществлении термических процессов также основано 

термодинамических данных, в частности на значениях энергии связи 
аду атомами в молекулах. Так, анализ информации, представленной 

табл. 3.1, позволяет сделать следующие выводы о направлении разложе- 
некоторы х органических и гетероорганических соединений.

— В молекулах алканов наиболее высокое значение энергии разрыва 
вязи между крайним атомом углерода и водородом у метана. Кроме того,
ачение энергии отрыва атома водорода от вторичного и, особенно, от 
точного атома углерода меньше, чем от первичного.
— В молекулах алкенов значение энергии отрыва атома водорода от 
сродного атома с двойной связью значительно выше, чем в алканах.
— В молекулах бензола и алкилароматических углеводородов значе

ние энергии связи между атомом углерода в кольце и водородом сопоста
вимо с прочностью С-Н-связи в метане, а энергия отрыва водорода 
от углерода, сопряженного с ароматическим кольцом, значительно ниже, 
чем энергия разрыва С—Н-связи в алканах.

— Энергия разрыва углерод-углеродной связи в молекулах всех клас
сов углеводородов всегда ниже энергии разрыва С-Н-связи.
С-С Мзи МСЖДУ первичными атомами углерода всегда прочнее, чем 
г „ | > Г  с первичным, вторичным (С„) и третичным (С,,,) атомами

чем г ВДЛКСНах Угоерод-углеродные двойные связи значительно прочнее,
— в Мзи в алканах-

с°пряж ет^1ар° МаТИЧеских Углеводородах углерод-углеродная связь, 
С-С в алкадз  ̂ароматическим кольцом (С-С ,,), менее прочна, чем связь

При термокрекинге нефтегазового 
очередь наиболее слабых связей с обCTVun- -

сырья происходит разрыв в первую
^ н н о с м ---- --  и,а°ых связей с образованием продуктов преимуще-
МоДинамичСНЬШСЙ сво®одной энергией образования. Таким образом, тер- 
и подСЧИТа;Хкий анализ позволяет прогнозировать компонентный состав 
Ций в нависи равновссные концентрации компонентов в продуктах реак- 
^ и т и ч е с ! " 00™ 01 Условий проведения термических, а также термока- 

ких процессов.
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Энергия
разрыла,

кДж/моль

Таблица 3.1. Энергии разрыва связей
соединениях некоторых углеводород»у

Соединение,

н-н
СНз-Н
с2н3-н
С3Н 7— н 
О Д -Н
сн2«сн-н
сн2-снсн2-н
Q H j-H
СбН5СН2-Н
QHjCHjCHj-H
(QH5)2c h - h

CH3-C H 3

с,н,-сн,
CjHt-C H j 
Q H j - C H j  
С2Н5—С 2Н5 
CjH7—С3Н7 
C4H9—«-C3H7 
C4H9—C4H9 
CH j-CH , 
CH2CH -C H 3 
CHjCHCHj-CHj 
CH2C(CH j)-C2H,

C H j-S H
C2H5CH2—SH
Q H 5-SH
CH3-SC H 3

C2HS—SC2H5
CH3S-SCH 3

C2H2S -S C 2H5

Q H j-CH j 
QH5—CjH}
ол5-с,н,адйя™’

•Только для выделенных связей.

3.1.1. КИНЕТИЧЕСКИЕ ОСНОВЫ ТЕРМИЧЕСКИХ ПРОЦЕССОВ,

Данные о механизме и кинетике химических реакций имеют нв 
ко чисто теоретическое, но и большое практическое значение, 
механизма реакций состоит в установлении энергетически на
го дных реакционных маршрутов, структуры образующихся на от 
микростадиях промежуточных веществ (активных ком плексов, 
и др.) для реагирующих молекул. В свою очередь, механизм 
воляет установить кинетические закономерности во времени в 
сти от параметров химического процесса.

Химические реакции, протекающие в процессах нефтеп 
весьма разнообразны. Их классифицируют по следующим при

— по термодинамическим показателям: обратимые и необ эндо- и экзотермические;
76

„о способу активации реагирующих веществ: терм ические 
фотохимические, радиационно-химические, биохим 

’ — сонолитические (т. е. осуществляемые

термические, катали- 
биохимические,

|вС*ие’ 1дпкшческис, сонолитичс**»» уж. ч~7^^.«ляемые под воз-

S S e u  УльТра3® ^ т о ^ £  ’реагирую щ их вещ ест в: гомо- и гетерофазные, 
^ ^ ^ с о с т я н и ю  реакционной сист емы: гомогенные и гетеро-

•нные; пеж имуреакт ора: изотермические и неизогермические,
"  м  та̂ ^ам ическом у режиму реакционного аппарата: осуществля- 
-  ПО г“^ “ илеа1ЬНОго вытеснения (проточные и проточно-импулъс- 

врсаКп1ного смешения (с псевдоожиженным слоем; проточно-цир- 
И м яы е  с большой кратностью циркуляции; с мешалкой или барбо-

иим перемешиванием),
п хинет ическому признаку: простые, сложные (параллельные, пос- 

"мтельные смешанные); моно-, би- или тримолекулярные; осуще- 
°  емые в кинетической и диффузионной областях реагирования;

по компонент ному сост аву исходного сырья: реакции химических пре
ж н и й  индивидуальных веществ и многокомпонентных непрерывных 
£ сй (например, углеводородов нефтяного сырья).

Кинетическое уравнение связывает скорость реакции с параметрами, 
которых она зависит. Наиболее важными из этих параметров являются 

ентрация (С/), температура (7 ), давление (р):

v,=/(C„ Т,р).
В основе кинетики сложных реакций лежит принцип независимости 
ичных простых реакций, протекающих в одной системе. Из этого 

а следует, что кинетические параметры скоростей простых реак- 
не зависят от одновременного протекания других реакций. Исходя из 

го принципа, для сложной реакции принято составлять систему урав- 
ений скоростей для независимых простых реакций.

. Д л я  химической реакции, осуществляемой при постоянных темпера
туре и давлении, ее скорость является функцией только концентрации 

фующих веществ.
В соответствии с законом действующих масс, скорость химической ре- 

п р о п о р ц и о н а л ь н а  концентрациям реагирующих веществ в степе- 
ихстехиометрическим коэффициентам. Для взаимодейству- 

веществ скорость химической реакции определяется по уравнению

Vy = fcjCpc™1... = A^ni_|Cj"*',
ЫСтР»иескис ко4>фКи°ш4снты Й рсакции;  ̂“  число исходных реагирующих веществ, ml-m i — стсхио-

I  А р р е н и у с а  устанавливает зависимость константы скорости
[только в резут темпеРатУРы (7). Химическая реакция может проходить 
Дающих некой1376 столкновсния молекул реагирующих веществ, обла- 
0д°ления минимальной энергией (энергией активации Е) для пре-

энергетического барьера:

"0**,сУ*;П??>̂ !1°"ении»лкный
Универсал множитель, характеризующий частоту столкновений реагирующих

ьная газовая постоянная
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Уравнение Аррениуса — одно из основных уравнений 
кинетики, а энергия активации — важная количественная 
ка реакционной способности веществ.

Энергия активации таких реакций равна их тепловому 
Затраты теплоты на распад углеводородной молекулы на иощ*' 
больше, чем энергия гемолитического разрыва связей.

Энергия активации термического разложения углеводо] 
кул на ионы настолько велика, что такой распад в газовой фазе m3 
ных условиях не происходит. В табл. 3.2 приведены кинетич* 
метры (предэкспоненциальный множитель и энергия ai 
в уравнении Аррениуса) молекулярных реакций углеводородов, 
что наиболее высокое значение энергии активации характерно ддЗ 
ций дегидрирования молекул. j

Предэкспоненциальный множитель константы скоростн 
распада углеводородных молекул на радикалы в большинстве 
ставляет 1015—10'7 с-1. В первом приближении предэкспоненты в' 
ниях констант скорости распада углеводородной молекулы по 
связям одинаковы, следовательно, с наибольшей скоростью мал<
падается на радикалы по наименее прочной связи. ___

Если на какой-либо связи в молекуле сосредоточится энерпиЯ 
или большая прочности связи, то эта связь разрывается. Paci 
в принципе, может идти с переходом электронов двухэле] 
на орбитали разных атомов или одного из атомов. В первом

jnvj;i пл, рд

звом случш

Таблица 3.2. Кинетические параметры отдельных молекулярных реакций углевомм

Реакции (А®, см3 • моль • с-1)* ДдН

о с -с « с -о с  ->

с с
I Iо с - о с - с  -► с-с«с-с«сО'О*'
0*0“ 

(У с«с
2С-С-С-С

СИ /

10* w

10"л

ю»

10'J

Ю'О-я

10».71

•*о, с-1 — для мономолекулярных реакций; ко, см3 • моль • с-1 — для 
ных реакций.
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Л» образуется два радикала или бирадикал. Во втором 
й ескийраспад) получают два разноименно заряженных

(гетеР0* ^ могуг участвовать в стадиях как продолжения, так
11РоДУ*стЫ Р ^Г р ы ва  цепей, а также ускорять их. В результате терми- 
«циирования и го yj-леводорода может сильно изменятьсяОГО разложения иса «

Кубина реакции.

МЕХАНИЗМ т е р м и ч е с к и х  п р е в р а щ е н и й  у гл е в о д о р о д о в

^-юит из больш ого  числа индивидуальных компонентов. Со- 
СырЬС Невидно что предсказать или проследить судьбу каждого ком- 

ершеннооч воздействии высоких температур невозможно. Поэто- 
юнента сьп> J  ультатах ТОГо или иного высокотемпературного про- 
1У на^ то б ы ч н о  по выходам целевых продуктов: газа, бензина, дизель- 
СССЛпакций кокса, а также по компонентному составу целевых нефте- 
^т^говОднако многочисленные исследования термических превра- 
1 S S  о т д е л ь н ы х  углеводородов позволили выделить характерные 
ЛЯ данного  класса соединений типы реакций.

Превращения алканов. Термодинамические расчеты показывают, что 
гглеводороды этого ряда, начиная с пентана, при повышенных темпера
турах склонны к реакции распада по связи С—С с образованием алкена
I алкана:

СяН2я + 2 -> СтЫън + + 2»
Ж Я т Я ♦ f .

Полученные предельные осколки молекул вновь распадаются на ал- 
ксн  и алкан. Низкомолекулярные углеводороды — этан, пропан и бута- 
ны  — также склонны к дегидрированию:

СпН2я + 2 -» СЯН2,, + Н2
В результате реакции дегидрирования в газах происходит накопление 

водорода. Распад алканов может происходить по всем связям С-С. Место 
разрыва связи С-С и, следовательно, преимущественное образование тех 
выше™* продуктов Реакции зависит от температуры и давления. Чем 
*се болыпПСРаТУРа И ниже Давление, тем место разрыва углеродной цепи 
ег ви\гтШе 5* ^ цастся к КР310 молекулы и при этом значительно возраста- 
пРоисходт30°^РаЗНЫХ пРодУктов- ПРИ температуре около 450 *С разрыв 
место разпыП° ^Р 61001® молекулярной цепи. При повышении давления 
Давлением гГ также сдвигается к центру молекулы, поэтому крекинг под 

Большин036̂  получа1Ъ больше целевых жидких продуктов. 
н°й характеп̂ и80 учсных считает, что реакция распада алканов имеет цеп- 
*ения этой ~  п°Д^иняется теории свободных радикалов. Кратко поло- 

1- ПоскольГИ ^ Р ^ и р у ю г  следующим образом.
С~Н, то первичныйСРГИЯ ДИССОЦиации связи С -С  меньше, чем связи 
Происходит по св Ы ^аСПал под воздействием повышенной температуры 
екУлярной Мя *зи ^  ^  результате получаем радикалы различной мо- 

LCU, например:
СН3(СН2)5СН3 -> С4Н, + С3Н7
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Уравнение Аррениуса — одно из основных уравнений хм 
кинетики, а энергия активации — важная количественная xaj 
ка реакционной способности веществ.

Энергия активации таких реакций равна их тепловому < 
Затраты теплоты на распад углеводородной молекулы на иону' 
больше, чем энергия гемолитического разрыва связей. _

Энергия активации термического разложения углеводороду 
кул на ионы настолько велика, что такой распад в газовой фазещЗ 
ных условиях не происходит. В табл. 3.2 приведены кинетичес 
метры (предэкспоненциальный множитель ко и энергия агг 
в уравнении Аррениуса) молекулярных реакций углеводородов, цы 
что наиболее высокое значение энергии активации характерном 
ций дегидрирования молекул.

Предэкспоненциальный множитель константы скороста м  
распада углеводородных молекул на радикалы в большинстве сду  ̂
ставляет 101S—1 0 "  с-1. В первом приближении предэкспоненты ■: 
ниях констант скорости распада углеводородной молекулы по pi 
связям одинаковы, следовательно, с наибольшей скоростью мши 
падается на радикалы по наименее прочной связи. .

Если на какой-либо связи в молекуле сосредоточится энергия, 
или большая прочности связи, то эта связь разрывается. Раса 
в принципе, может идти с переходом электронов двухэлектро 
на орбитали разных атомов или одного из атомов. В первом

Таблица 3.2. Кинетические параметры отдельных молекулярных реакций

Реакции * *  С" 1
(*о, см3 • моль • с-1)*

о с - с - с - о с

с  с
I I

С=с—С=С—С -► С-С=С-С=С

с=с

юпз

10'JJ

10IJ

ю»

Ю'вл

Ю».7»

137

171

246

71

ных реакций” мономолекуляРных Реакций; *ь, см3 • моль • с~‘ -  для б и * > 4
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ад) образуется два радикала или бирадикал. Во втором 
„.. ^тический распад) получают два разноименно заряженных

учае (геп*Ролит

1S T  якции могут участвовать в стадиях как продолжения, так
]1роДЗ'ктЫ * * ~ ^рыва цеп ей , а такж е ускорять их. В результате терми- 

иНяииИРова" \н ИЯ ИСХОдНого углеводорода может сильно изменяться

:Кна реакции.
МЕХАНИЗМ ТЕРМИЧЕСКИХ ПРЕВРАЩЕНИЙ УГЛЕВОДОРОДОВ

I состои т  и з большого числа индивидуальных компонентов. Со-
СЫрЬ^  очеви д н о  что  предсказать или проследить судьбу каждого ком- 

ершенно воздействии высоких температур невозможно. Поэто-
°НеНгтакгике о результатах того или иного высокотемпературного про- 

На cwurr обычно по выходам целевых продуктов: газа, бензина, дизель- 
кокса, а также по компонентному составу целевых нефте- 

пол^^вОднако многочисленные исследования термических превра- 
{ений отдельных углеводородов позволили выделить характерные 

, данного класса соединений типы реакций.
Превращения алканов Термодинамические расчеты показывают, что 

глеводороды этого ряда, начиная с пентана, при повышенных темпера- 
склонны к реакции распада по связи С—С с образованием алкена

алкана:
СяНгл + 2 CmH2m + + 2.

я -  Hi ♦  q.

П о л у ч е н н ы е  предельные осколки молекул вновь распадаются на ал- 
н  и а л к а н . Низкомолекулярные углеводороды — этан, пропан и бута- 

ны — т а к ж е  склонны к дегидрированию:
O ft*  + 2 “► СяНг„ + Нг

В результате реакции дегидрирования в газах происходит накопление 
во до р о да . Распад алканов может происходить по всем связям С-С. Место 
Разрыва связи С-С и, следовательно, преимущественное образование тех 

Р^кции зависит от температуры и давления. Чем■ ——**** mf/>й Т1АТТГ1
«««а иридумив реакции зависит Ш icMlicpaiypn. п ..™

»се бсшыпПСРаТУРа И ниже Давление, тем место разрыва углеродной цепи 
ег вьпт51116 смещается к краю молекулы и при этом значительно возраста- 
пооис»птт!̂ 3??6разн^1Х продуктов. При температуре около 450 *С разрыв

" -  w -----  '  ■----■ -  — ------ — г т п п т т а и и п
происх Д газоооРазных продуктов. При температуре около ^  разрыв 
место по середине молекулярной цепи. При повышении давления 
даален̂ ? ыва также сдвигается к центру молекулы, поэтому крекинг под 

Ьольшин°зволяет получать больше целевых жидких продуктов. 
и°й характеНСТВ° учсных считает, что реакция распада алканов имеет цеп- 
жения этой трИ подчиняется теории свободных радикалов. Кратко поло- 

1. Поскот°РИИ <̂ЮрмУлируют следующим образом.
С-Н, ю первичн энергия Диссоциации связи С -С  меньше, чем связи 
пР°исходитпосНЫЙ распал под воздействием повышенной температуры 
Лекулярной ма ®язи В результате получаем радикалы различной мо- 

ссы, например:
С Н з(С Н 2) 5С Н з -»■ С4Н, +  С 3Н 7
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Происходит возникновение (инициирование) цепной 
Ненасыщенные соединения со свободной валентной с 

падающиеся мгновенно на более устойчивые соединения, 
водными радикалами. К ним относят также и водоролный

7 Радикалы Лида-с высокий молекулярной массы, не с
б  данных условиях хотя бы минимальной стабильностью, мщ 
ва распадаются с образованием устойчивого непредельного 
и нового радикала, в том числе и водородного атома, напр

вязью
гмспропориионирования радикалов:

снз + с2н; -> сн4+ С2Н4.

‘С5НП •С
с4н, + сн; 
с«н,п + Н‘

При этом, как видно, концентрация свободных радикалов в 
онной смеси растет.

3. Свободные радикалы, сталкиваясь с молекулами исходной», 
порождают цепную реакцию образования новых радикалов:

RH + Н* -> R’ +  Н2;
R1H + R* -> R ‘+R H

Идет развитие цепной реакции.
Единственным результатом соударения свободного радикал 

кулой сырья будет отрыв водорода от предельного углеводорода. ( 
степенью вероятности этот отрыв будет происходить от трет 
ричных и первичных атомов углерода, порождая радикалы 
строения, например при пиролизе пропана:

сн,сн2сн, + сн; -> Г* снэсн сн, + сн, ■
U сн,сн2сн; + сн4

При 600 *С вероятность образования свободных радикалов с В  
дом у вторичных (1) и первичных (2) атомов углерода составляет СЯ 
шение 1 : 2. Время жизни свободных радикалов очень мало, Яр 
10_3- 10-4 с, так как за это время они успевают встретиться с нераЯ* 
шимися молекулами сырья. Энергия активации реакций этого 10' 
ставляет 40-80 кДж/моль, т. е. значительно ниже, чем для прямого? 
да алкана. Свободные радикалы при развитии цепной реакции >4* 
ют вновь и вновь, и в результате очень большая часть исходных 
алкана вовлекается в реакцию. Следовательно, основную массу в  
тов реакции получают в результате развития именно цепной Р®* 
через свободные радикалы, а не в результате прямого разрыва утЯИ 
цепи. Разрыв углеродной цепи — только начало длинного ряда п р в  
ний, как бы первичный толчок. .

4. При достижении равновесия вероятность встречи свободньвг 
калов друг с другом становится не меньшей, чем вероятность их 
ния с молекулами исходного сырья. Эго приводит к обрыву 
зультате реакций, происходящих с образованием стабильных яЯ^Ш 

а) рекомбинации радикалов:

СН, + CHJ -> С2Н«;
80

J -
скапливаются устойчгаы? при данной 

g iriore “^дельные и непредельные углеводороды, а также ыолску-

tibifl в0Д̂ ^ ’ ялксиов. В прямогонном сырье для крекинга ненасьпцен- 
отсутствую т, но они всегда образуются при распаде

* углевод ^  классов. На примере олефинов особенно легко про- 
^ о Р ^ а ю Ш *  влияние температуры на направление превращения, 

и» ^ ^ е р а т у р ы  и вы сокие давления стимулируют реакции полиме- 
югнизкомолекулярных олефинов:

■ C A -M C J H J .
Чем выше давление, тем быстрее идет полимеризация. Однако при 

-мщении температуры термодинамическая вероятность полимеризации 
падает и равновесие смещается в обратную сторону. Чем больше 

мя пребывания сырья в зоне высоких температур, тем быстрее идет 
лад продуктов уплотнения. В обычных условиях крекинга (около 500 "С, 

,ение до 7 МПа) олефины, образовавшиеся при распаде предельных 
понентов сырья или в результате уплотнения в начальный период кре- 

ira низкомолекулярных алкенов, в основном претерпевают распад. 
Анализ энергетических особенностей молекулы олефина показывает, 

кто наименьшей энергией диссоциации обладает связь С—С, находящая
ся в p-положении по отношению к двойной связи:3

-сЛ  -с-с=с-с-$-с-с-
^ * ft ГГ ГГ R Y 8у * Р а  а  р 

Это так называемое правило р -связи определяет наиболее вероятн
место распада в углеродной цепи. 1ж1_ _  11РПной ха-

Механизм распада алкенов, так же как и алканов, и у
рактер. Первичный распад по p-связи дает начало двум ради 
для пентена:

Н Н11 11
> i  <HjC-c- <-с-сн=сн2 -► с2н; + с,н;

ТТ '  *«
Далее:

Н Н

С5н 10 + R * -у RH + СН3СН2СНСН=СН2
бутадие!!^ весьма неустойчив, и сразу происходит его распад на 

сн и радикал метил:
СнзСН2СНСН=СН2 -► СН2=СНСН=СН2 + CHJ

1*СХанизм\ооТ ̂ азвитис лепной реакции идет через радикал метил. Этот 
объясняет получение бутадиена и метана из пентена:

С5Н10->С4Н6 + СН4
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При более высоких температурах (600—700 *С) анало 
осуществляют и для низших олефинов С2—С4. Так, из 
бутадиен и водород.

Условия пиролиза (температура до 700 ‘С и низкое 
ствуюг также протеканию реакций дегидрирования алкенов-

С 4Н 8 —> С4Ц  +  Н 2

В результате в продуктах пиролиза накапливаются диолеф^ 
углеводороды весьма склонны при температурах около 700 
ризации (1) и конденсации с алкенами (2) с образованием ци*®? 
углеводородов:

сн=сн2
2 C H j= C H -C H = C H .

Винил циклогексен

,С Н ,
НС С Н ,
I + II -----

НС с н 2 
чЧсн,

Получающиеся при конденсации циклоолефины легко я я | 
руются до ароматических углеводородов. Этот синтез называекЛ 
вым, он является одним из главных путей образования аренов при 
лизе.

Превращения циклоалканов. Для циклоалканов наиболее 
следующие типы превращения при высоких температурах:

1) деалкилирование боковых алкановых цепей; J _______
2) дегидрирование кольца с образованием циклоалкенов и ара*
3) частичная или полная дециклизация полицнклоалканов ® 

деалкилирования;
4) распад циклоалканов с образованием олефинов или параф***
Деалкилирование — реакция, аналогичная распаду алканов. Ц

с кая устойчивость боковых алкановых цепей значительно ниже 
вости кольца. Поэтому расщепление цепей является преимуществ 
направлением первичного распада алкилциклоалканов. При темп* 
около 500 ’С расщепление происходит главным образом посереди*! 
Деалкилирование — типичный пример реакций последовательного* 
По мере увеличения продолжительности нагрева боковые ЦСПИ_^*Ч 
ся короче. Труднее всего отщепляются мстильная и этильная группу 
ное деалкилирование возможно лишь при более высоких темп 
Повышение давления препятствует деалкопированию. У корочен 
ковая цепь, так же как и отщепленный осколок, могут быть либо 
щенными, либо ненасыщенными. При исчерпывающем де 
циклический радикал насыщается водородом, всегда прис 
в продуктах распада.
82



_  более высокотемпературная реакция, ведущая к на- 
л гидриР0601*^ Zrax крекинга и пиролиза циклоалканов и аренов.

пониженное дамение:

о
о о о о

кли чески е нафтены при этой реакции могут дать начало углево- 
м оядов т с т р а л и н а  и нафталина. При пиролизе дегидрирование 

Эр0Дчленны х н аф тен о в  наряду с диеновым синтезом является наиболее 
^ ы м  путем глубокой ароматизации сырья.

Д ец и к л и за ц и я  полициклических нафтенов приводит к последователь- 
ю и у  упрощению молекул и сопровождается деалкилированием. Схема

ми превращения можно представить в следующем виде:

♦ с н ^  + с н *

Одновременно (особенно при высоких температурах) протекают ре-
1И дегидрирования. Циклопентан, циклогексан и их ближайшие го- 

юги при 550-600 ‘С распадаются на два непредельных осколка:

Распад>с2н4 + с3н6

+г* с а + с а
^ 2С,Н6

Диена
При 700—800 °рна; ииклогексан распадается иначе, с образованием бута-

Реакции С в Н и - ^ Н б  + С ^
и ,СИнетически^>ТеКаЮТ П° молекУляРномУ механизму. Термодинамически 
п°этому в npoiUTri^UHfI распада конкурирует с реакцией дегидрирования, 
СТВах и алкены кРекинга можно обнаружить в сравнимых количе- 

П*ЧИщк арены 
“У они накапливало**10* Арены наиболее термически устойчивы, поэто- 

тся в жидких продуктах крекинга тем в больших коли-
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При более высоких температурах (600-700 *С) анало! 
осуществляют и для низших олефинов С2—С4. Так, из этилснГ 
бутадиен и водород.

Условия пиролиза (температура до 700 ’С и низкое 
ствуют также протеканию реакций дегидрирования алкенов*

С 4 Н* ->  С 4Нб +  Н 2

В результате в продуктах пиролиза накапливаются диол< 
углеводороды весьма склонны при температурах около 700 *( 
ризации (1) и конденсации с алкенами (2) с образованием 
углеводородов:

2 С Н = С Н - С Н = С Н 2

С Н = С Н 2

Винил циклогексен

,сн,
Н С  С Н : 
I + 5 

НС с н
* с н .

Получающиеся при конденсации циклоолефины легко 
руются до ароматических углеводородов. Этот синтез назш 
вым, он является одним из главных путей образования аренов 
лизе.

Превращения циклоалканов. Для циклоалканов наиболее 
следующие типы превращения при высоких температурах:

1) деалкилирование боковых алкановых цепей;
2) дегидрирование кольца с образованием циклоалкенов и а|
3) частичная или полная дециклизация полициклоалканов 

деал кэширования;
4) распад циклоалканов с образованием олефинов или
Деалкилирование — реакция, аналогичная распаду алканов.

с кая устойчивость боковых алкановых цепей значительно ниже 
вости кольца. Поэтому расщепление цепей является npei 
направлением первичного распада алкилциклоалканов. При те! 
около 500 *С расщепление происходит главным образом nocej 
Деалкилирование — типичный пример реакций последо]
По мере увеличения продолжительности нагрева боковые цепи 
ся короче. Труднее всего отщепляются метальная и этильная гр] 
ное деалкилирование возможно лишь при более высоких темп* 
Повышение давления препятствует деалкопированию. Укорочен 
ковая цепь, так же как и отщепленный осколок, могут быть 
щенными, либо ненасыщенными. При исчерпывающем да 
циклический радикал насыщается водородом, всегда прис? 
в продуктах распада.
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-  более высокотемпературная реакция, ведущая к на- 
п гидр*^ание^ттах крекинга и пиролиза циклоалканов и аренов.

пониженное лишение:

Р 0
0  ̂0  ̂0 ^ 0

мклические нафтены при этой реакции могут дать начало углево- 
и оядов тетралина и нафталина. При пиролизе дегидрирование 

эродам нафтеиов наряду с диеновым синтезом является наиболее
S ^ hmm путем глубокой ароматизации сырья.

Деииклизация полициклических нафтенов приводит к  последователь- 
юиу упрощению молекул и сопровождается деалкилированием. Схема- 
ично эти превращения можно представить в следующем виде.

+ с н ^  +  с а .

Одновременно (особенно при высоких температурах) протекают pe
rn дегидрирования. Циклопентан, циклогексан и их ближайшие го- 

юги при 550-600 "С распадаются на два непредельных осколка:п Распад>сгн4 + с3н6

_>г>с,н4 + с4н, 
U 2C,Hj

При 700_800 °(щ> IДиена: циклогексан распадается иначе, с образованием бута-

I Реакции п -> С2Н6 + С *
и KMHeTH4ecioi>̂ KaiOT П° молекУлярному механизму. Термодинамически 
п°этому в протп!гг1иИЯ распада конкурирует с реакцией дегидрирования, 
СТВах и алкены ы аХ крекинга можно обнаружить в сравнимых количе- 

И ^ Ц м ц ц е  * ® Р® Н Ы .

Му°ни накапливав1108 Арены наиболее термически устойчивы, поэто- 
тся в жндких продуктах крекинга тем в больших коли



чествах, чем выше температура процесса. При пиролизе НГС at 
ются главной составной частью так называемой смолы пироли^, }

Арены с длинными боковыми цепями способны деалкк; 
Преимущественное место отрыва боковой цепи находится ме: 
и вторым атомами углерода в цепи, т. е. в [3-положении от угл< 
Поэтому при деалкилировании получают главным образом м0»  
рованные арены.

Голоядерные углеводороды любой степени цикличности (I 
нафталин, антрацен и др.), так же как и арены с короткими боко^ 
пями, практически не подвергаются распаду. Единственным щ 
ем их превращений является конденсация с выделением вода 
исходит накопление полициклических аренов. В результате Koi 
бензола, нафталина и других многоядерных аренов обр! 
динафтил и им подобные углеводороды:

2С6Н6 -> Q H j-Q H j + Н2;
2CjoHg —> С10Н7—С10Н7 + Hj

Протекание этих реакций также происходит по радга 
механизму. Образующийся радикал водорода Н ' порождает ара 
радикалы

СбНб + Н* ->Н 2 + СбН5,
которые в дальнейшем рекомбинируют, что и приводит к об]
конденсированных молекул. Развитие реакций конденсации ___
ных циклических углеводородов приводит в итоге к образованию иф 
дов (кокса). Постепенное увеличение молекулярной массы, пошл 
содержания углерода и потерю водорода в результате конденсащюр 
тических структур можно изобразить следующей схемой (на Щ* 
нафталина):

Нафталин Динафтил Перилен

Эта и аналогичные ей реакции по мере поликонденсации DPjJ 
к образованию твердых карбоидов, содержащих минимальное кОЙШ 
водорода.

Таким образом, очевидно, что нефтяной кокс не является 
цией углерода, получающейся при распаде углеводородов на эЯЩ 
а имеет углеводородное строение. Если целью процесса н е  являеТ ^ Л  
чение нефтяного кокса, то коксообразование весьма н е ж е л а т е л ь » '|
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,  кования продуктов уплотнения зависит от состава исход- 
цачало оор ^  крекинга. Сырье, содержащее алканы и алкиларе- 

^  сырь* и f~eT в начале разложение, подготовливающее сырье для 
и претерпс^ акиий уплотнения: голоядерные арены и алкены. Образо- 
й К ^ ^ ^ п л о ш е н и я  происходит по радикально-цепному механизму 
^ еПр0Л̂ кные и бензильные радикалы. Последовательность и тип полу- 
Рв5*Л1СИ;ттаов уплотнения представлены на схеме, приведенной ниже. 

пр̂  последующий продукт уплотнения обладает все более высо- 
рной массой и степенью ароматичности, а также умень- 

«Xй М̂«\)астворимостью. Карбоиды не растворимы в горячем бензо- 
1а10Ш̂6ены растворимы в бензоле, но не растворимы в сероуглероде 
е’ «оФорме- асфальтены растворимы во всех этих растворителях, 
Ж д а к д а я  легкими парафинами.

Сернисты6 соединения, присутствующие в сырье крекинга и пироли- 
ди5о разлагаются с выделением сероводорода, меркаптанов и углево- 

*~~едных осколков, либо, благодаря своей термической устойчивости 
тиофены и им подобные), накапливаются в более высокомолекулярных

Подводя итог обсуждению химических превращений углеводородов 
точного строения при термических процессах, можно сделать вывод, 

что при физико-химической переработке нефтяного сырья происходят 
следующие основные реакции: распад, деалкилирование, дегидрирование,
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полимеризация, циклизация алкенов, дециклизация цщ». 
конденсация апкенов, аренов, реакции глубокого уплотненна 
и др. От глубины этих реакций и преобладания того или инод? 
вращений молекул НГС и зависят выходы газа, бензина
фгюг'ттттл и мич.й. а raiosr^ кпчсство;; химичеуТд!
целевых продуктов.

В свою очередь, степень превращения сырья и протекание «Л 
ленных химических процессов зависят и от природы сырья, нотД  
ров реакций. . ^

3.1.3. ОСНОВЫ УПРАВЛЕНИЯ ТЕРМИЧЕСКИМИ ПРОЦЕССАМ
При любом термическом процессе переработки углеводород»! 

рья образуются газы, бензин, средние дистилляты, тяжелые осты 
фракции и кокс. Выход, соотношение между продуктами реакщД 
ства этих продуктов зависят от многих факторов, но главную рои? 
состав сырья, температура, давление, продолжительность реакции 
куляция.

Сырье. При осуществлении промышленных термических 
переработки нефтегазового сырья следует учитывать его терм 
ность. Она определена групповым химическим и фракционным 
этого сырья. При близком групповом химическом составе сырья 
мостабильность будет снижаться с утяжелением фракционного

Термическая устойчивость углеводородов возрастает в ряду; 
изоалканы -> циклоалканы -> арены -* пиклоалканоарены 
лические арены. Обогащение сырья аренами значительно па 
термическую стабильность.

Соотношение в сырье алканов и аренов играет большую роль в 
тике коксообразования при его термическом разложении 
жают кинетическую устойчивость сырья. Кроме того, снижая 
щую способность дисперсионной среды по отношению к а 
они способствуют их агрегации и выпадению в отдельную фазу с 
шим осаждением на внутренней поверхности змеевика печи, пр 
к коксообразованию.

Сырье с высоким содержанием алканов как наименее стаб 
дет наилучшим для процессов, целевыми продуктами которых 
продукты разложения (газ пиролиза, бензиновые и газойлевые 
коксования и т. д.). Напротив, сырье с высоким содержание аренов 
почтительно для процессов, где целевым является продукт п 
сации — нефтяной кокс. Нафтеновое сырье является проме: 
и в зависимости от глубины крекинга может дать легкие продукт 
жения типа деалкопированных циклоалканов, которые, попала* 
кинг-бензин, придают ему более высокое октановое число, чем У 
на, полученного при крекинге парафинистого сырья.

Влияние температуры и продолжительности процесса. Из _ 
Аррениуса следует, что скорость химической реакции увеличиваем 
4 раза при повышении температуры на каждые 10 *С. В про; 
условиях при осуществлении термических процессов чаще исп
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"""ЕЯ рный градиент скорости , т. е. это число градусов, на ко- 
е "'[водимо повысить температуру для удвоения скорости реакции. 

неоох эта температурные градиенты скорости различают-

с целью  и ск л ю ч етгл  и и ^ 11Али и ш и ж и ш д  пл/лде о жщгиол 
с ь 1 г т а к  температурах. Для достижения необходимой глубины 

ечИ ПРИия увеличивают время пребывания сырья и продуктов реакции 
™(̂ ланной температуре крекинга в специальных выносных необогре- 
"м^Гкамсрах -  сокинг-камерах.

Ття многих температурных интервалов продолжительность реакции 
температура взаимозаменяемы, т. е. один и тот же результат термине- 

«ого процесса можно получить, сокращая продолжительность реакции 
и повышая температуру. И наоборот.

Таким образом, чтобы увеличить выход продуктов разложения (газа, 
бензина) и снизить выход продуктов уплотнения (остатка, кокса), следует 
создать в реакционной зоне по возможности высокую температуру при 
соответственно небольшой продолжительности процесса.

Наиболее яркий пример таких процессов — пиролиз с получением мак
симального выхода газа, богатого непредельными углеводородами. На 
современных трубчатых пиролизных установках температура в реакцион
ном змеевике достигает 840-900 *С при времени контакта 0,1—0,3 с.

При рассмотрении основных факторов, влияющих на процесс терми
ческого крекинга, следует учитывать, что сырье и продукты термодест
рукции существуют в реакционной зоне в газовой или жидкой (чаще 
в смешанной, газожидкостной) фазе. Для легкого дистиллятного сырья 
температура процесса всегда выше температуры полного испарения дис- 

Если применяют высокое давление, то температуру полного ис- 
нахотгп- сырья повышают. Однако и в этом случае дистиллят обычно 
тическ7»* * газовой Фазе, так как температура в зоне реакции выше кри- 
пиелого темпсратуры сыРья. Иное положение возникает при крекинге 
ся в rererwh31*3' ® 31X54 случае, как правило, сырье и продукты находят- 
и чем н и ж >аЗН0М (газожидкостном) состоянии: чем выше температура 
продуктов6 давленис> тем больше доля газовой фазы. Фазовое состояние 
значительн зависит от глубины превращения сырья, так как при
дение их папо В̂ ° ДС ПР°ДУКТ0В разложения высокое парциальное дав- 
'Чхздуктов уплотн^°ПеЧИТ переход в тазовую фазу и более высококипящих

^ ри низких давлениях значительную роль играет 
^кинга. Повы* стенках Реактора в ходе радикально-цепных реакций
йЮОП*«*-_._ ^^НИС ЛЯйТТРНЫа APTA/vrnaimA nmm/vp т л п и /л  tio  n e o I H H

контакту фазе* Д° определенного предела давление спо- 
молекул и тем самым активизирует их взаимодействие.
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При дальнейшем повышении давления подвижность молеку* 
ется, и газовая фаза по свойствам все более приближаете*?! 
где радикалы окружены "клеткой" из соседних молекул (* ,1 
эффект), что затрудняет развитие цепи.

Повышение давления влияет не только на скорость р _ 
их направление, т. е. на состав продуктов крекинга. С увеличе 
ния возрастает скорость вторичных превращений продуктов 
(полимеризации, алкилирования. ------

и а отношение загрузки печи к количеству

я я тр коекинга с репиркуляци-
„ .„Я П ,. « J T S S S S S K • а алха- 

------------------ крекинга, с  увеличеЗЯ ^хоян^ 0 0в и алкен 0 топлива (т. е.ния возрастает скорость вторичных превращений продуктовв^Я ,<-лью получения ксггель “ екиНг-остатке
(полимеризации, алкилирования, перераспределения в о д о р ^ Ж ^ е Н ь и ^ ^  гуДР°начС “ „ И0кулят оставляю т в ̂  процесс 
образом, с повышением давления уменьшается выход газоо&2 В > при брекинга' р Г цЯЗКости, т. е. в этом w ,
дуктов распада и увеличивается количество продуктов упл<т2 Я  „оонеССС В„ия необхоДИ __ ^  ^ ы ,

С повышением давления сокращается объем газовой Ф а з ы Ж « ^ сП5чС"  ц и р к у ;^ 1’ н е ф т е г а з о в о г о  сыр^ gom-
плотность ее возрастает примерно пропорционально давлена» Иооводят 6е3 £  тер * °кр __ Пек ̂  коКС Газообразные ареНа-

Однако для такой разновидности термического крекинга. ^ ■ ^ П Р ° ду1С1,ппые вешества 1 Угашенного м°н°яДеР 
лиз, где низкое давление оправдано большим выходом газообрЖ ^остъ* "тЕйокрекинг с Ы р Ь ^ ^ з н а ч и т е л ь н ы м  содержанием вод 
левых продуктов (этилен, пропилен), а также для так назы васм ^К ^* '11* * ^  получить крекинг- вания тяже-
контактных процессов низкое давление является положительа^Ищ, позволяет _  . пОД давлением и коксования
ром, так как оно способствует реакциям распада и быстрому удаЗ юда .Разны е продукты креки  ̂алкенов. го состоя-
реакционной зоны продуктов первичного разложения исходноЛ Гаэ0<£огосырья содержа1-до ^ счстСДВИгаравноти. 0&ьема 

В процессах термического крекинга, протекающих в жида! 'оГО„*Т;яаления снижает вьиод в сторону умею»ш кания
используют тяжелое сырье — нефтяные остатки, тяжелыедисЛ /мдттшм? г а з о ж и д к о ф а з н ^  p e a w j ^ ^  соединений, Р01̂
Если предусмотрено неглубокое разложение сырья (например, j J  « « смеси, т. е..в стороу содержание алке-
жения вязкости остатка в процессе висбрекинга), конечный npad ^ ц ИЙ уплотнения и имеют повьшгсннос и .  снижение
держит небольшое количество легких фракций (газ, бензин), кого! р >кидсие продукты термок-и» ^^ ^ о н н о го  состава прои 
холятся в газовой фазе. Основная масса продукта, как и исходив нов и аренов. С Уп^ ен-Ияе̂ маТичносги". % ( ас \1 и водорода
остается в жидкости. При наличии глубокого превращения, как Л  •НСПр е д е л ь н о с т и  я poCTJ^u И м о  углерода [94-УЭ tdv _оненты. 
исходит в процессе коксования, крекинг протекает в камере шпн в состав пека и кок и металлосодержашие меННО прогека-
верхности теплоносителя с образованием твердого остато и пароц! входят серо-, азот-, ю|сл ^ _ МИЧССКИх процессах одноре^ идут с погло- 
дуктов разложения. В процессе висбрекинга роль давления на у  Гииот* А «магнеиия. Первые из этих реакшт ^
поскольку повышенное давление лишь немного увеличивает пропЯ ют реакции ̂ cnaj^L . ^  с  вы делени ем  теплоты. как и е  из этих
способность установки. П р и  коксовании роль давления больше ( В  шенисм TCtul̂ Jî nnf;Boft эймЬект процесса зависи т но при переработке дистиллятного сырья), поскольку реакции Cvuvan ■
ния будут протекать не только в жидкой фазе, но и за счет кон**® 
паров высокоароматизированных продуктов разложения.

Роль рециркуляции. Для дистиллятного сырья, подвергаемого «Р
крекингу, при повышении температуры выход бензина растет и дос^
максимума. При дальнейшем повышении температуры выход е г о ^
ется за счет усиленного газообразования и коксообразования. Дл**
сырья максимальный выход бензина может составить лишь 50 %
симально возможного. Для крекинга тяжелых остатков этот п значительно ниже.tfnu-iniwwnu ниже.

Поскольку часть крекируемого сырья при этом не превратив
в некоторых схемах крекинга производится выделение непрореаГ^И
шей части сырья и возврат его в зону реакции — это так назЫ*Ш крекинг с рециркуляцией R --------------------

«ем теплоты, вторые — с выд»№пп^ --------
Суммарный тепловой эффект процесса зависит от Т°Г0, _

реакций преобладают. Суммарный тепловой эффект термич 
книга отрицателен, и поэтому необходимо подводить теплоту со ро .

Теплоту процесса термического крекинга выражают в расч 
сырья или на 1 кг образующегося бензина. Она составляет 1,25 1, мдж/ 
бензина при крекинге газойля и 0,12-0,25 МДж/кг сырья -  при висоре- 
кинге мазута.

Глубина превращения. Глубину превращения при термических процес 
^характеризуют выходом бензина в расчете на исходное сырье. 1луо 
превращения ограничена образованием кокса и газа. 
а^п7.П0ВЫШением температуры и времени пребывания сырья в зоне ре- 
****>«* выход кокса растет. -
Неи ри крекинге легких видов сырья продуктов уплотнения образует 

и на ВЫХ°Д бензина влияет, главным образом, газообразовани 
мерс При крекинге сначала пропорционален выходу бензина, но 
rnvfv4̂ J!?^!IeHH51 пР°Цесса относительный выход газа растет. При^

----------- « ы оуат  его в зону реакции — это так назЫ ^-л пттаонален выходу *
крекинг с рециркуляцией. В результате при сравнительно низко*^И —* при крекинге сначала пропори газа раСтет. При с
образовании растет выход бензина, но соответственно сокращавшей глл^п!ГЛ̂ ^ СНИЯ пР°цесса о тн о си тел ь  б ен зи н а  н ач и н ает  ре
изводительность установки по свежему сырью. Отношение количеств ВЫш °м крекинге скорость образова
циркулирующей фракции к количеству свежего сырья называетС^И скорость образования бензина.
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3.2. Промышленные технологии термичес 
процессов переработки нефтегазового
3.2 1 ТЕРМИЧЕСКИЙ КРЕКИНГ 1ЯЖЕЛОГО ДИ(
ИЛИ ОСТАТОЧНОГО СЫРЬЯ ПОД ДАВЛЕНИЕМ

КИх
18

19

1X1
К 1Л

Термический крекинг под давлением — один из самых 
ко-химических процессов нефтепереработки, разработанный Л  
риканским изобретателем В. Бартоном. Новые технологически», 
ки этого процесса сегодня не строят, а действующие установки ' 
тически выработали свой ресурс и демонтируются.

Сырье и параметры процесса. Термический крекинг под 
водят с целью получения дополнительного количества "с 
продуктов, термогазойля (сырья для производства тех 
углерода) и дистиллятного крекинг-остатка (сырья для про 
высококачественного кокса).

Процесс осуществляют под давлением от 2 до 7 МПа при 
480-540 "С. Время пребывания сырья в зоне реакции — 1,5-2,
15 мин — в выносной камере).

Используют остаточное (мазуты, гудроны и пол 
около 70 %) и дистиллятное (тяжелые газойли каталитического 
тяжелая смола пиролиза, экстракты селективной очистки масаи 
сырье.

Общим для всех установок термокрекинга является наличт 
той печи. Для обеспечения требуемой глубины превращения оря 
ботке остаточного и тяжелого сырья предусмотрены спе 
ционные аппараты, в которых сырье выдерживается определенное 
при температуре реакции.

На установках термокрекинга под давлением сохранена о 
себя на практике двухпечная система с рециркуляцией. При 
вой печи проходит мягкий крекинг исходного сырья, а во вто 
кий крекинг более термостойких дистиллятных рециркул 
ций, что приводит к необходимому росту глубины ароматизации 
зойля.

На рис. 3.1 представлена принципиальная схема установки 
кинга под давлением.

Исходное сырье после нагрева в теплообменнике 26 поступает 
нюю секцию колонны 6. Она разделена на две секции полуг. 
кой, которая позволяет перейти в верхнюю секцию только п 
дукты конденсации паров крекинга в верхней секции нака 
кумуляторе (кармане) внутри колонны. Потоки тяжелого и ле 
рья, отбираемые соответственно с низа и из аккумулятора кол0 
подают в змеевики трубчатых печей / и 2, где их нагревают до те 
соответственно 500 и 550 *С и далее они поступают для углубл1 
кинга в выносную реакционную камеру 3. Продукты крекинг» 
правляют в испаритель высокого давления 4. Крекинг-остаток И

л
15

VIII

16

22 (V

23

Прщмипияльная схема процесса
F . и —  " . Г " , -
, 2 - П ^ ~ е ^ 7 - насосы; I I  ГФУ' 1 ,1 '  V"  ~  ТЯЖеЛ“ Й

J S k 1® —«оданой nap; IX—вод® испаритсль низкого Дав-

эойль через ' пар^йнзин0В0Й
ления 7, а газы и Р д а  <5 и испарителя 7 и оНИ поступают

* " E F  7 „  ваку-ю испарителя 7 выводят с У013” испарителя 7, ^
Крекинг-остаток. " Г с\ 7 л“ нием'мкуумиоп. термотазои

умной перегонке в колонне У с п У ..,,и„гклго
и вакуумного дистиллятного креки  ̂„пказатели установки

Ниже приведены технологические вакуумного термогазо
крекинга дистиллятного сырья с получением е М Па

Температура, **

Печь 1: # в. .  390—41®
вход........................................................................ . .V . .490-500
выход.............................................................................

Псчъ 2: # 290-320
вход............................................................... 530-550
выход...............................................................................

Реакционная камера 3: 495—500
........................................................................ 460-470
низ.................................................................................

топнфикационная колонна 6 210—220
верх 390-410
низ

5,0—5,6
2.2- 2,7
5,5-6,5
2.2- 2,8

0,85-1,2
0,85—1,2

0,8- 1,2 
0,8—1,2
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Примерный выход продуктов процесса термокрекинга дИ(
сырья, направленного на получение крекинг-остатка,[% (мае.)]:

Газ....................................................................................................
Головка стабилизации бензина............................................................."
Стабильный бензин.....................................................................................
Термогазойль..................................................................................................
Дистиллятаый крекинг-остаток.............................................................
Потерн...........................................................................................  j
И того:................................................................................

Продукты термического крекинга. При крекинге под 
ем мазута или гудрона состав газов довольно близок, он харакр 
значительным содержанием сухой части (метан, этан) и умерев 
30 %) содержанием непредельных углеводородов. Такой состав 
лен радикально-цепным механизмом процесса и нестабильн 
калов С3Н7 и выше. .

Жидким продуктам крекинга свойственно присутствие алт.„
нов. При средней глубине процесса крекинг-бензины обладают не*
октановым числом (60—65); с углублением процесса концентрам
тических углеводородов возрастает, поэтому октановое число р

С утяжелением фракционного состава продуктов крекинга
непредельности падает. Более тяжелые фракции обычно воз;
рециркуляцию или выводят в виде тяжелого газойля или кре
ка. В зависимости от режима процесса и качества сырья эти прс„
лее или менее ароматизированы. Крекинг-остатки содержат д
много смолисто-асфальтеновых веществ и некоторое количество частиц — карбоидов.

Аппаратура процесса . Основные аппараты установки те 
крекинга — это трубчатые печи, реакционные камеры, испар” 
тификационные колонны.

Трубчатые печи установок термического крекинга пред 
не только для нагревания и частичного или полного испарея
но и для проведения в них химических реакций. Этим они ___
от печей перегонных установок.

В трубчатой печи крекинг-установки существуют зона нагрева I*
реакции, однако точной границы между этими зонами нет, так кяЧ*
временно с разложением сырья происходит его дальнейшее наПЯД
Участок труб, на котором завершают реакцию крекинга, назьг"
ционным змеевиком. Реакционный змеевик размещают в ради
ста печи, поскольку теплонапряженность труб здесь в 2 3 раза
в конвекционной части, и, следовательно, можно и сп о льзо ватьЗ ^ ^ В
но меньшую длину змеевика. Продукты крекинга, которые
из печи, из-за высокой температуры уносят много тепла. Это т е ^ т
пользуют для углубления реакций крекинга. Пары направляю т
ную реакционную камеру — полый цилиндрический аппарат 
2—3 м и высотой 10—15 м.ПП-

с
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_ _— — w t u n  i v  U  М. S
Так как реакционную камеру не обогревают, а реакция 

поглощением тепла, температура на выходе из камеры на 30—40 *С

!аКНИ°^тггёлЬ ВЫСОКОГО Даьл^гг,^,
Ti S n S  аппарат диаметром 2-3 м ----------Г собои в этом аппарате происходит при высоком давлении.

Разделение  ̂ испарителя, содержатся в большом количе- 
Pj^aria. yx°£*“jc газойлевые и бензиновые фракции. Для выделения 
^  раст®0^ ”” предназначен испаритель низкого давления, перед по- 
Ю1Х Фра ^^п ы й  с помощью редуцирующего устройства давление 
пясиием в котор ̂  ^

’ „йзкого давления снабжен ректификационными тарел- 
ИСпаРагяит не только для отгонки легких компонентов из крекинг- 
* ной для подогрева сырья за счет охлаждения и конденсации па-

СДаренных фракций.

2. ВИСБРЕКИНГ (ЛЕГКИЙ ТЕРМИЧЕСКИЙ КРЕКИНГ) ГУДРОНА

Н азначение процесса — снижение вязкости нефтяных остатков 
с целью получения компонента котельного топлива. Вязкость может сни
жаться в десятки раз. Процесс востребован на НПЗ, если отсутствуют 
установки глубокой переработки гудрона — коксование или гидрокрекинг
остатков.Наиболее известны технологии компаний Shell (Европа), Lummus 
(США), {/OP(CIHA), ГУП "Институт нефтехимпереработки Республики
Башкортостан" (Россия) и др.Параметры режима процесса. Процесс проводят при давлении 1 -5  МПа
и температуре 430-500 *С.

Существуют две разновидности технологий висбрекинга:
1) печной висбрекинг (рис. 3.2) — в нагревательно-реакционной печи 

**®~500 *С и времени пребывания сырья в зоне реакции

nDOBni?1*0̂ 101111̂ с выносной реакционной камерой (сокинг-камерой), 
(рис 33MR при температуре 430—450 *С и времени реакции 10-15 мин

"rnn>u_„!r0M Случас Реакция протекает в сокинг-камере. 
рис. 3 2) т ^ ,1ХЛЫ1ые схемы процесса. В случае печного висбре кинга (см.
• печь 2 р??Цесс проводят следующим образом: гудрон насосом 1 подают 
д е н и я  рёципСГ° нагР€вают До 470 *С и крекируют. После быстрого охлаж- 
ФикацИонНу!?Лятом до 400 ‘С газопродуктовая смесь попадает в ректи- 
и°м случае те колонну яля разделения на газ, бензин и остаток. В дан- 

газойль не выделяют, хотя это возможно. Бензин отде-

^ ^ т л ^ ПараТОре 5’
а остаток с низа колонны 3 частично в каче- 

'1°нну j t а 0ст̂ 1а п°Догревают в пароподогревателе 6 и возвращают в ко- 
“«.соегьос^ 1ЬНУЮ часть выводят как компонент котельного топлива. 
уДРона с вынос3 существенно ниже, чем вязкость сырья. При висбрекинге 
з^соторой о/'* ” камерой (см- рис. 3.3) остаточное сырье подают в печь 

ПродУ*товая см Поступаст в выносную камеру 2, где его крекируют Га- 
есь поступает во фракционирующую колонну 3, работа
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Рис. 3.2. Технологическая схема установки 
печного висбрекинга гудрона:
7— насос; 2— печь; 3— ректификационная ко
лонна; 4 — холодильник; 5 — сепаратор; 6 — 
пароподогреватель; 7 — сырье; 77 — газ; III — 
бензин; /К— остаток; К— рециркулят; К/— пар; 
VII — конденсат

Рис. 3.3. Технологическая схещ] 
висбрекинга с выносной
7 — печь; 2 — выносная камере;] 
кационная ксшонна; 4 — 
ная колонна; б — насос; 7— 
сырье; II— пар; III — газ; IV— \ 
кий газойль; VI — остаток; VII—

ющую при атмосферном давлении. После сепарации в аппарате 4 
ют газ и бензин, а в отпарной секции — легкий газойль. Ле 
можно выделить и после печного висбрекинга. Остаток исп 
честве компонента котельного топлива, а бензин и легкий газо] 
ются в гидрировании. Остаток можно подвергнуть вакуумной 
с получением вакуумных газойлей и крекинг-остатка, 
зойли в дальнейшем можно использовать на установках ка: 
крекинга и гидрокрекинга. Крекинг-остаток — сырье процесса в

Преимущества второй технологии по сравнению с первой
— повышенная продолжительность межремонтного пробега;
— более высокий коэффициент использования рабочего в
— выше селективность по выходу газойля;
— низкое потребление топлива и электроэнергии;
— низкие капитальные затраты;
— более высокая управляемость процесса при эксплуатации! 

возможности регулирования двух переменных: давления в вынося* 
мере и температуры в печи.

На рис. 3.4 приведена схема выносной реакционной камеры 
ки висбрекинга. Нагретое сырье поступает снизу камеры через 
входа. С верха отбирают продукты висбрекинга. В камере п 
основной термический процесс.

Конверсия сырья в процессе невысокая (14-30 % на исходное 
отбор светлых нефтепродуктов из крекируемого гудрона не п 
5-20 %.

В настоящее время существует целый ряд объективных и С 
ных предпосылок для модернизации и совершенствования прои
94

Так с целью максимального извлечения 
■ных фракций из продуктов висбрекинга 

•— „^технологию однократного вакуумного 
0ЛЬииа Разработаны специальные вакуумные 
" ^ с л и  (наприм ер , фирмы Shell), позволяю- 

Смличить (по сравнению с обычными ваку- 
/м и  колоннами) продолжительность межре- 
~ о г о  пробега, выход дистиллята и  уменьшить 

I капитальных затрат. Получаемые газойли 
кино расширяют сырьевую базу процессов
и каталитического крекингов, 

отдельных случаях (при отсутствии, напри- 
на предприятии установок гидрокрекинга или 
эти ческ ого  крекинга, а также при их полной 

ке) ц ел есо о б р а зн о  организовать термиче- 
конверсию извлеченного вакуумного дистил- 
вксбрекинга в дополнительной печи, т. е. кре- 

|г  рециркулята. Такое решение придает высокую 
tn -пень гибкости процесса висбрекинга по сырью 
и позволяет повысить количество легких дистил-

примерный материальный баланс у то v« -,получением легкого газойля (I) и без получениялятов.Ниже приведен 
висбрекинга гудрона с 
легкого газойля (II):

Вито
ГУдрон............................................
В с е г о ..........................................

Получено
Углеводородный газ (сухой). . .
Жирный газ C3- Q ................... J
Бензин (Ст-185 *С)...................
Легкий газойль (185-371 *С)..
Остаток................................... J

^ с с г о

I
100,0 
.100,0

...2,3 
...1,4 
...4 ,7 
.. 10,7 
.. 80,9 

“ . . . 100,0

11
100,0
100,0

2,3
3.0 
6/7

88.0 
100,0

В процесс висбрекинга вводят различные добавки, j* в холо- 
^и^ообразование в змеевиках печи, ценообр азование i установки, 
зчльном оборудовании, что улучшает технологический ре У ciectric 
(ГПТ ^  добавки производят компании Cimeck (Италия),

in ’ Nalco <США) и "Колгек” (Россия). „анные
DafwJ?HMCHeHHe процесса висбрекинга гудрона, как пок“  ’ чес1сую 
вязкг^и1̂ °мышлснных установок, п о зво л яет  снизить ки 50*С)
узкость гудрона в 25-50 раз (например, с  1 • 106 ДО 2 • 104 мм2/ 0̂ РИ150 

в Условиях сохранения в остатке легкого и вакуумного 95



3.2.3. ПРОИЗВОДСТВО НЕФТЯНЫХ ПЕКОВ (ПЕКОВАНИЕ)
Производство нефтяных пеков — это процесс тепчогпм-я-.

ю AMCIHJDWIHOIO ИЛИ ОСТагПЧНПГС сырья, ПРОВОДИМЫЙ при Н1ГД,
нии, умеренной температуре (360-420 ’С), длительном врсмм З  
Помимо целевого продукта — пека — идет образование газов 
вых и керосиногазойлевых фракций.

Пек представляет собой битуминозный материал черного ил*
цвета. При нормальных условиях пек — твердое вещество, а при
вании выше температуры размягчения переходит в вязкотекучее ние.

Наиболее крупномасштабными потребителями пеков (как а 
ных коксов) являются производства анодов и графитированных 
дов для металлургии.

Пеки должны обладать двумя основными технологическим! 
ями — связующей и спекающей способностью. При этом его сп 
способность в большей степени оценивают значением коксуем 
держанием коксового остатка, а связующую способность — 
ственно уровнем температуры размягчения, плотности и вязкое

Для получения электродных связующих и пропитывающих п 
более благоприятным сырьем производства пеков считают вы 
тичные смолы пиролиза и малосернистые дистиллятные крек 
ки (ДКО). Для получения брикетных связующих материалов, в- 
нефтяных спекающих добавок (НСД), можно использовать в 
сырья недефицитные нефтяные остатки; асфальт деасфальп 
ток висбрекинга гудрона и др. Процесс проводят при темпера 
420 *С, давлении 0,1—0,5 МПа и продолжительности 0,5-10 ч. Ш  
пиальная схема производства нефтяного пека приведена на рис. Щ

Исходное сырье подвергают очистке от механических 
и компонентов, не растворимых в хлороформе, и подают в 
кационную колонну 1 для удаления дистиллятных продуктов. 14»  
остаток с низа колонны 1 после подогрева в печи 2 поступает в рев 
Процесс ведут при непрерывном перемешивании с помощью^ 
ного или природного газов, а также механических мешалок. Пр# 
ние кислорода или воздуха здесь, в отличие от п рои зводства  к 
угольного пека, исключено, так как он интенсифицирует проп®* 
разования карбоидов.

Нефтяной пек получают в реакторах автоклавного типа пери
ского действия. После реактора 3 снизу отбирают остаток,
подают в вакуумную колонну 4 с целью отбора легкого и 
газойля.

Кроме крекинг-остатка подходящим сырьем для получения «*■ 
го пека служит смола, получаемая при пиролизе газа, бензиД^^И 
вых фракций нефти. Пиролизная смола состоит в основном из 
лических ароматических соединений, не содержащих боковых м** 
групп. Содержание ненасыщенных двойных С=С связей °4®^ 
(достигает 70 %). Можно предположить, что н аф тен овы е к
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Рис. 3.S. П р и н ц и п и а л ь н а я  схема производства нефтяного пека:
1 — ректификационная колонна; 2 — печь; 3 — реактор; 4 — вакуумная колонна; 
5 — отпарная колонна; 6 — емкость; / — сырье; II  — газ; / / / — водяной пар; /К— 
бензиновая фракция; К — легкий газойль; VI — тяжелый газойль; VII — пек; 
VIII— пары легкого газойля с водяным паром; IX— вода

двойные связи типа циклогексеновых и циклопенгадиеновых. Такая осо
бенность пиролизной смолы обусловливает ее превосходные качества как 
сырья для получения нефтяного пека. Наличие двойных связей предоп
ределяет механизм процесса, который представляет собой реакции поли
меризации, а не поликонденсации. Реакция идет с минимальным выде
лением газообразных продуктов. Реакции поликонденсации проявляют 
в»* только на конечной стадии процесса, когда в реакционной системе 
п а т ЛИваются частицы дисперсной фазы — карбоиды. Поэтому процесс 

пска можно осуществлять при относительно низких темпера- 
виР У » п Д г ЩаТЬ карбоидов путем введения дезакти-

ства̂ г1р!^Г?ИВСДен примерный материальный баланс [% (мае.)] производ
с т в  из гудрона:

Взято . . 100,0 Чиров...................................................................................... .
И т о г о .................................................................................................................

Получено . . . . . . 8,5
^•ОДородный газ............................................................................................. . . .  15,0

........................................................................................... ...Д^лрныА газойль...................................................................................... . .  36,5

иичег*ССТВо ПРОДУКТОВ примерно соответствует качеству продукте Р 
ого крекинга под давлением.
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Пеки можно получать также и термическим крекингом 
водяным паром. Такая технология была разработана в 
ей Kureha и получила название "Eureka". В настоящее 
по этой технологии работает промышленная установи 
г/дрока с перегретым водяным паром мощностью 1 млн 

Это полупериодический процесс, схема которого 
Сырье (гудрон) подогревают (на схеме не показано) и 
тификационную колонну 3 для удаления легких ди< 
с низа колонны 3 подогревают в печи 1 до температуры 500 ’С ц' 
но заполняют реакторы 2. Процесс происходит в реакторном 
стоящем из двух реакторов. В то время как один заполняю^ 
через другой (уже заполненный сырьем) с помощью крана-] 
теля пропускают перегретый в пароперегревателе 4 до 600 
пар, в результате чего происходит термокрекинг сырья и отщ 
зующихся продуктов. Затем реакторы меняют по назначению^! 
разные и жидкие продукты вместе с водяным паром выводят^ 
реакторов 2 и направляют на фракционирование в ректиф] 
колонну 3. С низа реакторов выводят пек, который выдерживают! 
лизаторе, а затем охлаждают на ленточном транспортере-]

Рис. 3.6. Принципиальная схема терм жрестта гудрона с перегретым юл**
ным паром по технологии Eureka:
1 — сырьевая печь; 2 — реакторы; 3 — ректификационная колонна; 4 — паР°|** 
регреватель, 5 — колонна отпарки стоков; 6 — транспортер-рыхлитель; / — сыр»*
(гудрон); I I — пар; III — сероводород; /К— газ; К— бензин; VI — сточные вов» 
на очистку; VII — термогазойль; VIII — пек
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т е р и а л ь н ы й  баланс [% (мае.)] процесса представлен 
плиМСРнЫЙ МаMi

.....................................................................................................0,5
„и0вая фраки** с5-240 "С ............................................................... in’sБекзии°в" 'г  W-540 ....................................................................... 5°*5£ , могазойлъ 24U w  ................................................................................................ 30 ,5

...........................; ; ; ; ; ; .............................................................юо,о
И т о г о .....................

j . 4  П Р О И З В О Д С Т В О  Т Е Х Н И Ч Е С К О Г О  У Г Л Е Р О Д А  ( С А Ж И )

назначение процесса -  получение тонкодисперсного углерода (сажи) 
июокогемпературном (1200-2000 'С) термокрекинге тяжелого эро

тизированного дистиллятного сырья при низком давлении и малой про
должительности реакции. ____

Структура потребления технического углерода (ТУ) различных типов 
ведущими компаниями по производству резины показывает, что более 
60 % составляет углерод активных марок, характеризующихся комплек
сом свойств, для обеспечения которых необходимо использовать специ
альное высококачественное сырье. Согласно современным требованиям, 
такое сырье должно содержать полициклические арены с короткими бо
ковыми цепями, иметь ограниченную концентрацию нафтенопарафино
вых компонентов, соединений серы, асфальтенов и механических приме
сей. Таким образом, важнейшая характеристика сырья для производства 
технического углерода — степень его ароматизованности.

Один из важнейших показателей степени ароматизованности, т. е. 
качества сырья — индекс корреляции (ИК), который должен быть в пре- 
^ 20-130 для обеспечения необходимого уровня свойств требуемой

степсни ароматизованности сырье может быть классифицировано 
“ дующим образом:
см о л ы Х °ИНДеКСНОе > — теРмомасло и тяжелые пиролизные 

2\ f!f̂ /bCM производства которых составляет немногим более 30 %\ 
Ческо г о ^ еИНДекснос (®^ = 110- 120) — экстракты газойлей каталити- 

3) в» » 1® 113 и Дистилляты термополимеризации пиролизных смол; 
в сею н ^°ИНдексное (НК = 90—110), которое составляет более 60 %

Сказад®10145 сырья- 
°боснован1«те выше обусловливает очевидную необходимость создания 
^ к о г о и э  рецсптУР композиционного сырья с учетом данных эконо- 
Н°Г0 композиКОЛОГИЧеСКОГО зализа. Себестоимость сложного современ- 
РЫвно растет ^Ионного сырья, получаемого на стадии подготовки, непре- 

(ТУ). Таки °^^ВЛЯСТ в настоящее время до 50 % себестоимости про- 
- ^ ^ д а  являет М разом> важнейшим этапом производства технического 

енИя компон °Я СТадия подготовки сырья. Она включает процессы сме- 
ентов, обезвоживания и фильтрации. Смешение сырьевых
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компонентов рекомендуют проводит» в потоке с испод 
низаторов. На большинстве заводов сырье обезвоживают в ci 
аппаратах — влагоиспарителях. Механические примеси — пи 
ник засорения сажи неорганическими включениями и 
Помимо загрязнения сажи, эти частицы способствуют эроз»_ 
нарушая нормальны# ход процесса. Механические примеси в 
пг.рсоурнсы питоке продуктов горения в реакторе покр] 
са в результате разложения сырья на раскаленной поверхности, 
щают от механических примесей в цилиндрических фильтрах иТ 
циклонах. в

Степень распыления сырья зависит, помимо параметров форс^] 
его вязкости. Для понижения вязкости сырье нагревают до темп* 
при которой достигают эффективного распыления. При выборе 
вателя сырья оценивают его тепловые, гидравлические и эвд 
ные характеристики, а также сравнивают капитальные и Э1 
ные затраты.

Для производства малоактивных марок ТУ сырье нагревают] 
тельно в теплообменных аппаратах с паровым подогревом. При 
нии высокоактивных (высокодисперсных) саж сырье нагревают 
и далее оно поступает в реакторное отделение.

Форсунки должны обеспечивать определенную тонкость 
и обладать следующими эксплуатационными характер» 
кать регулирование расхода сырья в широком диапазоне без 
качества распыления, быть достаточно экономичными, п] 
струкции и надежными в эксплуатации.

Для равномерной работы форсунки большое значение имеет1 
центровки ее с осью реактора. При "косой" подаче сырья происж 
сование реакционного канала и образование "бородки" вокруг 
т. е. нарушается режим работы реактора в целом. На ряде npoi 
ществляют радикальную подачу сырья перпендикулярно или ПОЦ 
к потоку горячих газов. Качество распыления сырья обычно 01 
по диаметру капель, углу конуса распыления и равномерности 
ления капель в факеле распыленного сырья.

Технологическая схема. Основной аппарат установки — Щ 
реактор, в котором осуществляют следующие три процесса:

1) сгорание топлива (или части сырья) и создание требуемой 
туры;

2) разложение сырья с образованием ТУ;
3) охлаждение сажегазовой смеси с предотвращением п<

цессов.
На рис. 3.7 приведена принципиальная схема установки про» 

печной сажи. Осушенное и подогретое в теплообменнике 10ПР К 
сырье проходит через змеевик беспламенного п одогревателя Л Ш 
нагревают до 270-320 *С, и затем через фильтры тонкой о ч и с п с я  
для удаления кокса, образующегося при нагревании сырья в печИ-̂  
гретое и очищенное сырье направляют к сырьевым форсунка»* 
ного реактора 3.
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Рас. 3.7. Принципиальная схема установки производства печной сажи:

I -  печь беспламенного горения; 2 — фильтр тонкой очистки; 3 — циклонный реактор; 4 — холо
дильник-ороситель; 5, 8, 9 — циклоны; 6, 7 — рукавные фильтры для улавливания сажи; 10 — 
теплообменник; 11 — воздухоподогреватель; /  — сырье; 11— воздух высокого давления; III— воз
дух кижого давления; IV— вода; V— топливо; VI — технический углерод; VII — отходящие газы; 
VU1-кокс

На технологическом потоке установлено восемь реакторов мощностью 
500 кг/ч по сырью, из которых пять-семь работают, остальные находятся 
в ремонте или резерве. Иногда устанавливают три реактора повышенной 
производительности (до 1500 кг/ч сырья): два находятся в работе, один — 
JjP^epee. В реактор подают сырье под давлением 0,8 МПа и сжатый воз- 
07 Мп°1С0Г0 дааления (ВВД) для распыления сырья под давлением 0,5- 
р'рс̂ . ! ^ 1СОТОрЫЙ подогРсвается в подогревателе 1. Для поддержания 
даиг~^?Ре Рабочей температуры в него подают топливо и воздух низкого 
тоое п ^ 1 Нагрстый до 900 ’С в воздухоподогревателе 11. Процесс в реак- 
и длитсямгпи7 и**тсмпеРатУРС 1250-1550 *С в зависимости от марки ТУ 
точку решоГЫе Д°ЛИ ССКУНДЫ- Для прекращения реакции в определенную 
во 650-700 *с впРыскивают химически очищенную воду. Охлажденная 
Догреватель газоУглеРодная смесь поступает из реактора в воздухопо- 
Д°й до 280 •раТем в хол°Дильник-ороситель 4. Сначала охлажденную во- 
5? Циклонов 5 ~ ^СЬ напРавляют в систему улавливания ТУ, состоящую 
•X уловленньй п*1И ^ восьмисекционного рукавного фильтра 6 или 7. 
п°Дают На и в Циклонах, идет на гранулирование. Газы из фильтров 
«спользуемого “овку дожига- Выход ТУ, в зависимости от качества 
а сырьс. Ырья и марки ТУ, изменяют в пределах 42—65 % (мае.)
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Ниже приведены параметры технологического реокщ^
по производству технического углерода:

Температура в реакторе, *С.....................................................
Давление о реактоое. МПя___,»ПлуВреакторе. МИя
Бремя реакции, с ..............  ............... ......

* *Примерный материальный баланс установки [% (мае.)] qq 
ству ТУ из газойлей каталитического крекинга представлен дал

Взят о
Сырье............................................................................................................... ■

Топливо....................................... .............................. I  ”|
Воздух........................................................................................................... .7*1
Влага воздуха.................................................................................................["•]
В с е г о ........................................................................................................... ЦЩ

Получено
Технический углерод.......................................................................................I
СН4 .................................................  .............................................................Ш
С 02 ........................................................................................................ *СОСО.
Н2..
n 2.
Все...............................В с е г о ...............................................................................................................1

Выход ТУ на сырье составляет -60 % (мае.).

3.2.5. КОКСОВАНИЕ Щ

Коксованием называют процесс термического крекинга ШШЛ
остатков, цель которого — либо получение светлых нефтепроЯ
либо — производство нефтяного кокса, либо — одновременное реЦ этих задач.

рекинге 
Однако,

—- -¥%«» *«

Образование кокса при термическом крекинге ограничивает 
ности дальнейшего углубления процесса. Однако, если не опасапа 
разования кокса, не считать его вредным побочным продуктом, tort 
светлых дистиллятов можно заметно повысить.

Процесс осуществляют при давлении, близком к атмосферному*1 
0,5 МПа), и температуре 480-560 *С. В мировой неф теперераболвРСТШ”1 vnvpo VII/ ---------

_____ M^ivnnn, ujikjkum к атмосферному vj
0,5 МПа), и температуре 480-560 *С. В мировой н е ф т е п е р е р а б о № ^  

ство кокса, как правило, не имеет решающего значения, так какЧ|Ч 
дит около 80 % (мае.) низкокачественного тонливного кокса, кот???да1 
дают по ценам ниже, чем котельное топливо. Только прим ерно 20* 
производят электродный кокс, но и этот кокс стоит деш евле 
топлива. Экономические показатели процесса улучшает образовав*^ 
шого количества светлых нефтепродуктов, требующих, тем не мел*ж 1 
нейшей гидроочистки и гидрирования.

3.2.5.1. С Ы РЬЕ И ПРОДУКТЫ  КОКСОВАНИЯ
В качестве сырья используют тяжелые нефтяные остатки: 

мазуты, смолы пиролиза, крекинг-остатки, а также каменноуголь 
сланцевые смолы, тяжелые нефти из битуминозных пород и ДР- 

Все эти продукты представляют собой сложное сырье. Это 
кие, структурированные дисперсные системы. Переработка та 
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их смешения и создания стабильных композиций, ус-
____ И*’6* ”  ^ н и ю  на фазы, подчинены закономерностям теории

:: ццх систем, созданной проф 3 И Сюняевым. По сво- 
^ к ы х д и с * - ^  сырья КОКСования сосишляст гудрон, к которому' до- 
& Р есурС̂ лГые остатки деструктивного происхождения или побочные 
^здяют |0^®“ ногО производства. Иначе говоря, физический процесс 
(лродукгь* ма‘"ванИЯ используют как стадию подготовки сырья в составе
^зуидиро но-технологического комплекса.
орОИЗВодствссы ко к со ван и я  оценивают по следующим показателям: 

|ачеств<> o ^  по конрадсону, содержание сернистых и метал-
пЛ<УП,0пжаших соединений, а также групповой химический состав. 
лосодеР* с к  количсство смолисто-асфальтеновых веществ, тем боль- 
Чем вЫ‘“ ОТНОсть, коксуемость и, следовательно, выход кокса. Максималь- 
ш'^ы ход  кокса — из асфальта процесса деасфальтизации гудронов, 

ако при этом получают рыхлый кокс с высоким содержанием золы
"Серосодержащих компонентов.^  содержанию серосодержащих компонентов сырье условно подраз
деляют на малосернистое и сернистое. Из малосернистого сырья получа
ют кокс с содержанием серы до 1,0-1,5 % (мае.) и его используют как анод
ный. Для наиболее распространенных видов сырья (гудрон, крекинг- 
остатки) соотношение между содержанием сернистых веществ в коксе 
и сырье равно 1,2- 1,9, но известно, что при коксовании некоторых фрак
ций вторичного происхождения получают кокс с содержанием сернистых 
соединений меньше, чем в сырье (например, дистиллятный крекинг-
остаток).Зольность кокса зависит от содержания в сырье металлорганических 
соединений, входящих в состав смолисто-асфальтеновых веществ.

Ниже приведены характеристики некоторых видов сырья коксования 
1р — плотность, кг/м3; ВУ5 — условная вязкость при 80 *С; К  — коксуе
мость, % (мае.); С — содержание серы, % (мае.); Ф.с. — фракционный 
состав по Богданову, % (мае.), выкипает до данной температуры]:

С Ф.с.
350 ’С 500 ’ССырье

Гудрон туймазинской нефти . . .  
Экстракт селективной очистки
масел ..........................................
Тяжелый газойль каталитиче
ского крекинга..........................
Смола пиролиза. 
Крскинг-остато к

р ВУ5 К

993 29 15,7

960 5,0 4,2

910 _ 2,8
1125 2,9 18,1
1020 30 22,0

2,4

0,9

2,0
0,5
3,3

18,5
51
12

47

63

90
50

и Добавление к гудрону тяжелого газойля к а т а л и т и ^ к ^  к^ки^га 
тяжелой пиролизной смолы в оптимальном колич ^ ния что 

т а ^  Обильную работу печи за счет снижения ее за механики 
**^хорошо объяснимо с позиций физико-хими 

с'*л*ных Дисперсных систем. Rw* пением 
Разлив ВЫХ0Д и качество продуктов коксования можно приме
няя доб*вок, наложением энергетических полей, Р

рааличные технологии компаундирования нефтяных ^



Качество сырья определяет не только выход, но и структуру 
которой зависит его дальнейшее использование. Рассмотрим п< 
ровнее условия получения топливного кокса (изотропной сття̂ Ж 
анодного кокса (анизотропной структуры) и игольчатого коксаГ'5̂  

Структуру кокса оценивают обычно в баллах, причем изог 
минимальным количеством (1—3), а анизотропность — 7—9 
тройной структуры (КИПС) плохо графитирустся, практически 
водит ток, что связано с присутствием в нем молекул фуллеренов 
лые замкнутые многогранники, составленные из четного ряда • 
динатных атомов углерода). Например, молекула Qo (рис. 3.8) ицц 
усеченного икосаэдра. Предполагается, что подобные структуру в  
ваны из сырья, содержащего карбоиды, которые по своему строещЛ 
ны с обычной термической сажей. Это и является, очевидно, при* 
формирования изотропной структуры кокса.

Для получения кокса анизотропной 
ры исходные арены, из которых в щ 
мополиконденсации и формируются 
добные слои, характерные для кокса 
структуры, должны иметь регулярное 

Такой кокс можно получить только из 
ально подготовленного сырья — богатого 
сированными (би- и три циклическими) 
с короткими боковыми радикалами, а так. 
держащего твердых кярбоидных частиц, с .^_  
содержанием серы и тяжелых металлов (раеЦ 
Длинные алкильные цепи алкилареновам 
препятствуют образованию упорядоченно!^ 

шетки кокса. Однако конденсированные арены с короткими боДИД 
цепями в процессе карбонизации формируют жидкокристаллгщЦ 
фазу — мезофазу, образование и рост которой в дисперсионной cptg* 
ляется предпосылкой будущей упорядоченной (в идеале — игойЛ* 
структуры кокса. Поэтому наиболее подходящие виды сырья — это,*# 
мер, крекинг-остатки от термических процессов д и с т и л л я т н о г о  сьЧ*м 
каптированные (отделенные от катали заторной пыли) тяжелые газо^
талитического крекинга, тяжелые смолы пиролиза и др. Благо; ____
лекулярная структура сырья способствует формированию совершен»^ 
сагональной углеродной сетки, близкой к структуре графита (рис. * т  

Таким образом, для получения высокого выхода кокса нужно*®» 
ства (для соответствующей области потребления), имеющего*^ 
механические, тепловые и другие физические свойства, не010̂  
обеспечить не только высокое соотношение С : Н в сырье ко*СШ 
но и определенную молекулярную структуру аренов в сырье. л *  

В процессе коксования образуются различные по составу и 
продукты. Газы по составу аналогичны газам термического крЯ ^^И  
вышение температуры процесса приводит к увеличению содер*8**^ 
непредельных углеводородов до 22-25 % (мае.). тоебУеГ**

Бензин содержит много алкенов и сернистых компонентов, 
бокого гидрирования и последующего риформирования гидр0**4̂
104

Рис. 3.8. Модель строения 
фуллерена С«*

о -  1 9 Стадии (t-З) формирования моле- Рис. 3.10. Модель графита ( •  — атом угле- 
структуры сырья ««сования род.)

Легкий газойль используют в производстве печного и газотурбинного топ
лив, а также (после гидрирования) в качестве компонента дизельного топлива.

Тяжелый газойль находит применение в производстве котельного топ
лива или в качестве сырья для производства технического углерода.

Малосернистые коксы получают из остатков малосернистых нефтей 
или подвергнутых гидрооблагораживанию. Как правило, содержание серы 
в коксе всегда больше ее содержания в сырье коксования.

Одно из возможных направлений применения сернистой нефгекок- 
совой мелочи — использование ее в качестве добавки в шихту коксования 
углей при получении металлургического кокса. Для этого необходимо 
«шать более мягкие условия коксования.
^Особую ценность в электрометаллургии имеют высококачественные 
■Цитированные электроды, выдерживающие высокую токовую нагруз
ку Wo 35 А/см2) и изготовляемые из специального малосернистого и ма
лозольного кокса.

игольчатый кокс может обеспечить такие необходимые свой- 
р*спмрениаЛЬНЫХ элсктР°Д°в, как низкий коэффициент термического 
св°йсгвамИЯ И высокая электропроводность. Игольчатый кокс по своим 
женной агщ згт^ии0 отличастся от рядового электродного ярко выра- 
^сокой волок°н, низким содержанием гетеропримесей,

Наиболее ч” Плотностью и хорошей графитируемостью.
Исп°льзуюг мал 0X0 В качествс сырья для производства игольчатого кокса 
^Рекинга, газо*^РНИСТЫе аР°матизированные дистилляты термического 
*3в°Дства, тяжелы ^^итического крекинга, экстракты масляного про- 

*̂е смолы. Anna'6 СМОЛЫ пиРолиза углеводородов, а также каменноуголь- 
м ”Ия иголъчатот г̂атурнос оформление установки коксования для полу- 
йодстИНого коксова°КСа такое же’ |Сак на обычных УЗК (установках за- 
ь о г ^  ИгольчатоюНИЯ Температурный режим коксования при произ- 

1Со,ССа. только н К0Кса примерно такой же, как при получении рядо- 
есколько выше коэффициент рециркуляции и давле-
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ние в реакторах. Прокалку игольчатого кокса, по сравнению
проводят при более высоких температурах (1400-1500 ’С). 0

Нефтяной кокс используют для получения анодной
ниевой промышленности, граф и ти рован н ы х  электродов, в отц
ном производстве, в производстве сероуглерода, карбидов кальтИЯ < ния и в качестве топлива.

Для определения выхода продуктов коксования х игппт_ g ' мз уста-
рическис уравнения, например: ^^пиалънаяг̂ хекоКСОВа

— для кокса: х* = 1,5-1,6 АТ [где х* -  выход кокса, % (мае.), г  ПрИг,7оиоДИчесКОГи°я З.ц  
емость сырья по Конрадсону, % (мае.)]; Я  ^ Д е п р и в ед е »31 рустанав

— для бензина: Хб = V(Pc -0,940)/0,00019 [где хв — выходбев^ 1  ЙЙно в одном.,'.......... .... ^С, % (мае.); рс — относительная плотность сырья];
— для газойлевой фракции: = (248/р,. — v .v n n /-  ОД ГаЗОЙЛ^вг»й ------ '

«пмальная схема уста-

***♦ /К  —  КОКСОВЫЙ д и с -
III-  г»3*ir

2 ^ о " в  оДНОМ блоке устанав-
° ^  не более 12 коксовых ку-
"ГГыходкокоа. т а к о м у£!Гвыход кокса в таком кубе 
максимальный по сравнению
с другими способами коксования. Процесс протекает медленно. При этом  
достигают высокой кратности циркуляции, т. е. возврата тяжелых смоли- 
епд фракций на повторное коксование, что увеличивает выход кокса. 

'Nmчапя ппопаоивают куб /  для удаления из него воздуха во избежа-“ илоТВОЙ 
подобный!^

3.2.5.2. ПРОМЫШЛЕННЫЕ ТЕХНОЛОГИИ КОКСОВАНИЯ &

В основе классификации лежат различные способы подачи
в реакционную зону и выгрузки продуктов, исходя из которых гаЦ
ние осуществляют на установках трех типов: периодического (ш
ческие подача сырья и выгрузка продуктов) в кубах, замедл
(непрерывная подача сырья и периодическая выгрузка продукта)!
рывного (непрерывные подача сырья и выгрузка продуктов) в псемо® женном слое кокса-носителя.

З.2.5.2.1. ПЕРИОДИЧЕСКОЕ КОКСОВАНИЕ Ц  и ПРИ(

ПримераПериодическое коксование — наиболее старая технология РР°^] го коксован! 
коксования. Основной аппарат установки — коксовый куб, гориэовЧ веден ниже: 
ный цилиндрический аппарат, обогреваемый открытым огнем. ТаД  ̂
тановки работают только на НПЗ в Китае (12 установок) и на сланЯ^! 
рабатывающем заводе в Эстонии. По техническому уровню эти
ки устарели. Они неэкономичны, пожароопасны, характеризующей ... 50.5 
шой долей ручного труда, трудностью выгрузки кокса, плохими э*Д* . .........................................................................................
ческими показателями. Однако "специальный" кокс, который noff’yl е о и о д и ч е с к о г о  коксо-
из крекинг-остатков и смол пиролиза, т. е. после проведения физ*®^ В последнее время п р о м ы ш л е н н ы е  установки '1“РоизводИтельностью 
мических процессов на стадии подготовки сырья, может быть , *«ния в связи с ручной выгрузкой кокса и низкои ^ ecTBO ПОлучаемых только периодическим коксованием. Этим способом получаЮТЭ^ИI Рактически не применяют, несмотря на высокое дный кокс с низким содержанием летучих. П ери од и ч еское  к ° I  а них к°ксов. 
обеспечивает наибольший выход кокса [до 50 % (мае.) на сырье) * ■ !
СОКИЙ ВЫХОД ДИСТИЛЛЯТНЫХ продуктов.

При температуре 150-200 ’С начинают выгрузку кокса. КоксИ^И
ют из куба электролебедкой при помощи стальных тросов. 107
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до400*С. Выше 400 *C температуру в кубе повышают медленнее, при этом 
снижается и дистиллятообразование. При 450—500 "С выделяют послед
ние тяжелые дистилляты и начинают понижение температуры. В кубе дав
ление 0,2—0,4 МПа, тепловой эффект 50 ккал/кг.

Дальнейший подогрев куба необходим для завершения процесса кок
сования, просушки и прокалки кокса. При прокалке температуру дниша 
куба доводят до 750 *С и поддерживают эту температуру в течение 2-3 ч. 
После окончания прокалки в течение 2 ч снижают температуру, гасят фор- 
сунку и приступают к охлаждению куба паром и затем воздухом.

^«водородный газ. яп
jjy " ?  (Н.К.-205 - о . . ; : : ; ; ..................................................................6’5
Легкий газойль (205-350 .................................................................................... 18 5
Й Г “» , 5> 3 » ^V.V.VAV.V.V.V.V.V.V.V.V.V.V.V.V.V/.V.ViSJ 

........................................................................................................... ...«ъ

ановки периодического кок 
1 низкой производительностью 
высокое качество получаемых



3.2.5.2.2. ЗАМЕДЛЕННОЕ КОКСОВАНИЕ

В настоящее время это наиболее распространенный процесс, 
ния на НПЗ. При замедленном коксовании (delayed coking) 
малосернистых нефтей получают до 25 % (мае.) электродного1 
а из дистиллятного крекинг-остатка — около 40 % (мае.) иголь»

Установки замедленного коксования включают в себя сл< 
ки: нагревательный, реакционный, фракционирующий и для 
и сортировки кокса.

Отличительная черта процесса: сырье нагревают в печи до 500 
правляют в необогреваемую камеру, где оно пребывает доста] 
тельное время и за счет аккумулированной им теплоты проис 
коксование. С верха камеры удаляют потоки легких ди< 
заполнения камеры коксом на 70-90 % поток сырья nepei 
гую камеру, а из отключенной камеры отгружают кокс.

Современные УЗК в зависимости от производительности могул 
одно-, двух- или трехблочными (по две камеры в блоке) с рг 
изводительностью печей.

На современных модернизированных УЗК используют печи 
стильного и вертикально-факельного пламени и коксовые камеры (( 
большого диаметра (5,5—7,0 м; высота — 27—30 м). В них предуа 
кая степень механизации трудоемких работ и автоматизации прея

Поскольку сырье коксования представляет собой тяжелый 
богатый смолами и асфальтенами (т. е. коксогенными компони 
существует большая опасность его закоксовывания при такой 
температуре в змеевиках самой печи. Поэтому для обеспечения н< 
ной работы реакционной печи процесс коксования должен быть 
жан" до тех пор, пока сырье, нагревшись до требуемой темпе] 
не поступит в коксовые камеры. Этого достигают благодаря 
небольшой длительности нагрева сырья в печи (за счет высокой 
теплонапряженности радиантных труб), высокой скорости ДВ1 
трубам печи, специальной ее конструкции, подачи турб] 
Опасность закоксовывания реакционной аппаратуры, кроме того, 
сит и от качества исходного сырья, прежде всего от его arpei 
тойчивости. Так, тяжелое сырье, богатое асфальтенами, но с _  
держанием полициклических ароматических соединений, отличу 
кая агрегативная и, как следствие, кинетическая устойчивость, и 
вержено расслоению в змеевиках печи, что вызывает кою 
и прогар труб. Для повышения устойчивости сырья на установках' 
ленного коксования (УЗК) к сырью добавляют ароматические кС 
раты, такие как экстракты масляного производства, тяжелые 
талитического крекинга, тяжелая смола пиролиза и др.

На рис. 3.12 приведена принципиальная схема установки заме; 
коксования. Сырье — гудрон или крекинг-остаток (или их cMeCWj 
гревают в теплообменнике 20 и конвекционных змеевиках печи 
правляют на каскадную тарелку колонны 4. Часть сырья подаю^ 
кадную тарелку для регулирования коэффициента рецирку» 
каскадную тарелку этой колонны направляют горячие газы и 
дуктов коксования из коксовых камер 1 и 11. В результате koi
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Pie. 3.12. Принципиальная технологическая схема установки замедленного коксования:
I п  -  реакционные камеры; 2 -  четырехходовой кран; 3 -  печь; 4 -  ректификационная колонна;
1 б—алтарные колонны; 7 -  фракционирующий абсорбер; 8, 9 -  емкости; 1 0 -  колонна стабилиза
ции бензина; 12,13- насосы; 1 5 -1 9 -  холодильники; 1 4 ,2 0 -  теплообменники; 21 -  пароподогрева
тель; / — сырье; II — водяной пар; I I I — пары отпарки камер; IV — кокс; V— головка стабилизации; 
V I-газ; VII-стабильный бензин; ЮТ—легкий газойль; IX — тяжелый газойль; X — конденсат

с восходящим потоком газов и паров продуктов коксования сырье нагре
вают (до температуры 390—405 *С), при этом низкокипящие его фракции 
испаряют, а тяжелые фракции паров конденсируют и смешивают с сырь
ем с образованием так называемого вторичного сырья.

Вторичное сырье с низа колонны 4 забирают печным насосом и на
правляют в реакционные змеевики печи 3 (печей две, работают параллель
но, на схеме показана одна), расположенные в радиантной части. В печи 3 
вторичное сырье нагревают до 490—510 *С и закачивают через четыреххо- 
Довый кран двумя параллельными потоками в камеру 7, камера 11 в это 

находится под разгрузкой кокса. Во избежание закоксовывания 
хоме ПСЧИ подают водяной пар, который увеличивает скорость про- 
Рячее сьт ПОТОКа чеРсз реакционный змеевик. Входя в низ камеры 7, го- 
мя прсЖ  постепенно заполняет ее. Так как объем камеры большой, вре- 
пР°ду1С] ^ ания сыРья в ней значительно, происходит крекинг сырья. Пары 
Жсленный ос^ОВаНКЯ непРеРЫВН0 уходят из камеры 1 в колонну 4, а утя- 
eic* в камере т * ’ который постепенно превращают в кокс, накаплива- 
Фикацион^^ ̂ Акционирующая часть УЗК включает основную ректи- 
^°орбер 7длаК°Л0ННу 4' отпаРНые колонны 5 и 6, фракционирующий 
**нзина ю  Деэтанизации газов коксования и колонну стабилизации

СлУЖ1п 1сошт1еЛеНа П0ЛУГЛУХ0Й тарелкой на две части: нижнюю, ко- 
ф^Рхнюю, вьшм1На̂ Т ^ ° М.Смешения’ а не отгонной секцией колонны, 

Кационной К0Г1Няющую Функцию концентрационной секции ректи- 
°нны. В верхней части 4 осуществляют разделение
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Рис. 3.15. Последовательность операций при 
выгрузке кокса из коксовых камер:
а — высверливание скважины; 5 — образование 
скважины; в — вырезка кокса

Рис. 3.16. Система обработки и транспортировки кокса:
1 -  камеры коксования; 2 — рампа; 3 -  грейферный мостовой кран; 4 -  
узел дробления; 5 —яма-накопитель; б— ленточный конвейер; 7—склад 
кокса; 8 — грохот (устройство лдя механической сортировки кокса по 
крупности частиц)

Коксовую камеру, из которой выгружен кокс, опрессовываю^Ь
П <1 |/\Т Г» « lot f О ПО I |>. n< nnnn. . г. ̂  . _ ________ .гревают сначала острым водяным паром, затем горячими napatf*^

еоатуоы 360-370*^*тов коксования из работающей камеры до температуры 
ле этого переключают в рабочий цикл.

На характер изменения температурного режима по высоте*Ч^И 
камеры оказывают влияние эндотермичность суммарного npojjj 
молиза, а также величина потерь теплоты в окружающую срсДгЩ
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овливаюг непостоянство качества продуктов коксова- 
_ _ tJJibcTBa °оУ тоМ адсле кокса по высоте камеры. Так, верхний слой 

^  ̂высокий пористостью, низкой механической прот- 
содержанием летучих веществ (.т. с. кокс нсдикик^ 

*ость*> R пЫС°сно чю наиболее прочный кокс с низким содержанием 
Установл ^'на ГГГ)елине ВЫСоты камеры.

!̂ гучих яах-^аж ны х УЗК (типа 21-10/lbUU) для создания условии, га- 
' в круда^получение электродного кокса стабильного качества, пре- 
рвйОФУю1Ш̂ 1ВОД дополнительной теплоты в коксовые камеры в виде па- 
дусиотрен п КОКСОвания. Для этой цели часть тяжелого газойля,
ров из рсоификационной колонны 4, после нагрева в специалъ-
^п^мвиках печи до температуры 520 *С подают в камеры вместе со 
нь» СЫрьсм. Подача перегретого тяжелого газойля в камеры про- 
ВТ0Р-яется и после прекращения подачи сырья в течение 6 ч.

Кломе того, необходимо стремиться к повышению качества кокса, 
oromjfl имеет большой спрос в алюминиевой промышленности (в США 

(L ee  50 % кокса реализуют как топливный).
Ниже приведен примерный технологический режим работы типичной

УЗЬ
Температура, *С:

входа сырья в камеры.................................................................................. 4Уи— ми
выхода паров из камеры..............................................................................  440-460

Давление в коксовой камере, МПа................................................................. 0 ,18-0,4
Коэффициент рециркуляции.............................................................................. 0 ,2 -0 ,6

Большое влияние на выход и качество кокса оказывает коэффициент 
рециркуляции сырья. Обычно он составляет от 0,2 до 0,6. Более низкие 
значения соответствуют остаточному сырью (гудроны, остатки висбре кин
га) при получении "рядового" кокса. При получении высокосортного 
игольчатого" кокса используют ароматизированное дистиллятное сырье, 
и разбавление его рециркулятом благоприятно влияет на качество кокса, 
так как рециркулят, побывавший в зоне коксования, содержит даже боль- 

с Т^к^ых ароматических углеводородов, чем исходное сырье.
Чем в 50780 кокса зависит от температуры нагрева сырья в печи.
чих вв“шс температура на входе в камеры, тем меньше содержание лету- 

И ТСМ выше его механическая прочность. Однако эта величина 
*с обра^Ы огРаничена из-за возможности закоксовывания труб, а так- 
висимостВаНИЯ В камеРе некондиционного "гроэдьевидного" кокса. За- 
в печи п р и вед е^^^^  качества кокса от температуры нагрева сырья

***од летучих « /  ч 490 *С 500’С 510 ХвРсменноГг^ % (мас ) ........................................... 10,0 7,8 6,8
£ажУЩаяся п22?™ ВЛСН,1С РазДавливанию, М Па..............5 8 10
И ^ и с ^ Т ” 10011̂  ..............................................700 850 950

• * ........................................................................... 50 40 33

^ СТа̂ ^ ^ 12-пРп ТЬ подачи сьфья в камеру для прямогонных остатков 
СьФья) -_’о пй п . ч~' ’а лля крекинг-остатков (от висбре кин га тяжело-



В табл. 3.3 приведены некоторые свойства сырья и выхода 
при эксплуатации установки замедленного коксования, ра« 
различном сырье. Отметим достаточно высокий выход светД.*д 
дуктов из маз>та и г>гдрона, а выход кокса колеблется от 15 до 35

Таблица 3.3. Выход продуктов замедленного коксования при работе на

Сырье
П л о т 
ность
сырья

Р?

Коксуемость
сырья,

% (м*с.)

Выход, % (мае.)

Газ
Бензин
(н .к .- 
205 вС)

Легкий
газойль
(205- 

350 *С)

9,9 4,5 7,5 40,0
12,6 6,0 12,0 30,0
16,0 7,0 16,0 26,0

20,0 7,5 7,0 17,0
23,0 8,0 6,8 12,0

Тяжелый
газойль

(>350 -С)

Мазут 0,950
Полугудрон 0,965
ГУдрон 0,991
Крекинг-остаток:

облегченный 1,012 
утяжеленный 1,024

•Завышенные потери объясняют сбросом части дистиллята в атмосферу] 
ривании кокса и потерями дистиллята во время прогрева коксовых камер. '

Аппаратура процесса. Основным реакционным устройством ■ 
новке замедленного коксования является реакционная (коксовая) 
ра, представляющая собой пустотелый аппарат, снабженный 
дами с запорной и переключающей аппаратурой, верхним и 
ками. Камеры изготовлены из углеродистых сталей, а внутри vn 
слоем из нержавеющей стали толщиной 3—5 мм. Облицовка н 
для защиты от коррозии серосодержащими соединениями. На > v « |  
мощностью 300-600 тыс. т/год эксплуатируют камеры диаме^Н 
4,6 до 5,5 м, на установках мощностью 1,5 млн т/год — камеры 
7,0 м. Число и размер камер зависят от производительности устанйР 
сырью, его качества и давления в камерах. Повышение давления со** 
ствует увеличению выхода кокса и газа, позволяет повысить скорое»* 
дачи жидкого сырья в камеру, использовать избыточное д а в л е н и е  в в* 
ме для подачи газа на газовый блок. На установках эксплуатируйте 
ректификационные колонны, трубчатые печи, насосы высокого 
для подачи сырья и воды. Специальное оборудование предназнаЯЦ И  
гидравлической выгрузки кокса из камер, внутриустановочной обрт' 
ки и транспортировки кокса.

Основные недостатки работы установок. К наиболее серьезньШ^И
мам в работе установок замедленного коксования относят: перебро*Щ 
совых частиц через верх камеры, которые происходят при нако^К 
в камере жидких продуктов, не подвергающихся при данной TeMWJjj 
разложению и коксованию и образующих вспененную массу; забива^^Ь 
ней части колонны коксовой мелочью; закоксовывание реакционной^ 
вика печи; закоксовывание шлемовой линии реактора; самое 
са, выгруженного из камер, на разгрузочных площадках и в ckjuw^j  

Чтобы снизить образование пены, в верхнюю часть коксовой 
в конце цикла коксования подают антипенную присадку. Для П
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^% ^°fr0p b I я^тойчивости асфалытжосодержащего сырья, к нему 
п°вЫ̂ д^авляют технологические концентраты полициклических

g l S u S S i  веществ.

j j  ПРОКАЛИВАНИЕ КОКСА
емый по технологиям  периодического и замедленного коксо- 

Подудам^обходимо подвергать физико-химическому процессу про- 
ваиия ко«с ения из нег0 легких углеводородных соединений. Этот про-
каЛКЯ ̂ лмгт отнести к стадии получения товарной продукции. 
иеСвкачестве исходного сырья для получения анодов и электродов обыч- 

пользуют крупную фракцию (25-200 мм) пековых и нефтяных кок- 
Н° "поскольку в таком виде коксы не могут быть использованы для про
живания на существующих прокалочных агрегатах, их предварительно 
зпобятвшнековых или зубчатых дробилках до кусков размером 50-70 мм. 
При этом образуются также частицы размером менее 25 мм, количество 
которых составляет 30 % и более. Дробленый кокс прокаливают в специ
альных печах при температуре 1200—1300 *С.

Выход "летучих" веществ определяют количеством паров и газов, вы
деляемых при нагревании и выдерживании кокса при определенных стан
дартных условиях (7 мин при 850 *С). Максимально допустимое содержа
ние летучих составляет 7 % (мае.) для кокса 1 -го сорта и примерно 9 % (мае.) 
для кокса 2-го сорта. Малосернистые коксы обычно прокаливают при мяг
ком режиме с целью удаления летучих (1000-1300 *С; 1-24 ч). Жесткий 
режим (1400-1500 *С; 1-2 ч) обеспечивает дополнительное удаление 
сернистых соединений, его применяют для обессеривания коксов.

На рис. 3.17 представлена схема прокаливания кокса, 
twfi Р°Й К0КС из бункера  ̂по ленточному конвейеру 3 попадает 

 ̂Дробилку 5, где происходит его измельчение. Далее измельченный кокс 
в печ I ”  * накопитсльный бункер 6, проходит через весы 7 и входит 
охлажп ГДС осуществляют прокаливание кокса. Затем прокаленный кокс 
вуюпыл01 В охладитслс М и выводят через бункер 12 в вагон 13. Коксо- 
в лыиГ1’ улааливают и дожигают в печи 15. Продукты сгорания уходят 

™овУю трубу 18.
ренине усттто РОВЗНа огнеУпоРным материалом и имеет специальные внут- 
ливания rf°HCTBa Для РегУлиРования движения кокса и времени прока- 
вРащающИе принципу Действия прокалочные печи делят на три группы: 

Прокалива ретортные и электрические (электрокальцинаторы). 
мыщленносги НИС кокса при производстве анодов для алюминиевой про- 
ДИтельных из осуществляют во вращающихся печах (наиболее произво- 
Ла> кокс доджем6* существУющих). Для получения однородного материа- 
141 Достигают ВН находиться в зоне прокаливания длительное время. Это- 

к однороднымиых печах. Если не предъявляют жесткие требова- 
с̂Чии анодной °СТИ KOKCa после прокаливания (например, при изготов- 
°ЛьзУЮт -эЛр̂ _  ассы на электрометаллургических предприятиях), то ис-

с*трокальцИнаторы.
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Рис. 3.17. Схема прокаливания кокса:
I — бункер сырого кокса; 2,4 — питатель; 3 — ленточный конвейер; 5 — дробилка; 6-%* 
накопитель; 7 — весы-дозатор; 8 — печь барабанного типа; 9 — горелка; 10 — охладпяК
II — узел обмасливания; 12 — бункер прокаленного кокса; 13 — вагон-хоппер; 14— ияпщй- 
печь дожита; 16 — гильотинная заслонка; 17— котел-утилизатор; 18 — дымовая труба; 1-щ> 
кокс; I I — прокаленный кокс; I I I— вода; IV— воздух; V — топливный газ; КГ — д ы и м  
VII — перегретый пар; VIII — обмасливающий продукт

Вращающиеся печи представляют собой наклонные (3-5*) аШ  
рические барабаны (диаметром 0,8-3,6 м, длиной от 20 до 60 м)*а10* 
ванные огнеупорным кирпичом. При вращении печи со скорое»! 
4 об/мин кокс, подаваемый непрерывно через питатель, скатываете1* 
правлении, противоположном движению дымовых газов, и его® **1 
ют сушке и прокаливанию. В зоне прокаливания, составляю щ ей 
от всей длины печи, поддерживают максимальную температуру. Д1̂  
газы, образующиеся при сгорании топлива, части кокса и летучих»*^ 
проходят через всю печь и их сбрасывают через дымовую трубу и 
ру. Допускаемая скорость движения дымовых газов 6-8  м/с. 
этой скорости способствует выносу мелочи кокса. При увеличен*, 
роста дымовых газов возрастает производительность печи (до 
Однако она увеличивается в значительно меньшей степей*, 
мелочи кокса. После прокаливания содержание летучих вешес**. 
тельно снижается [с 9-12 % (м ае.) до 4—7 % (мае.)]. Выход про***^ 
кокса достигает 80-85 % (мае.).

Ретортные печи рассчитаны на прокаливание только к 
кового нефтяных коксов с пониженным выходом летучих 
этого имеют ограниченное применение. Прокаливание в р 
чах аналогично процессу прокаливания в камерах: осуществляете^^ 
ством нагрева кокса в реторте через стенку за счет тепла от
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нтальных огневых каналах. Ретортная печь состоит из ба- 
,г-,лЯ»» в г0рИ̂ п> овальных реторт, выложенных динасовым кварцевым

•'%  (от S х размеры: прямоточные печи — 15 х 3,6 м, противо-
*4^2 6 м Ретортные печи отличаются большим выходом ПрО-

ц̂НЫС — "  У_ ’
ценного коК ' псчи (электрокальцинаторы) имеют ограниченное при- 

ЭлекП,иЧ̂  ис относительно высокой стоимости электроэнергии. 
менение “ ^^^р^ропечей является максимальный выход прокаленно- 
доаоинепкэ^ ^  (мае.)], возможность достижения высоких температур
pQ ICOKĈ I mg j
(1̂  Рмсии используют только вращающиеся барабанные печи. В г. Ом- 

"Лпвявует установка прокаливания кокса с барабанной печью про- 
°%С (ттельностью 140 тыс. т/год, построенная по технологии ГУЛ "Ин- 
ИЗВтнефтехимпереработки Республики Башкортостан". В 2005 г. 
CTQAO "Лукойл-Волгоградский НПЗ" введена установка прокаливания 
\ggrn с барабанной печью компании Mannesmann (Германия) производи
тельностью 100 тыс. т/год. В г. Сланцы также работает установка по про
каливанию кокса, построенная по российской технологии.

3J.5.2.4. ГАЗИФИКАЦИЯ КОКСА
Назначение процесса газификации кокса — превращение кокса с вы

соким содержанием серы в чистый синтез-газ и ценные оксиды металлов. 
Наиболее распространена технология CGP (Coal Gasification Process) ком
пании Shell. На рис. 3.18 представлена принципиальная схема этого про
цесса газификации кокса.

Кокс подают в газификатор 1, где происходит его окисление и гази
фикация чистым кислородом и водяным паром. Суммарная реакция

\ } —И VII

^ * • 3 . 1 8  п ___* ^"^пиальная схема газификации кокса по технологии CGP:

С̂р; -~̂ узслТ̂ | ‘2~  котсл-утилизатор; J — парогенератор; 4— концевой скруб- 
I "  кокс; ЫВКИ; ~  У3̂  фильтрации; 7— узел обработки золы и сажи;
бот»̂У; вола 111 ~~ “ Р* синтсз'газ; V— кислая вода на перера-

. УН — соединения никеля и ванадия



экзотермична и в результате получают газ, в основном состоять! 
и Н2. В зависимости от конечного применения синтез-газа подбЭ 
бочее давление — от атмосферного до 6,5 МПа. Газификатор об2 
ют огнеупорной футеровкой, в нем расположены горелки, гя"Ит 
соединен с котлом-утилизатором 2, рассчитанным на выраболЗ 
давлением более 100 МПа (около 2,5 т пара на 1 т сырья). Газы в д  
котла-утилизатора с температурой, близкой к температуре пар^З 
ются в парогенераторе 3 и далее поступают в узел отмывки 5. Садг, 
отмывают в две ступени. После концевого скруббера 4 газ, npaS 
не содержащий твердых частиц, поступает в систему селективно* 
ки от кислых компонентов (на схеме не показано). Балансовую! 
скрубберной секции направляют в узел отмывки 5. Лепешку ( 
с фильтра (золу), окисляют, превращая ее в ценные оксиды’■ 
и никеля. Чистый фильтрат возвращают в скруббер.

В настоящее время мировая нефтепереработка представлена 
20 такими установками. В Нидерландах на основе процесса CGP 
тывают в год примерно 250 МВт электроэнергии. В России таких 
вок нет. Й
3.2.5.2.5.ТЕХНОЛОГИИ НЕПРЕРЫВНОГО КОКСОВАНИЯ 
В ПСЕВДООЖИЖЕН НОМ СЛОЕ (FLUIDCOKING И FLEXICOKING)

При непрерывном коксовании или термоконтактном крекинге (И) 
за рубежом его называют Fluidcoking, сырье вступает в контакте нагрев» 
до более высокой температуры инертным теплоносителем и коксует в 
его поверхности в реакционном аппарате, из которого постоянно i 
дят в регенератор часть теплоносителя с отложившимся на нем щ 
В регенераторе часть кокса выжигают, и за счет теплоты, выделившей 
при сгорании, происходит подогрев теплоносителя до требуемой те# I 
ратуры и затем его возврат в зону реакции. Теплоносителем являете*! 
рошкообразный кокс с размером частиц до 0,3 мм и коксование про*» 
дит в его кипящем слое. Перемещение осуществляют пневмотрШ**! 
том, движущей силой является поток пара, захватывающий коксов** 
стицы и несущий их.

Таким образом, одновременно происходят три процесса: собй**’ 
коксование, прокалка кокса с удалением летучих и вторичны е 
распада и уплотнения продуктов коксования, находящихся в паровое^ | 
При этом выход кокса меньше [от 10 до 25 % (мае.)], чем при замсД*^ 
коксовании.

Если необходимо исключить получение кокса как товарного^У  ̂
та, то в процесс добавляют стадию газификации кокса с превр#^ 
его в топливный газ, такая технология получила название **

В 60-70-х годах XX в. в России была разработана те 
непрерывного коксования в псевдоожиженном слое (термок 
крекинг — ТКК), не нашедшая, к сожалению, п р о м ы ш л е н н о Й | ^ И  

ции. Подобная технология была позднее освоена компанией 
& Eng. Со., и сегодня ее широко применяют на заводах этой *°
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„Д Р азличаю т технологии непрерывного коксования в псевдоожи- 
9 ^oe с образованием жидких топливных компонентов с частич- 

гокса (Fluidcoking) или с его газификацией (Flexicoking).

Гехнаюгия F lu id co k in g
принципиальная схема технологии Fluidcoking дана на рис. 3 19 Кокс- 

„ поноситель (порошок -  округлые частицы диаметром 0,075-0 3 мм) 
^прерывно циркулирует через систему реактор 2 -  коксонагреватель 3 

аппарата работают по принципу псевдоожиженного слоя. В реакторе 
„сеадоожижение слоя кокса происходит путем подачи вниз водяного пара 
я частично при помощи паров и газов, образовавшихся при коксовании 
В коксонагревателе псевдоожижение создают, подавая воздух- при этом  
часть кокса сгорает, а остальная масса нагревается до 600-620 "С

На установке нет трубчатой печи для подогрева сырья -  сырье посту 
паст в реактор при умеренной температуре (300-350 *С) непосредственно 
с вакуумной установки или после нагревания в теплообменниках Сьгоье 
подают в реакционную зону через систему распылителей под уровень псев
доожиженного слоя кокса. Пары и газы коксования проходятчерез сис
тему циклонных сепараторов для отделения коксовой пыли и поступают 
в скруббер -  парциальный конденсатор 7, который для у м ен ы гаЗ И ?

Р»с. 3.19. Принципиальная схема технологии непрерывного
•  псеадоожиженном слое кокс» (ПиШсокшЦ- _  и и ж и г р я я * »
1 — парциальный конденсатор (скруббер); 2 ру*°Р» ̂ ^фикаиионная ко- 
4 -  топка; 5 — холодильник-классификатор кокса. 0 кояониа; 1 0 -сепа
яонна; 7— конденсатор; 8 — котел-упсмзатор; 9 -«*» ^  / у _  фяегма
P«°pw; 11 -  стабилизатор; /  -  сырье; U  -  пар; Ш y j, -  -ппсе-

газойль) a an. /; V — холодный кокс; VI ин;
«*• газойль; Vin -  легкий газойль; ЯГ- газ; X -  стабильный 
Жух; л// — горячий кокс; XIII — конденсат
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коксовывания передаточных линий расположен непос 
акторе. За счет тепла циркуляционного орошения в нижней

*-ОНЛ̂ f 1Гzwrw r̂rа пя!!<1лл м  Ч-СТЬ_________Л ТТ_____м ^возвращаю! ь рслмир дальнейшее пшимиралдслсние (На 
и целевые газойлевые дистилляты) обычно происходит в 
тификационной колонне б, из которой сверху выходит 
смесь, затем ее охлаждают в конденсаторе 7 и разделяют а 
Далее нестабильный бензин поступает в стабилизационную 
где газ отделяют от бензина. В отпарной колонне 9 выделяюгл^Ь 
зойль, а с низа колонны б — тяжелый газойль.

Поток кокса выходит снизу реактора и поступает в коксонцуК 
где его частично выжигают и возвращают в реактор 2. Часть кокс*11 
рывно выводят из коксонагревателя через холодильник-класс^^" 
кокса 5. Классификацию частиц по размерам (с выводом наибои*^ 
ных в виде балансового кокса, с частичным дроблением и воа^Г 
в систему мелких частиц, так называемой "затравки”) осуществчЦЙ!1 
ри реакторного блока.

Реактор коксования 2 представляет собой аппарат сложной 4"%., 
рации и переменного сечения (рис. 3.20). Псевдоожиженный с л Ц  
находится в конической 8 и цилиндрической 7 частях annaparil^ f 
с кая форма нижней части аппарата способствует уменьшению расхам  ̂
на псевдоожижение. Внизу имеется отпарная секция 4; в нее подаст» 
зу водяной пар для отпаривания порошкообразного кокса-теш^К

ля от углеводородных продуктов коксомв 
В отпарной секции имеются полки iimpi 
чения пути прохождения коксом отпарайв- 
ции. Форсунки для подачи сырья распылов 
его в слое кокса размещают обычно по вюг 
слоя в несколько ярусов. На крупных уста» 
ках число форсунок достигает 100. Верх» 
часть 6 реактора имеет суженное сечен*;#! 
вень слоя может колебаться от низа до 
переходного конуса 3. Верхняя часть заполнек 
парами продуктов коксования, содер®01®*] 
некоторое количество коксовых частиц. Д*У| 
ления этих частиц служит система ЦЯ®**,!
отделенные частицы возвращают по 
в слой. Сужение верхней части реактора w  
ловливает увеличение скорости паров Я*<1 
ем; это позволяет, во-первых, свести 
му вторичное разложение и,  во-вторьЛ**

Рис. 3.20. Реактор коксования со с к р у б б е р о м :

Л-А  — граница слоя; У — скруббер; 2 — реактор;- 
ный конус; 4 — отпарная секиия; 5 — циклоны; 
вой фазы; 7 ,8 — зона пссвдоожижеиного слоя; I ".„jgcjjf 
рециркулят; III — пар высокого давления; /К — nM̂ Jg0i *  
ожижение; V — пары продуктов; VI — тяжелый 
горячий кокс; VIII — холодный кокс

СГО0Щ
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,000 частиц В парах: частицы, механически воздействуя на 
*Г!^^Г п редотвраш аю т закоксовывание. Закоксовывание пре- 

- а  йодаггс?- r a p s w *  "c tp v h "  частиц кокса из коксонагре-
кончс'

-* ’  д ^ | | 1( Д К Л  ---------------------------- угТЬЯМ циклонов.^ 5 !ьаотюю часть ошлряой секции ^предугмотт*.„,
5 Пви расширении пара, п р о х о д я ^  ™ "*** « * » -Рвз СОПЛО, у Круп-

lV afiS-wи£ ^ и ы  кокса дробят, гем самым регулируя гранулометрйчГ 
Евшиеся ^."кулируюшего теплоносителя. Корпус реактора изготав- 
с)Скй соСгаВп^стой у глероди стой  стали и футеруют торкрет-бетоном. 
лИ*ают из Яшиной примерно 200 мм состоит из двух слоев — изоляци- 
^^poBKaTOJ наносят на внутреннюю стенку корпуса и укрепляют за- 
онного, ОГНеупорн оготолщиной около 50 мм, заполняющего ячей-
теМСип\тошей решетки.
1°* коксонагреватель имеет более простую конструкцию (рис. 3.21). Псев- 

« и х е н и е  коксовых частиц осуществляют воздухом, подаваемым 
Л°пез»спределительную  решетку 4. Как и в реакторе, корпус коксона- 
!^мтеля футерован. Уровень горячего слоя кокса поддерживают посто
йным с помощью сливного колодца (на рисунке не показан), через край 
которого избыток кокса непрерывно уходит из аппарата. Для улавлива
ния коксовой пыли в верхней части коксонагревателя имеются двухсту
пенчатые циклоны 3] дымовые газы из циклонов через сборную камеру 1 
поступают в котел-утилизатор. Для разогрева системы при пуске исполь
зуют топку под давлением; в ней сжигают жидкое или газообразное топ
ливо. После предварительного разогрева системы с помощью топки, за
жигают форсунки, вмонтированные в стенки коксонагревателя, 
и продолжают разогрев до температуры самовоспламенения кокса. После 
этого температура коксового слоя в коксонагревателе начинает быстро воз
растать и необходимость в работе форсунок отпадает.

Кокс циркулирует между реактором и коксонагревателем по U-образ
ным линиям пневмотранспорта. Транспортирую
щим агентом служит водяной пар; транспортиро
вание осуществляют без регулирующих задвижек по 
принципу потока высокой концентрации. Коксо- 
для имеют весьма значительный диаметр. Так, 
в >^тановки с циркуляцией 3000 т кокса в час
бы ги*™! диаметР коксопровода равен -1 м. Что- 
Добно ап^РаНИТЬ КОКСОПРОВОДЫ ОТ эрозии, ИХ ПО- 
4 * r-6 « S Лм™4 Р6*™ 15»010 блока футеруют тор-

- и И& аНИС кокса’ полученного по техноло- 
иравлсниям ^ ’ осуществляют по следующим на-

^  Коад««аП»еМте.1к:
Камепа ?

Ш —Ч?Трсдслительная г*., Пссвдо,ожи*енный слой; 3 -  циклон;
гмы. /И-Ре̂ и й  . п / Т ДНЫЙ К0»С; "  ~ ВОМуХ;горячий кокс; V— горячий кокс в класси-



1) около 20 % получаемого кокса сжигают для производства 
гического тепла;

2) остальные 80 % кокса реализуют на рынках твердого то 
ло половины его продают в качестве топлива для цементной 
ности, а другую половину — сжигают в бойлерах и на эле]

Газы процесса Fluidcoking обычно направляют в бойлер ддд 
ции тепла. Некоторые установки оборудованы эле] 
трами для удаления мелких твердых частиц из газов, прошедщщ 
на ряде установок отходящие газы из печи проходят через бойлер с! 
доожиженным слоем кокса — для утилизации тепла и для удалена." 
ких твердых частиц и оксидов серы SOx.

Следует выделить некоторые технологические особенности 
Fluidcoking.

1. Подачу теплоты, необходимой для проведения реакции, Обесм* 
вают путем частичного сгорания кокса в коксонагревателе. 
частицы кокса направляют из коксонагревателя в реактор, npgjjr 
холодные частицы кокса двигаются в обратном направлении (480-5501

2. Нагретое (550 ’С) остаточное сырье распыляют над псевдоажя^ 
ном слоем кокса. При этом реакции коксования протекают в тщ 
ке на поверхности частиц кокса. Мелкие частицы обеспечивают! 
площадь реакции. Слой кокса, нагретый до температуры 750-800 
жают парами получаемых продуктов и водяным паром, подаваемым i 
нюю часть реактора. Давление в реакторе 0,1—0,2 МПа.

3. Парообразные продукты проходят через циклонные фильтрыацр> 
ней части реактора, а затем их подают в скруббер. Циклонные фишр 
удаляют частицы кокса и других твердых веществ из продукта. В скруФ- 
ре тяжелые фракции конденсируют и возвращают в реактор. Одновреи» 
но на фильтрах удаляют захваченную коксовую пыль. Очищенную про
дукцию из верхней части скруббера направляют в колонну фракцЖЯ# 
вания.

Эта технология была впервые внедрена в 1947 г. в штате Монта® 
(США) на установке производительностью 10 тыс. бар/сут (500 тмсл 
в год). В настоящее время в эксплуатации на НПЗ США и Канады *^ 
дятся восемь установок Fluidcoking, в том числе четыре установки ЧР0®- 
водительностью 95-110 тыс. бар/сут (4,8-5 млн т в год) для перерабоШ 
битуминозных песков в провинции Альберта в Канаде.

Непрерывное коксование с газификацией кокса (технология Float#*

Первая промышленная установка была введена в эксплуатацию в 1№  
В настоящее время эксплуатируется пять установок (в Японии, Вен*^ 
ле, Нидерландах, в штатах Калифорния и Техас в США) с у м м а р н о й  

изводительностью свыше 190 тыс. бар/сут (9,5 млн т/год). На Р*6, 
представлена принципиальная схема технологии Flexicoking. л

Сырье предварительно подогревают и  направляют в реактор Д 
крекируют с получением газожидкостных продуктов и кокса. О 
добна схеме технологии Fluidcoking, кроме наличия газиф икатора- 
из реактора поступает в коксонагреватель 5 и далее в гази ф и като р  
большую его часть газифицируют с образованием смеси паров и 
122
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3 22 Прюшипиалъная схема технологии flexicoking:
_ _ п .  ?_  пеактор J — ректификационная колонна; 4 - воздуходувка; 5 -  коксонагрева- 

/ - а ? У̂ !Е«т..«голонна 7 -  газификатор; <?- стабилизатор; 9 -  холодильник; У0 — сепара- 
^  К — бензин; >7 — легкий газойль;

^ й 'га зо й л ъ , ЮТ -  рециркулят; ДГ -  горячий кокс .  ремпор; X -  холодный кокс из 
~ 1гторГ*У -  товарный кокс; ДГ// -  кокс из газификатора; XIII -  низкокалорийный газ, 
5уу_ вомух; XV- кокс в газификатор; XVI -  топливный газ; XVII -  вода

(газификация кокса рассмотрена ранее). Горячий коксовый газ после кок- 
сонагревателя и газификатора используют для производства пара высо
кого давления, затем он проходит через классификатор кокса (где от него 
отделяются частички кокса), улавливатель сероводорода, далее его исполь
зуют как топливо.

Рассмотрим основные особенности технологии Flexicoking. В отличие 
от технологии Fluidcoking, кокс газифицируют с получением топливного 
газа с низким содержанием соединений серы, что позволяет получать 
чистое топливо из наименее ценной продукции НПЗ. Приблизительно 
"  % продукции процесса получают в жидкой или газообразной формах.

Ричем металлы из соединений сырья сконцентрированы в мелких 
утицах получаемого кокса и могут быть извлечены. При использовании 
тов Г / СЫРЬЯ тяжелого гудрона с содержанием сернистых компонен- 
мепи’гч м̂ас-)И коксуемостью по Конрадсону 28 % (мае.) получают при- 

р о " “ Дующие продукты [% (мае.)]:
............................................................................................... ..

5 - ^ i i r c ................................................................................ \ Ц
газойль (343_ 524 .'С ) .................................................................................. ^ 3

Ит>ог*оСЛе газиФиЦированный ‘.' ‘. ' . * . * . ' . '  ‘ И ’.б
По1р̂ ...........................................................................................

***** кокса что™ В тсхнологическом тепле удовлетворяют за счет сжига- 
Устраняет необходимость во внешних источниках топлива.



с огнеупорной футеровкой. ' ,VJ«<v'
Коксовую пыль очищают для удаления соединений металлов^ 

таллы сконцентрированы в небольшом, около 1 % (мае.), объеме 
от общего объема кокса). Остатки несгоревшего кокса могут 
лонных фильтрах третьей ступени, в скрубберах Вситури и при очисц? ̂  
доожиженного слоя. Их в дальнейшем используют для извлечения

Технология получения ценных металлов (никеля и панадияЬ^^ 
кокса освоена в ряде стран (США, Канада, Венесуэла). При содеп ^  
ванадия в сырье примерно 200 мг/кг его концентрация в коксе 
а в золе -  23,0 г/кг. ’ г-■'*

При утилизации газа, получаемого на установках Flexicokin*JjL 
не возникает серьезных проблем благодаря хорошим характере^ 
горения. Кроме того, газ пригоден для сжигания в различных серийаощ1 
пускаемых горелках.

Низкокалорийный газ используют для самых различных целей: 1ъ  
нологических подогревателях (трубчатые печи, установки рифор*^ 
нафты, установки риформинга пара для получения водорода и т. д.);|*. 
женерных сетях (парогенераторы, пароперегреватели, котлы-упиюво- 
ры газовых турбин); для продажи близкорасположенным потребители 

При сопоставлении продуктов замедленного и непрерывногешно-1 
вания (Fluidcokingи Flexicoking) стало очевидно, что при непрерывном* 
совании получают значительно меньше кокса, однако выход светльпиф- 
тепродуктов больше при замедленном коксовании.

Сравнение выхода продуктов [% (мае.)] при различных технологе 
коксования гудрона кувейтской нефти с коксуемостью по Конраднц 
24,7 % (мае.) приведено ниже:

Выход, (% мае.) Замедленное Fluidcoking ПеясоЫЩ
коксование

Газ................................................................... 9,2 11,8 И,»
Бензин...........................................................13,1 11,5 ^
Легкий газойль.............................................29,3 14,5 14 -
Тяжелый газойль.........................................15,1 32,1 1
К окс ...............................................................33,3 23,7 ^  *
Топливный газ.....................................................— — 22,9

Перспективы развития процесса коксования. Будущее процесса кок̂
вания выглядит сегодня неоднозначным. Технология замедленного 
сования в недалекой перспективе будет, вероятно, основным термичес^ 
процессом глубокой переработки нефти, поскольку сегодня труДН®*^ 
более дешевый процесс, который обеспечивает достаточно вЫС0К*?Л(Л 
ход светлых нефтепродуктов (хотя и низкого качества) и кокс ДЛЯ 
ниевой промышленности и электрометаллургии в целом. к Р°мсТ<̂ ,ос 
использовании сырья определенного качества эта технология являет** 
новной и наиболее дешевой для получения дефицитного и aoP^v^j 
щего игольчатого кокса. Технологии непрерывного коксования буДР^ 
вивать и совершенствовать в направлении увеличения выхода 
и газификации кокса.
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^О.ПИ) НЕФТЕГАЗОВОГО СЫРЬЯ
3.16- роиссса Пиролиз нефтегазового сырья — наиболее жест-

Н**“ Г Г н „ ч е « о ,о  крекинга с целью получения углеводородного 
-дя ф°Рма Энного непредельными углеводородами. Процесс осушеств- 

об°ТО0-900 ‘С- Регулированием параметров режима может быть 
доот при ^яКСИмальный выход либо этилена, либо пропилена, либо 
достигнут “бугадиена. Наряду с газом получают и жидкий продукт -  смо- 
бугиленови / ^  моно-, так и полиароматические соединения. С утя- 
лу, ^ дс^ с ы р ь я  при Проведении процесса выход смолы возрастает. 
жеЛС1!1гч̂ 1ИЗ — базовый процесс для нефтехимической промышленности, 

1̂ Кюве получают около 75 % мономеров для нефтехимического син- 
наСГПеовые промышленные установки пиролиза были разработаны ком- 
^ и я м и  Union Carbide Со. и Carbon Со. в 20-е годы XX века. В качестве 
"“^-сначала использовали этан, пропан, а затем — жидкое сырье.

С оврем енная экономика процесса пиролиза тесно связана с рынком 
, нами, маркетингом  и т. д.) целевых продуктов — этилена и пропилена.

Сырье. При выборе сырья для установок пиролиза следует учитывать 
характер превращений различных классов углеводородов. При пиролизе 
нормальных алканов наблюдают следующие основные закономерности: 
этан почти полностью превращают в этилен, из пропана и бутана с боль
шим выходом получают этилен и пропилен, из алканов с числом углерод
ных атомов 5 и 6 получают около 45-50 % этилена. При пиролизе изоал- 
канов выход этилена меньше, получают при этом больше газообразных 
алканов, и в особенности метана. Арены при умеренных температурах 
пиролиза являются балластом, а при более жестких — в значительной сте
пени образуют кокс и смолу. При пиролизе циклоалканов получают 
заметное количество бутадиена [до 15 % (мае.)]. В промышленной прак
тике на установках пиролиза обычно перерабатывают газообразные угле
водороды (этан, пропан, бутан и их смеси) и жидкие нефтяные фракции 
(прямогонный бензин, бензин-рафинат с установок экстракции арома
тических углеводородов). Прямогонный бензин обладает преимущества
ми в сравнении с рафинатом, так как содержит в основном нормальные 

каны, тогда как в рафинатах до 50 % изоалканов, при пиролизе которых 
Г'Р'зувтсл много газа. Если использовать в качестве сырья бензиновые 
™“ ЗДии, то наряду с низшими алкенами можно получить ценные арома- 

* *  Углеводороды — прекрасное сырье для производства техниче- 
Н̂ УГлерода и нафталина. 

ции Установок в качестве сырья используют более тяжелые фрак- 
П ^ Д0РОД°В ~  дизельныс фракции и вакуумный газойль, 

цесса пИо5Гры режима процесса. Основными параметрами режима про- 
т°в, служа ™33' позв°ляющими эффективно управлять выходом продук
ции Иных т темпеРатура, время реакции, давление. Выбор значений тех 
таноВКе и а̂раметР°в зависит от того, какое сырье перерабатывают на ус- 
ДУЮы. Ддя 1(31(04 соотношении должны быть получены конечные про- 
ПеРатуры и '(аждого вида сырья существует оптимальное сочетание тем- 
^одэгиле1« ОДОЛЖИТельности процесса. Так, при 900 *С максимальный 

соответствует времени контакта 0,08 с, а при 1000 *С — 0,01 с.
12!
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Рис. 3.23. Зависимость со 
нов в газе пиролиза пропана

. /  — всею олефинов; 2 — этил

На рис. 3.23 показана ъ 
мость выхода олефино» 
и пропилена при пиролизе»^ 
от температуры. Отмети*, 
симальный выход этилена»*,?!* 
ется при температурах, 
к 900 'С, а пропилена -

Для сравнительной оцеид. 
жимов пиролиза жидкого сц£| 
и его термической стабильно  ̂
используют "фактор жесптса'у

где I -

/ =  * •* , 
температура, *С; т — время контакта, с.

Так, пиролиз жидкого сырья с целью получения максимального■»( 
да этилена необходимо проводить при более низких температуре, чп 
пиролиз более термостойкого газообразного сырья.

Иногда вместо фактора жесткости используют значение помню 
отношения Н/С в жидких продуктах пиролиза. Чем жестче режиы про 
цесса, тем ниже это значение.

В соответствии с содержанием водорода в молекуле наиболышйк 
ход газа (при минимальном коксообразовании) может обеспечить гш£ 
разное сырье — этан, пропан, м-бутан. Из жидкого сырья н аи б о л ьш ею  
ход газа дает бензин парафинового основания с пониженной темпере? 
рой конца кипения.

Для того чтобы уменьшить роль реакций уплотнения, пиролиз след* 
вести при максимально низком давлении. В реальных условиях на 
новках пиролиза давление на выходе из трубчатой печи составляет <М~|
0,25 МПа. Для снижения отрицательного действия повышенного 
ния пиролиз ведут в присутствии перегретого водяного пара, n0*ia?!LE 
торого ре гул и р у ют парциальное давление углеводородного сырья. 
ление сырья водяным паром уменьшает вероятность столкновения 
собой молекул алкенов, и в результате снижается роль реакций №*• 
ризации и уплотнения. При пиролизе газообразного сырья и 
ных газов к сырью добавляют 10—20 % водяного пара, при пиролизе 
зинов — от 25 до 60 % (считая на сырье). ^

В последние годы разработаны технологии пиролиза НГС в zjgtp 
ствии водорода, способствующего повышению выхода этилена с ОД 
менным уменьшением выходов ацетилена, тяжелой части 
Однако присутствие водорода снижает, к сожалению, и выход П*"'. 
при одновременном увеличении объема продуктовой смеси.

Снижению коксообразования способствует применение 
коксоотложения. Добавка ингибиторов позволяет увеличить ДЛИ*®*!
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пробега печей  пиролиза до 3000 ч и более, повысить 
.̂тзЯ°^® оГОпч гзто 920-950 *С, снизить степень разбавления водя- 

V ^ g gtyyy и1ПГ1битора кокеиотложения применяют карбонат
< г*Р °«- ВкаЧ

свойства продуктов. При пиролизе получают пиролизныи газ

жидкие гфода^содержит водород, углеводороды с числом углеродных 
Пирализн*“ 4 водяной пар, микропримеси СО, С 02, H2S. На блоках 

jtomob or I я» ’ деЛения удаляют вредные примеси, проводят осушку
ОЧИСТКИ И __М Я /чмлп u ptq u  'jtqи  v r a n ^ u  ттппттотт*!* Tron

i c
,иН’ -Атг бутадиен-1,3 -  сырье промышленности с 
вЫДн некоторых установках выделенные алканы -  этан и пропан -  воз- 
^шакгт в сырье, подвергая пиролизу.
Врж Зи* продукты пиролиза. В эту группу входят получаемые при пиро- 

«угаеводороды от С 5 и выше, которые при обычных условиях нахо
д я  в жидком виде. Иногда жидкие продукты пиролиза называют смо
лой пиролиза. Количество жидких продуктов пиролиза в основном зави
сит от вида сырья, что иллюстрируют следующие данные:

СЫрье Выход жидких продуктов, % (мае.)
на сырье

Этан................................................................................................................................2—3
Пропан..........................................................................................................................8—10
Бутан............................................................................................................................ 8—12
Легкий бензин (н. к ,-145 "С).................................................................20-25
Керосиногазойлевая фракция..............................................................................35—40

Выход смолы возрастает также при снижении температуры пиролиза. 
Так, при низкотемпературном (750 ‘ С )  пиролизе бензина выход смолы со
ставляет 30-35 % (мае.), а при высокотемпературном (950 * С )  он падает 
До 20-25% (мае.).

Жидкие продукты пиролиза независимо от применяемого сырья и ус
ловий пиролиза имеют примерно одинаковый углеводородный и фрак
ционный состав. Они содержат 10-15 % (мае.) алкадиенов, 10-15 % (мае.) 
дд*® , 20-30 % (мае.) бензола, 10-15 % (мае.) толуола, а также непре- 

соединения типа стирола и индена и циклоалкены — циклопен-
вариант-! ДР‘ ^ ереработкУ смолы пиролиза можно осуществлять по двум 

^г^ам — топливному и химическому.
и тяжеллтоПи 1ВНОМ варианте получают две фракции смолы — легкую 
Утлеводопо легкой фракции гидрированием удаляют непредельные 
ныщ бензиДЫ’ ОЧИЩенный продукт, называемый гидростабилизирован- 
п°нентом тН0М’ имеет октановое число 7 8 -8 0  пунктов, может быть ком- 
Треб°ваний°кВб^НОГО автомобильного бензина, но в связи с ужесточением 
*елу,° фраки ам его использование сегодня сильно офаничено. Тя- 

ЭкономичИЮ’ 14314 правило’ направляют в котельное топливо. 
Продуктов пит^КИ болсе выгодна химическая схема переработки жидких 
19°. 190-230 и ИЗа (' мо0лу Разделяют на фракции Н.К.-70, 70—130, 130- 

выше 230 *С. Из фракции н.к,—70 'С выделяют циклопен-



тадиен и изопрен, из фракции 70-130 *С — бензол, толуол и 
Фракцию 130-190 #С подвергают полимеризации с получением 
ческой нефтеполимерной смолы, применяемой как заменитель 
ных мяслл Фпяетша 190—230 'Г  мо^гт быть иеутоятлояяттз т .--■-«» имя»^—
иилучепия нафталина, а фракция выше 2iU "С — для получения 
ского углерода.

В процессе пиролиза различного сырья наиболее высокий в ь т Д  
рактерен для этилена и пропилена, при этом получают значимЦЙ 
количество ароматических углеводородов. Типичный выход npotzjyxtt*0* 
лученных пиролизом легкого, вакуумного газойлей, бензина и п р е ^  
ных газов представлен в табл. 3.4. ^

Таблица 3.4. Показатели 
сырья

качества сырья и выход продуктов пиролиза газового в

Пиролиз газового сырья Пиролиз жидкого
Показатель Этан Пропан л-Бутан Бензин Легкий

газойль под*
Сырье
Плотность pj°

•
0,713 0,832 0,870

Пределы выкипания, *С — — — 32-171 232-327 300-531Содержание аренов — — — 7 24 28
в сырье, % (мае.)
Выход продуктов пиролиза, 
% (мае.): 

сухой газ 8,4 33,2 32,2 21,6 19,2 14,2
этилен 48,0 36,7 31,6 31,3 26,0 23,0
пропилен 2,1 14,0 17,8 12,1 9,0 13,7
бутилены 1.1 3,1 2,4 2,8 2,0 4,9
бутадиен ---- h7 4,2 4,2 6.3
бензин Cs-204 *С 1.7 5,0 10,3 22,0 20,6 1«
тяжелая смола (>204 вС) — — 6,0 19,0 21,0
непревращенное сырье 38,7 8,0 4То — — —

И т о г о 100,0 100,0 100,0 100,0 100,0 100,0

Эти данные свидетельствуют о значительном снижении выхода эти
лена с утяжелением сырья; выход пропилена растет с повышением мая* 
кулярного веса газового сырья, выход бутадиена увеличивается. Выхо! 
смолы также возрастает.

Хотелось бы отметить значительное газообразование при 
жидкого сырья и образование более легких, чем сырье, компонентов!?* 
пиролизе газообразного сырья, вызывающих значительное у в е л и ч е н *  

(обычно в 1,5-2 раза) удельного объема паровой (газовой) 
Известно, что реакциям, протекающим с увеличением объема, cnoC\ t  
ствует низкое давление в реакционной зоне или, что то же самое, низ** 
парциальное давление продуктов. Для уменьшения роли реакций У^И 
нения пиролиз ведут при максимально низком давлении. В случае 
нения трубчатых реакционных аппаратов на входе в змеевик нсобхо^у 
поддерживать некоторое избыточное давление, чтобы преодолеть ГИДР* 
лическое сопротивление в трубах печи и в последующей аппаратуре 
но на выходе из печи давление равно 0,2-0,25 МПа). Для компеНС^Д 
отрицательного влияния этого давления и общего улучшения покЗ^Ч
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I __wutfff подачу в печь вместе с сырьем nepeipcroro во-
пР°цесса^хаю ш сго парциальное давление паров продуктов пиро-

лМТПИЯМ уплотненияя т ш  i i i iv < w г
,tf38n писание годы разраоо1<ты тоашдОПМ ш ф а ^ ш  ухликадиродаши

?яв̂ рисуп^ии “ Дорода, способствующего повышению выходГэти- 
алноврсиенным снижением выходов ацетилена, тяжелой части 
и кокса. Однако присутствие водорода снижает, к сожалению 

^ о д  пропилена с одновременным увеличением объема продуктовой

СМСГодовой объем производства этилена в мире составляет около 130 млн т 
пиролизного пропилена — 48 млн т, пиролизного бензола — 15 мли т 
В России работает 15 установок пиролиза. Доля производимого в России 
этилена в мировом объеме составляет 1,8 % (мае.), пропилена — 2,1% (мае ) 
бензола — 3 % (мае.). На рис. 3.24 приведена схема сырьевого обеспече 
„ия пиролиза и дальнейшей переработки его продуктов, показымюш^ 
разнообразие сырья и конечных химических веществ. щая

>* Ацетон
► Бутадиен -стирольный 

каучук
Бутиловый каучук

► Кумол
► Полиэтилен
► Поливинилхлорид
► Полипропилен
► Полибутадиены
► Полиизобугилен
► Полиакрилонитрил
► Полиуретаны
► Пропиленгликоль
► Сополимер этилена 

и диенового мономера
► Стирол
► Фгалаты
► Хлоропрен
► Этиленгликоль

Этан

Пропан

Бутан

Прямогонный
бензин

Дизельная
Фракция

Вакуумный
газойль

► Этилен

► Пропилен

► Бутадиен

Бутилен,
* изобутилен

Ароматические
► соединения 
(бензол, толуол,

ксилол)

^3.24. Схема сырьевого обеспечения пиролиза и дальнейшей переработки его продуктов

Технологическая схема. Технологическая схема уетановки пиро 
уведена на рис. 3.25. Сырьем установки служит п р ^ о г о н ш Л ^ ^  

Установки атмосферной перегонки нефти, в который . исполь-
^ “«тпосле экстракциириформата (раздел 4.2.3). и бутан).
BcTnvv̂ * 6 газовый бензин и газовое сырье (этан, ПР° ,  (Мас.), 
сз-С^?ш лЖ кя Установок пиролиза России этан составлял . 

^ « Ш Ф Л У -  47,5 % (мас.)^ бензины -  47,1 % (мае). С ы р ь е м  также



Рис. 3.25. Технологическая схема установки пиролиза:
1 — теплообменник; 2 — печь; 3 — закалочный аппарат; 4 ,9 — пароперегреватели; 5 -  виц. 
утилизатор; 6 — насос; 7 — паросборник; 8 — ректификационная колонна; 10 — холодили» 
конденсатор; 11 — отпарная колонна; 12 — о т с т о й н и к ;  13 — сепаратор; 1 — водяной nip; 11- 
сырье; III -  углеводородный газ; I V -  вода; V— легкое масло (легкая смола); VI -  тяжевое тех 
(тяжелая смола); VII — вода на очистку, VIII— газ на очистку, IX— топливный газ; Х-аавж  
газы; XI — бензин

могут быть дизельные прямогонные фракции и гидроочищенный ваку
умный газойль. В представленной схеме сырьем служат бензиновые фран
ции и газовое сырье.

Бензин подают насосом при 1—1,2 МПа в теплообменник 1, где его 
нагревают отходящим с установки тяжелым маслом, дымовыми газам» 
в трубах конвекционной секции печи 2 и смешивают с водяным паром 
Далее смесь бензина и водяного пара поступает в трубы реакционного 
змеевика. Подвергаемый пиролизу углеводородный газ поступает в п 
пиролиза без подогрева. Реакционную смесь выводят из печи при 
850 ‘С и во избежание пиролитического уплотнения непредельны х у * 
водородов подвергают быстрому охлаждению в закалочном аппара\^  
Аппарат представляет собой конденсатор смешения, куда по^10* ^  
За счет теплоты испарения воды температуру газа пиролиза cH‘vTce- 
до 700 ‘С. Охлаждения на 140-150 *С достаточно, чтобы за нескол^® 
кунд пребывания газа на участке от закалочного аппарата до коТ®д£р*- 
лйзатора 5 прекратить реакции пиролиза. Последующее снижение 
ратуры до 400 'С происходит в котле-утилизаторе, где тепло Гс00̂ .  
пи ял иепплкчутт для шюизводетиа водяного паса высокого дзя-?гЙИ^
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.nr, смеСЬ ИЗ ---------------------------------------- —•гТвРогазовую _ ей части колонны поток отмывают от сажи и кокса
^ Ф ^ ииИ̂ ^ХтьныМ маслом; верх колонн орошают легким погло- 

10ГЛ0ТИТв нижней части колонны конденсируют наиболее тя- 
маслом  ̂ коТоруЮ откачивают насосом 6. Часть тяжелой смо- 

T>r1Z to часть сМ0Л ппарате 9, возвращают в нижнюю часть колонны в ка- 
*7 г10Д°гРсТУю BJ^лотительного масла, а балансовое количество выво-

ки через теплообменник 1. 
н с уст^ов" \ ?  с*|^сь с верха колонны 8 направляют в конденсатор-

Парогазовую^^ охлаждаЮт до 30-35 *С и затем разделяют в сепара-
х0лодильник ' “-олиза, направляемый на компрессию, очистку и газо-
торв 13 на „ обводненный конденсат легкого масла, которое отделяют
Р^слени^и йни^е ^  Лепсое масло частично подают на верх колоны 8,
от воДы в количество после отпаривания в колонне 11 откачивают g бал̂ нсо!)
с У ^?^и роли за  газообразного сырья от бензинового отличает то, что 

пгомывка газов пиролиза заменена масляной и существует лишь 
В°ДНичная ректификация. Для переработки тяжелого дисталлятного сы- 
ПСа^вакуумный газойль) необходимы более мягкий режим пиролиза и спе- 
Р альные меры, направленные на увеличение времени безремонтного 
пробега печи. В этом случае проводят поочередную очистку от кокса од
ного или нескольких змеевиков печи: из них на несколько часов удаляют 
сырье и газифицируют образовавшийся кокс.

При промышленной эксплуатации установки пиролиза основные труд
ности обусловлены следующим:

1) необходимостью четкого регулирования продолжительности реакции, 
которая при высоких температурах составляет обычно доли секунды;

2) отложением кокса и сажи в реакционной зоне и в "закалочном" ап
парате;

3) необходимостью применения жароупорных материалов;
4) ограничением пропускной способности установки вследствие зна

чительного удельного объема реакционной смеси, обусловленного высо
кой температурой, низким давлением и разбавлением сырья водяным па
ром. Последнее заставляет на установках средней и высокой пропускной 
способности иметь несколько печей.

Нихе приведены основные технологические параметры режима, 
типичные для установок производства этилена пиролизом бензина:

Лень пиролиза 2
Температура в реакционной зоне, *С............................................................... 810-860
Деление сырья па входе, МПа..........................................................................0 ,2-0 ,7
^ тштяяаго пара, % (мае.):

на бензин............................ 50
В о ем 1 ^ ^ ПроПановую ФРакцию..............................................................................30

пребывания сырья в реакционной зоне, с ..........................................0,3-0,5

аппаР<™ 3
■ Н  ратура на выходе. ’С .................................................  400-420

~ “~«е производимого пара, М Па..........................................................................12

н°е н аз^ и ^ ^ .^ :новнойа1т а РатУстановки — этопечь пиролиза.Глав-
ПСЧЙ ПЙПОмКЧй — 1Ш гTU T*kV. И САУЬг.ЪЛ ПАЯ|Д ти он н п и  .ю ны .
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IV

Высо*а*>0*'

I, 2 — конвекционная камера, нижятемпературЯ*^*^* 
котемпературная зоны; 3 — радиантная камер®’Луе ̂  
II — пар; I I I— газ пиролиза (пирогаз); IV — дым°*^

Рис. 3.26. Принципиальная схема печи 
турного пиролиза:

чтобы сырье разлагалось до необходимой глубины в короткий отг> 
времени. В печи существуют конвекционная и радиантная камеры.
вой происходит нагрев и испарение сырья, а во второй протекает
ложенис.

Ранее строились печи с горизонтальными двухпоточными з ц Д |  
ми. в которых время пребывания сырья в зоне реакции достигало 
1,0 с, а температура ;;;;po;;;;uu состав.:::.:-: 750-7S0 "С. Недостать 
печей заключались в неравномерности распределения теплоты, слозоТ* 
сти управления процессом сжигания топлива, необходимости созд^Г 
сложных опор из высоколегированных сплавов и др. На смену эттин^? 
чам пришли печи с вертикальным расположением труб в змеевике, в** 
торых обеспечивают жесткий режим пиролиза — температуру 810— 
и время контакта 0,3—0,5 с.

Для увеличения относительной поверхности труб (т. е. поверхносге 
приходящейся на единицу реакционного объема) печи делают многоц̂  
точными, они имеют 4-6 параллельных потоков. Объем реакционной 
змеевика должен обеспечить завершение реакции за короткий промежу
ток времени. Этого достигают интенсивным, и в то же время строго р*. 
номерным, обогревом труб змеевика, используя печи с панельным! го
релками и одно- или двухрядным экраном двухстороннего облученщ.

Схема печи высокотемпературного пиролиза изображена на рис. 3.26. 
Подогретое сырье (бензин) поступает в змеевики низкотемпературно! 
зоны конвекционной камеры 1, где его нагревают до 157 'С с частичным 
испарением. На выходе из верхней зоны конвекционной камеры сырк 
смешивают с водяным паром, и смесь с температурой 185 *С поступает 
в зону высокотемпературной конвекции, где ее нагревают до 545 *С це
лее направляют в радиантную камеру для подогрева до температуры р Л  
ции. Количество пара для разбавления составляет 50—60 % (мае.) от рас

хода бензина.
Эта печь типа SRT-1 разработана коми- 

нией hummus Crest Inc. Печи пиролиза «юн®- 
ний Slone & Webster Eng. Co., Linde, Technif, 
Mitsubishi, являющихся лидерами в разработ
ке технологий процесса пиролиза, схож»* 
конструкции, однако имеются и иекотор** 
различия. Например, компания Stoned Wa* 
Eng.Co. в печах пиролиза использует высо*̂  
качественный U-образный змеевик, 
обеспечивает высокий выход олеф инов и 
тельный срок службы. Кроме того, прн^^ 
ют особые горелки, которые обладают 
высокой плотностью теплового потока»
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низить их число и поддерживать стабильность пламени в ши- 
п0зволяст с*?вале производительности. Эти горелки удобны также в об-
пОКОМ Я 'ЭК'СПТТуЯТЯТТТт VctwiomjT Tcc}ZfZZf* СТТыЩиииим*
°'?̂ 5̂ Миспо^1ьзоьашш печей высокой производительности (150-220 
руется на ^енау  КОТОрые названы "Ультрафюр". На них установлены 
тыс. т/ 1 ^.‘об^й конструкции с целью повышения селективности про- 
^ ' ’гвИй^чет СНижения времени кош-акга, что позволяет продлить срок 

-^змеевика с обычных пяти до восьми лет. Компания Linde предла- 
сЛУ*шм высокопроизводительных печей конструкцию, в которой суще- 
Гае1ютдве камеры радиации и одна конвекции. Для них характерны вы- 
СТ̂ !с значения КПД в результате максимально возможной утилизации 
соК1а дымовых газов. Кроме того, компания ориентирована на использо- 
Пние горелок, которые вносят от 60 до 80 % тепла. Компания Mitsubishi 
Т^дпагает высокопроизводительные печи, в которых конвекционная ка
мера расположена ниже радиантной, печь имеет нижнюю тягу. Обогрева
ют ее газовым или жидким топливом, сжигаемым в горелках, размещен
ных в потолочной части и на боковых стенках. Дымовой газ направляют 
в дымовую трубу с помощью вентиляторов, создающих разрежение в ниж
ней части конвекционной секции.

Для пиролиза тяжелого сырья помимо печных агрегатов используют 
реакторы с псевдоожиженным слоем инертного твердого теплоносителя 
(обычно коксовые гранулы) или с движущимся слоем крупногранулиро- 
ванного теплоносителя, что позволяет снизить коксообразование.

Закалочный аппарат представляет собой теплообменник, по трубно
му пространству которого проходит пиролизный газ, а в межтрубное 
подают химически очищенную воду. Межтрубное пространство соеди
нено трубопроводами с барабаном-паросборником. Существуют различ
ные конструкции закалочных аппаратов, отличающиеся расположе
нием теплообменных труб, характером связи с барабаном-паросборником

3.2.7. ТЕРМИЧЕСКИЙ КРЕКИНГ С ВОДОРОДОМ
^_УЬловия данного процесса: температура 3 5 0 -5 5 0  *С и повышенное
weaver «гы ЦССС протекает в сРеДе водорода. К этой группе процессов 
га йп технологии гидровисбрекинга, а также термогидрокрекин
га во взвешенном слое адсорбента.

3 2Л1‘ ГИДР°ВИСБРЕКИНГ ГУДРОНА

^ м п е р а т ^  Т Г ™ 1™  ®сз катализатора с рециркуляцией водорода при 
Тельного KOKcnofi И давлении 12-15 МПа. Он протекает без значи- 
Римость водогх Разования’так как ПРИ высоком давлении растут раство- 
кинга. Степени* В неФтяных остатках и скорость реакции гидровисбре - 
^Работай комп1РеВРа̂ еНИЯ..гудХ̂)на составляст 60—66 % (мае.). Процесс 

В ГУЛ "И нсти^ и апробирован на пилотной установке.
РазРаботана теуиИТут неФтсхимпереработки Республики Башкортостан" 

ология гидровисбре кинга при температуре — 500 *С,



давлении — 5 МПа, объемной скорости подачи сырья — 0,3 ч~1, Цигц^ 
ции водорода — 750 нм3/м3 сырья. УЛя'

Выход продуктов [% мае.)] представлен ниже:

Газ............................................................................................................. ..
Бензин (н.к.-160*С)...................................................................................
Легкий газойль (160—340 *С)....................................................................................... .....
Остаток (> 340 ’С ) ..................................................................................................

Потребление водорода составляет 1 % (мае.). Остаток гидровисбм»^ 
га гудрона содержит 1,2 % (мае.) серы [в исходном гудроне — 2,3 % (Мас» 
его можно использовать как компонент мазута М100 (ВУ80 = 16,0). Про! 
цесс испытан на пилотной установке.

3.2.7.2. ТЕРМОГИДРОКРЕКИНГ ВО ВЗВЕШЕННОМ СЛОЕ АДСОРБЕРА

Известны две технологии термогидрокрекинга во взвешенном слое 
адсорбента — это технология "Дина-крекинг" и технология Veba Combi 
Cracker (УСС). Обе технологии объединяет то, что адсорбент является ней- 
тральным и его эксплуатируют во взвешенном псевдоожиженном состоя
нии. Однако в случае технологии "Дина-крекинг’’ водород получают в про
цессе газификации кокса в том же реакторе, в котором ведут термогад- 
рокрекинг, а по технологии VCC — водород подают в реактор извне.

З.2.7.2.1. ТЕХНОЛОГИЯ "ДИНА-КРЕКИНГ
Технология "Дина-крекинг" компании Hydrocarbon Research (США) 

позволяет перерабатывать остаточное сырье с высокой коксуемостью 
и большим содержанием соединений металлов, азота и серы. Принщшш- 
альная схема процесса представлена на рис. 3.27.

Сырье, после нагрева в печи 1 до температуры 500-760 *С, вводи 
в верхнюю часть трубчатого реактора 2 и подвергают термокрекинП 
в "кипящем" слое инертного теплоносителя в присутствии водорода*®’ 
жашего газа при давлении 2,8 МПа и времени реакции до 1 мин.

Водород поступает с нижней секции через зону отпаривания. Адсор
бент находится в псевдоожиженном состоянии. Кокс осаждается на ад
сорбенте, который через зону отпаривания поступает в нижнюю сеИ®®Г ! 
Чем ниже температура процесса, тем больше образуется жидких проД5* 
тов. В нижней секции реактора происходит газификация кокса паР°Р^ | 
дородной смесью при температуре 1000 *С с образованием СО и Hj-j'T 1 
газ поступает в верхнюю секцию реактора, обеспечивая реакцию тер 
гидрокрекинга. да)Р i

Регенерированный адсорбент пневмотранспортом п о д ается  в верху 
секцию реактора. Таким образом, по технологии " Д и н а -крекинг" ПР̂ ' 
осуществляют без подачи водорода извне, а лишь за счет образован** 
дорода в процессе газификации. р

Продуктовая смесь из реактора 2 поступает на разделение в 
кационную колонну 3, где отделяются газ, бензин, легкий и тяжелы*
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Рис. 3.27. Схема термогидрокрекинга остаточного 
сырья под давлением по технологии "Дина-крекинг":
1 — печь; 2 — реактор; 3 — ректификационная колонна;
4 — сепаратор; 5 — отпарная колонна; I — сырье; / /  — газ; 
/ / /  — бензин; IV — водяной пар; К — легкий газойль; 
VI — тяжелый газойль; VII — рециркулят, VIII — парокис
лородная смесь; IX— конденсат

зойль, при этом часть тяжелого газойля возвращается в сырье в качестве 
рециркулята.

Выход продуктов зависит от температуры в зонах термогидрокрекин- 
га и газификации, а также от рециркуляции тяжелых дистиллятов.

Ниже приведен материальный баланс [% (мае.)] процесса при темпе
ратуре 524 *С.

Взято
№ )гн-...................................................................................100,0

Получено...........................................................................................................100,0

& Г ........................................................................................................
f i j . . ............................................................................................... ..

Кокс С ..........................................................................................................38,0
Всего..............................................................................................

..................................................................................................................  100,0

Ляст 1У м П аНОС давленис водорода в зоне термогидрокрекинга состав- 
РиРование При этом происходит заметное гидрообессеривание и гид- 

Диеновых углеводородов.



3.2.7.2.2. ТЕХНОЛОГИЯ VESA COMBI CRACKER (VCC)

В основе этой технологии нефтепереработки лежит процесс 
ния углей или гидрогенизация углей в жидкой фазе, созданный wev**'
ми химиками Ф. Берги усом и М. Пиром в 1913 г. В Германии 
нологии с 1927 по 1944 гг. работало 12 установок обшей произвог"— ^
стью 4 млн т в год по жидкому топливу. Процесс проводили при Twr*' 
ратуре 400-450 *С, давлении 30—70 МПа в присутствии водорода. Послев? 
рой мировой войны Советский Союз по контрибуции вывез пять 
вок, но они не были запущены, так как получение топлива из нефщ ^0' 
намного дешевле, чем из угля. В 1960-е гг. из-за низкой рентабельной 
остальные установки были остановлены и демонтированы. В 2006 г. 
лийская компания ВРсовместно с американской компанией KBRxущщ! 
технологию у компании Veba Oil и запустила опытно-промышленную 
тановку с новым целевым назначением — для переработки гудроаов и по
лучения дополнительного количества светлых дистиллятов.

Цель процесса — термическое гидрокрекирование гудронов тяжелых 
нефтей для получения дистиллятных нефтяных фракций. Технология YCC 
предназначена для переработки как гудрона, так и асфальта процесса д*. 
асфальтазации гудронов, вакуумных остатков висбрекинга, тяжелых спад 
термического крекинга и т. п. Принципиальная схема технологии VCC 
приведена на рис. 3.28. Процесс проводят при давлении 15—20 МП» 
и температуре 430-450 *С.

Сырье смешивают с добавкой (мелкодисперсный адсорбент, представ
ляющий собой инертное по отношению к реакции вещество) и водоро-

адсорбента по технологии VCC: ______
1 — пароподогреватель; 2 — печь; 3 — реактор; ¥ — сепаратор; 5 — вакуумная колонна; 
второй ступени (гидрокрекинг); 7 — сепаратор; 8 — колонна; 9 — блок очистки гаэоа;
I I— адсорбент; III — водород; IV— остаток (> 520*С); V— газ С,-С4; VI— нафта; 
топливо; VIII — вакуумный газойль; IX — сероводородсодсржащий газ; X - р е ц и к л о в * »  i 
содержащий газ; XI — водяной пар



п-вают в пароподогревателе 1, печи 2 и подают в реактор 3. Усло- 
дом. на1л1сса (давление, температура, объемная скорость и содержание 
вця ПР°. ^ p /тируют с целью достижения глубины переработки сырья 
добавки/ ПрИ прямоточном режиме. Реактор J  предсчшишет собой по- 
вьЯце ^ индр без перегородок, работает в режиме восходящего потока. 
лЫЙ протекает термический крекинг в присутствии водорода. Возмож- 
В не11еа̂ ции конденсации подавлены из-за высокого парциального 
нЫСения водорода, поэтому термогидрокрекинг приводит к образованию 

сравнению с сырьем, продуктов с небольшим количеством 
ЛексаВ х0де реакции насыщенные соединения, которые удерживают 
^фальтены, быстро расщепляются и осаждаются на мелкодисперсном
адсорбенте.

Взожидкостную смесь с верха реактора 3 направляют в сепаратор 4, 
где жидкие продукты и добавку отделяют от парообразных. Жидкую фазу 
из сепаратора подают в вакуумную колонну J, из которой выводят жидкие 
дистилляты с концом кипения до 520 *С и эту смесь направляют на гидро
крекинг в реактор 6 при том же давлении 15—20 МПа. Процесс гидрокре
кинга с неподвижным слоем катализатора описан в главе 5. Термогидро
крекинг во взвешенном слое адсорбента завершают в реакторе 3.

Из вакуумной колонны 5 снизу откачивают остаток. В остатке прева
лируют асфальтены. Далее осадок вместе с адсорбентом возвращают в сы
рье, а частично выводят из системы. Продукты термогидрокрекинга по 
своему качеству идентичны продуктам термического крекинга, которые 
необходимо далее гидрооблагораживать, что и происходит в реакторе 6.

Продукты реакции с низа реактора 6 поступают в сепаратор 7. Газы с вер
ха сепараторов 4 и 7 отправляют в блок очистки газов 9, откуда водородсо
держащий газ возвращают в процесс, а сероводородсодержащий газ на
правляют на дальнейшую переработку. Жидкую фазу с низа сепаратора 7 
на?Ра“ яют на Разделение в колонну 8, где выделяют газы Cj—С4, 
520? 5-150 С’ Дизельное топливо 150-370 *С, тяжелый газойль 370-

рабопГ^е прсдставлен выход продуктов [% (мае.)], полученных при пере-
апяк̂ ^л«УДрона послс Двух ступеней: термогидрокрекинга и гидрокрекинга “н«х.кои легкой нефти:

Гкзы..............
В тон числе: ...................................................................................................... ^

*ммиак..
HjS ... .......................................................................................
С,-С4 ........................................................................................

Бензин Cjl’lJO *С....................................................................................... ..
Тяжелей* ТОпливо 150—370 *С....................................................................... 54’*С г д ^ сь37°-52°-с.........йз
Итог0 .. ^ .........................................................................................2,6£ ........................................................ 100,0
Получаемый fS»

а На Установке *аНЗИН по качествУ пригоден для дальнейшей переработ- 
^РЖанием серы ^иуического риформинга, дизельное топливо с со-

елый газойль ел”' 0 РРШ соотве^ствУст современным требованиям, 
•лужит компонентом сырья для установок гидро- или
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каталитического крекинга. Все непревращенные асфальтены и мста»^ 1 
ганические соединения находятся в остатке. Промышленные устанл^'
uavnrmTca в сталии строительства.

3.2.8. ТЕРМООКИСЛИТЕЛЬНЫЙ ПРОЦЕСС ПРОИЗВОДСТВА 
БИТУМОВ

Производство с использованием процессов окисления и компаунд» 
рования нефтяного остаточного сырья позволяет обеспечить norpe(W 
сти в дорожных (-80 % общего объема производства), кровельных (~Ю <*\ 
строительных (~10 %) и других марках нефтяных битумов. С)

Мощности мирового производства нефгебитумов составляют ~110млнт/гтц 
(при загрузке — не менее 95 %), в России — 10 млн т/год (второе место 
в мире, однако их реальная загрузка не превышает 50 %).

Сырье и продукты. В качестве сырья для производства битумов исполь- 
зуют дистиллятные и остаточные полупродукты нефтепереработки (гуд. 
роны, мазуты, крекинг-остатки, асфальта процесса деасфальтизации, ва
куумные газойли, экстракты очистки масляных фракций, смолы пиро
лиза и др.). Очевидно, что производство остаточных битумов требует ис
пользования тяжелых высокосмолистых нефтей (типа венесуэльских ид 
российских: арланской, ярегской и др.), так как получаемый продукт -  
остаток вакуумной перегонки мазутов таких нефтей — должен удовлетво
рять требованиям стандарта на дорожные, кровельные и строительные 
марки битумов.

Непостоянство фракционного и группового состава гудрона обусж»- 
ливает использование физических процессов компаундирования на ста
дии подготовки сырья для стабилизации его качества и на стадии произ
водства готовой продукции для производства дорожных, строительных, 
кровельных и других марок битумов и битумных материалов.

Твердые высокомолекулярные парафиновые соединения, как I  ас
фальтены сырья, влияют на формирование дисперсной фазы, а следа*»* 
тельно, и на дисперсную структуру битума. Повышение содержания <Ш»- 
рафиновых соединений в сырье понижает растяжимость и морозостой
кость получаемых окисленных битумов, повышает расход воздуха и про
должительность процесса окисления. Парафинонафтеновые соединен» 
в сырье выполняют роль разжижителя и пластификатора, у л у ч ш а ю щ и х  

прежде всего низкотемпературные свойства битума. Желательно их при
сутствие в сырье в концентрации до 10-20 % (мае.). Присутствие сеР^‘ 
стах соединений в сырье способствует некоторому улучшению 
чсских свойств окисленных битумов и их пониженной температуре 
кости. Содержание различных соединений в гудроне в значительной мер1 
предопределено химической природой нефти.

Ниже приведены данные по оптимальному составу сырья и битУ*г 
различного назначения из смеси западно-сибирских нефтей (% (мае»’

ГУдрон БНД 60/90 БН 90/10 БН К45/|Д
Масла, не менее.......................... -55  45-49 -50 ^
Смолы, не менее.......................... ~35 30-34 -24 ^
Асфальтены, не более................-8 ,5  21-23 £25

138



перспективных битумных материалов относят битумные 
К 4HCJg большинстве индустриально развитых стран мира водобитум- 

ЭМУЯЬСИИ; 1̂ГЯТИОННые и анионные) стали одним из основных всесе-
«JKtWr - «^АТГГРПкММ! МЛТГ.ПИЛ /И Ж. I > ШИИГ.М Uii V4#ic П 1Л П.1ЛП

.....61ПУМ i“V <  фаза (60-70  % (мае.)]: бщум, модификатор, адгсзион- 
 ̂ r»*JI :т5оритель и разжижитель: 

наЯ̂ ^иотерсионная среда [30-40 % (мае.)]: вода, эмульгатор, кислота

И битумных эмульсий организовано следующим образом:
пениальны х аппаратах (диспергаторах) проводят диспергирование 60- 

70% (мае.) битума и 30-40 % (мае.) воды. Для устойчивости такой эмуль- 
ии в нее вводят в небольших количествах модификатор, адгезионную при

вяжу эмульгатор и стабилизатор. Как правило, такие эмульсии стабиль
ны достаточно продолжительное время и могут быть широко использова
ны для всех ремонтно-строительных работ.

Необходимо отметить и значительно возросшие в последнее время 
требования к качеству кровельных битумов марок БНК. Это связано с их 
использованием в производстве как современных рулонных кровельных 
материалов улучшенного качества (типа "Изофлекс"), так и высокоэффек
тивных антикоррозионных защитных составов (типа Valvoline). Объемы 
производства таких битумов пока невелики, но требования к ним по ряду 
показателей качества чрезвычайно высокие. Выполнить их возможно, 
используя физические процессы компаундирования на стадиях подготовки 
сырья и производства товарной продукции.

Дальнейшее совершенствование битумного производства связано 
с необходимостью стабильного выпуска более широкого ассортимента 
различных битумсодержащих материалов (эмульсий, полимерно-битум- 
ных вяжущих, кровельных композиций и др.).

Химизм и механизм процесса. Напомним, что процесс окисления со
провождают не только реакции присоединения кислорода к атомам угле
рода, т. е. образование связей С—О или С-О—О -, но и реакции отщепле
ния прогонов Н+, приводящие к реакциям конденсации органических мо
лекул и образованию молекул воды. То есть происходит либо присоеди
нение кислорода к молекулам сырья с образованием через оксикислоты 
оазо аЗЫВаСМЫХ асФальтогсн°вых кислот, либо отщепление водорода с об- 
нейтпГИСМ ®олее конДСнсированных соединений — САВ. Окисление 
^200- 1000СЫРЬЯ кислоРодом воздуха — гстерофазный, экзотермический 
ции кДж/кг) процесс, протекающий, в зависимости от конструк-
Он с£ т КЦИОННО[° аппаРата. в диффузионной или переходной области. 
развивак)ИТ И3 огромного числа параллельно-последовательных реакций, 
стаЯддц по Радикально-цепному механизму. Термоокислительная
эрены; бо2 Ь,компонентов битумов падает в ряду: алканы-циклоапканы- 
^ожноэфм °  ̂ погл°щенного кислорода в битуме находится в виде 
ПоРовнумеРНЫХ с̂)ункциональных групп, а остальные 40 % распределены 
пами. Teruio^ ̂ ^^И Д н ы м и , карбоксильными и карбонильными груп- 
•от для HarDJy’ вселившуюся в результате реакции окисления, использу- 

а сырья до температуры реакции. В случае недостатка теп
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лоты сырье подогревают в печи, при избытке теплоты ее снимают 
воды или водяного пара в верхнюю часть окислительной колонны!

Технологии производства. Основные факторы, влияющие на Проп__ 
окисления сырья, это: природа сырья — нефти и гудрона, условная^ 
кость гудрона, зависящая от содержания в нем масел, смолиспо«щЯи5
нашяА шя оо/Ка т т л и л п  тли и /тл> и 1т /1 лгклллипа пллул/li./

ырьянений и асфальтенов, температура окисления, расходы воздуха и а  
и, как следствие, продолжительность процесса окисления. К числу этиз^^Г
торов следует также отнести давление в зоне реакции, уровень подоп*^ 
сжатого воздуха, подаваемого на окисление, и уровень жидкой фаз** 
в окислительной колонне. Соответствующим подбором сырья можноц? 
лучить окисленные битумы различных марок. С понижением содержание 
масел в исходном гудроне повышаются растяжимость и темпера^*! 
вспышки битумов, понижаются их теплостойкость, пластичность и мо
розостойкость.

Технологический режим в окислительной колонне:
Температура, *С:

верха.............................................................................................  200-240
середины......................................................................................  250-280
низа............................................................................................... 250-280

Давление воздуха, МПа.....................................................................0,08-0,12

Выбор той или иной технологии получения битума регламентироин 
возможностями предприятия по производству необходимых потребите
лю продуктов стандартного качества из имеющегося в распоряжении сы
рья. Тем не менее, наиболее перспективная технология, как с точки зре
ния надежного сырьевого обеспечения, так и для стабильного удовлетво
рения требований потребителей к качеству продукции — это комбиниро
ванная схема окисление-компаундирование.

Более 90 % окисленных битумов получают по технологии непрерыв
ного окисления нефтяного сырья в реакторах колонного типа. Конструк
ция последних весьма разнообразна и обусловлена схемой контакта меж
ду жидким сырьем и воздухом, подаваемым на окисление. Его можно осу
ществлять путем барботажа и распыления газообразной фазы в жидко! 
среде с помощью стационарных смесителей, механическим переменяв* 
нием 1'етерофазной смеси на специальных тарелках, организацией пере
токов в системах с внутренней колонной или "стаканами” и т. п. Однако 
все это позволяет устранить лишь диффузионные затруднения для прея* 
кания окислительных реакций, но никак не влияет на качество П0ЛУ ^  
мого продукта, которое в решающей степени зависит от свойств сырь* 
(в первую очередь, от его группового химического и фракционного соста
ва). Поэтому неотъемлемой частью современной окислительной 
ной установки является блок подготовки сырья. Выбор конструкции**^ 
лительной колонны не влияет на качество получаемых битумов. 
тельная колонна представляет собой пустотелый аппарат или Р 
с несложным внутренним устройством диаметром 3-3,4 м и высотой** 
ло 23-30 м. Уровень битума ("высота взлива") составляет 2/3 высоты^! 
лонны (12—18 м), высота паровой фазы — не менее 5 м. Для yBeJII|t,* S  
поверхности контакта жидкой и паровой фаз, т. е. ускорения npoflĈ
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Л rvp*a окислительной колонны с механическим переме
рз*  3 Ааз и внутренним перетоком установки Biturox компа-

пля ввода сырья во внутреннюю колонну; 2 -  патрубок 
I -  из внешней колонны, 3 -  перегородки между
для вывода праду й колонной; * _  мешалка над перфорированной 
5 2 3 ^ *  дагрубок для ввода воздуха; б -  внешняя колонна; 7 -

ения можно использовать механическое пере- 
° птвание реакционной пены на перфорированных 
мггактных тарелках с помощью мешалок (рис. 3.29) 

или на стационарных смесителях жидкостного и га
зового потоков внутри колонн (рис. 3.30).

Механическое перемешивание приводится на ус
тановке Biturox, колонна которой работает следую
щим образом: подогретый гудрон вводится через пат
рубок 1 во внутреннюю колонну 7. Через патрубок 5 
во внутреннюю колонну 7 поступает воздух в виде 
больших пузырей, которые турбинами мешалки 4раз
биваются на меньшие пузырьки. Движение воздуха 
и работа мешалки способствуют движению жидко
сти во внутренней колонне вверх, во внешней — вниз.
Теплота реакции превращает воду в пар, удаляя газы 
и легкий окисленный дистиллят. Битум выводится из 
патрубка 2 внешней колонны.

На рис. 3.30 приведена принципиальная схема 
окислительной битумной установки с колоннами без 
механического перемешивания.

Режим окисления 250—270 'С, расход воздуха — 
м /(м ' мин) и производительность по дорожным битумам — 15—55 м3/ч, 

ПО строительным -  5-18 м3/ч.
На стадии подготовки сырья гудрон смешивают с различными фрак

циями и добавками, позволяющими регулировать содержание смолисто-
и^-,„.ЬТСНОВЫХ компонентов в нефти, отношение асфальтены/смолы 
и содержание твердых парафинов.
и в печи° 4ВО€ Оп°д.готовленное сырье подогревают в теплообменниках 
поДуровеидо С- затем оно поступает в окислительные колонны 1—3 
несколыси Жидкосги>где осуществляют параллельное производство сразу 
п о д а ю т  воз* М а^ К битума. В нижнюю часть колонны через маточник 
Донн ] -з  Дд* 1 ̂ жидкостную окисленную смесь выводят с верха ко
сти. Газ с веп̂ 1ее В сепаРатоРах 5, 6 происходит разделение газа и жидко- 
с Дымовыми сепаратоР°в поступает в печь дожита СО 7и далее выходит 
зчногаэойлев^гГл1 ^  НИЗа сепараторов отбирают "черный соляр" — бен- 
Жет быть испои5 ракцию’ отаод битумного производства, который мо- 
в СкРубберах ср ЗОВан как компонент котельного топлива или абсорбент 
Ми И через соотп^аТОраХ S' 6' БитУм откачивают из колонн 1-3 насоса- 
Ла*Дения (5_у^гСТСГиУюЩие теплообменники и аппараты воздушного ох- 

с температурой 150—180 *С направляют в емкости гото



Рис. 3.30. Принципиальная схема окислительной битумной установки:
1-3 — окислительные колонны; 4 — печь подогрева сырья; 5, б — сепараторы; 7 — печь дожша; 
8-10— аппараты воздушного охлаждения; 11 — насосы; I — гудрон; II — битум различных марок; 
III — воздух; IV— дымовые газы; V — черный соляр; VI — газы окисления; VII — конденсат

вой продукции. Для снятия теплоты реакции окисления и регулировп 
температуры в окислительных колоннах сырье подают на окисление с тем
пературой 180-200 *С или часть битума после холодильников подают к л  
рециркулят в окислительные колонны. Этим поддерживают температур
ный режим колонн на заданном уровне. Во избежание переполнения ко
лонн газожидкостной смесью за счет возможного вспенивания окислю- 
мого продукта ведут контроль за разностью температур верха и низа ко
лонн. Если разность температур составит менее 15 *С, предусмотрена бло
кировка, прекращающая подачу сырья и воздуха в колонну.

Ниже приведен типичный материальный баланс п р о м ы ш л е н н о й  
битумной установки [% (мае.)]:

Взято 
Сырье:

гудрон.................................................................................... <*.... 100,0
воздух.................................................................................................12,5

В с е г о ................................... ........... . Г ........................................ 112,5
Получено

Газы окисления......................................................................................... 13,3
Черный соляр . .................................................................................... . 1»'
Нефтебитум.............................................................................................97,4

В том числе: |
строительный БН.................................................................................13,2
дорожный БНД 60/90 .......................................................................... 82,8
дорожный БНД 40/60........................................................................... М

Потери....................................................................................................... 0,1
В с е г о ....................................................................................................112»*
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Необходимо отметить, что битумы и сырье, нагретые до высокой тем- 
в присутствии кислорода воздуха, склонны к самовоспламене- 

рератуР^^ну КрОМе обычных мер по герметизации оборудования и тща- 
оМЛ, кОНтролю за технологическим режимом применяют аварийную 

ТеЛ5*и1>о'вку. С прекращением подачи рециркулята автоматически отклю- 
Х^подачу воздуха в смеситель.

Важная особенность битумного производства — применение совре- 
иных технологий компаундирования, контроля качества на потоке, на- 

М ва и затаривания битумов, основанных на высоком уровне автоматиза- 
иии и герметизации этих процессов.

История и перспективы развития. Побудительным мотивом развития 
технологий производства битумов всегда служили возрастающие требо
вания потребителей (прежде всего — автодорожников) к качеству биту
мов дорожных марок.

Дорожные битумы 1-го поколения, выпускаемые с середины прошлого 
аека, — это битумы марок БН, которые, как правило, не обладали ни вы
сокой пластичностью, ни подходящими для российских климатических 
условий низкотемпературными характеристиками. Обусловлено это было 
низкими уровнем требований потребителей к качеству и объемами дорож
ного строительства.

Дорожные битумы 2-го поколения — битумы марок БНД, удовлетворя
ющие более высоким нормам требований по пластичности, по низкотем
пературным свойствам, по устойчивости к термоокислительному старе
нию и др. Однако с их введением появились определенные проблемы, свя
занные с технологически неконтролируемым групповым химическим 
и фракционным составом сырья окисления — гудронов. И, как следствие 
этого процесса, повысилась роль качества сырья битумного производства. 
Поэтому на ряде НПЗ РФ был создан специальный блок подготовки 
сырья к окислению.

Появление дорожных битумов 3-го поколения связано с ужесточением 
впоследние годы требований основных потребителей (прежде всего, 
Федерального дорожного агентства "Росавтодор" Минтранса России) к ка
честву дорожных битумов по прочностным и низкотемпературным пока
зателям. Достижение этих показателей качества дорожных битумов, ко- 
орые выше норм стандарта ГОСТ 22245-90, оказалось возможным либо 
Р переработке уникальных по качеству нефтей, либо при создании бло-

полнОМПаУНДИрОВания товаРн°й продукции. Таким образом, был создан 
рОЦенный производственно-технологический комплекс.

катопь российских НПЗ выпускают дорожные битумы 3-го поколения, 
Ны* покП° уровню и стабильности некоторых основных эксплуатацион- 
О дня * г. азатслей превосходят требования существующего стандарта.

Треб5Г ОДНЯ ЭТОГО уже недостаточно, 
стойкостьМЫ° темпеРатУРнУю трещиностойкость, высокую коррозионную 
иость допож^ПЛОСТОЙКОСТЬ’ сдвигоустойчивость и долговременную проч
ная. Дди иС0*1”01 ПО|фытий могут обеспечить только вяжущие 4-го поколе- 
либо термоггПР° ИЗВОДСТВа использУют битумы марок БНД и полимеры: 
либо тепмпч аСТЫ’ такие как полиэтилен "Элвалой" фирмы Dupon и др., 

ластопласты. Например, типа ДСТ (дивинилстирольный
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термоэластопласт) или блок-сополимеры марок "Финапрен" фирмы "п 
рофина" или "Крагой” фирмы Shell Global Sol. Inc. Это так называемые 
лимерно-битумные вяжущие по ГОСТ Р 52056-2003. Для этого Дор0)КнЯо' 
вяжущего материала в зависимости от соотношения в нем битума, п00п° 
мера, пластификатора и поверхностно-активного вещества характер*1 
одновременно высокие значения эластичности (более 70 %), темпет»!? 
ры хрупкости (до минус 60 *С), температуры размягчения (до 75 *С) иГЗ*' 
рошее сцепление с минеральными материалами как кислых, так и осно° 
ных пород (щебнем, песком, минеральным порошком). Однако сезонное^ 
спроса, высокая себестоимость, отсутствие финансового регулирован» 
ценообразования и стимулирования выпуска инновационной продуби 
и т. п. сдерживают производство таких битумных материалов в России 

Еще одним серьезным стимулом и рычагом развития и совершенство- 
вания технологий битумного производства служит объективная необхо
димость гармонизации российских стандартов с европейскими и амери
канскими.



Глава 4 
ТЕРМОКАТАЛИТИЧЕСКИЕ ПРОЦЕССЫ

Термокаталитическими процессами называют термические процессы 
переработки нефтегазового сырья в присутствии катализаторов. Это 
делает возможным использовать более мягкие технологические режимы 
процессов (например, непродолжительное время контакта реагирующих 
компонентов, более низкую температуру и т. д.). К числу наиболее рас
пространенных термокаталитических процессов нефтепереработки мож
но отнести каталитические крекинг, риформинг и изомеризацию легких 
прямогонных бензиновых фракций (C5- Q )  (рис. 4.1).

Каталитический крекинг классифицируют как процесс с неподвиж
ным и подвижным слоем катализатора. Соответственно подвижный слой 
может состоять из шарикового или микросферического катализатора. 
Далее "микросфера" может находиться в реакторах трех типов: с псевдо- 
ожиженным слоем катализатора; с лифг-реактором и с реактором ультра
короткого времени контакта сырья и катализатора. Процесс с лифт-реак- 
тором может работать на двух видах сырья: дистиллятном и остаточном, 
причем на дистиллятном можно получать как максимальное количество 
бензина, так и максимальный выход пропилена.

Отдельно в классификации стоит каталитический крекинг нефтяных 
остатков, так как из-за большого количества получаемого кокса и метал
лов при крекинге мазута в процессе предусмотрено или два регенератора, 
или двухступенчатый регенератор, а также холодильник для снижения тем
пературы в регенераторе.
^Каталитический риформинг подразделяют на процессы с неподвиж- 

и подвижным слоем катализатора. Последний позволяет увеличить 
родолжительность пробега установки из-за отсутствия отдельной стадии 

Регенерации катализатора.
с к о „ и ^ РИЗаЦИЯ лсгких бензиновых фракций, в которых в основном 
Koreun^o!IPOBaiIbI паРаФины С5 и Q , исторически развивалась от высо- 

iX c  *? К ннз®0ТИ||ПСР*1УРНОй.
^вогх)СсИмФпИКаЦИЯ тсРмокатали™ческих процессов переработки нефте- 

ырья представлена на схеме, приведенной ниже.
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4 1. Каталитический крекинг
пплиесса — получение высокооктанового компонента

газойлей  или их смесей с остатками атмосферной перегон
им ijaK>JLoM) Бензин каталитического крекинга имеет хорошие антиде- 
КМ тгионяые характеристики . Октановое число бензина с к.к. = 195 *С 
^ о ^ о р н о м у  методу) равно 80-85.

фпаихии Сэ и С4 (газы) служат сырьем процесса алкилирования (гла- 
6)тооюводства МТБЭ и продуктов нефтехимии. Кроме того, катали- 

таческий крекинг является вторым процессом после пиролиза, в ходе ко
торого получают в промышленных количествах пропилен, что позволяет 
отнести каталитический крекинг к процессу двойного назначения — 
получению высокооктанового компонента бензина или получению про
пилена.

r m i n n r  и э !

4.1.1. ИСТОРИЯ РАЗВИТИЯ П РО Ц ЕССА

Первый промышленный процесс каталитического крекинга с непод
вижным слоем катализатора был разработан американским химиком 
и промышленником Э. Гудри (табл. 4.1). В 1936 г. с его участием была 
построена первая установка в США. Процесс был периодического дей-

Таблица 4.1. Основные этапы эволюции процесса каталитического крекинга
Процесс Год Катализатор

С неподвижным слоем катализатора 1936

С движущимся слоем катализатора 
(ТСС)
^микросферическим катализатором

а с П игсс)Ржащим |сатализат°Р°м 
С лифт-реактором

д о » 1гаИг п  процесс промоторов дожига СО и пассиваторов

Ж ? ? *  Крекинг нефтяных 
явумя Регенераторами 

^Двухступенчатым ректором
(М|‘^ 5 ИМ временем контакта 

максимального

л *, ^ - Р е а 1С Т о р ^ мТ е Н а  И  Д В У М Я- “ «̂ами
1̂имально^о3коНИЯ с полУчснисм
и-ти пропилена ества Лизина

1941

1942

1961-
1964
1971
1974

1982

1990

2002

Природная глина, активированная 
кислотой
Синтетический аморфный шариковый 
алюмосиликатный катализатор 
Тот же, но микросферический

Цеолитсодержащий алюмосиликатный 
катализатор (ЦАСК)
Тот же катализатор
Тот же катализатор, но со всеми добав
ками
Широкопористый, ультрастабильный 
ЦАСК со всеми добавками

Ультрастабильный ЦАСК со всеми 
добавками
Тог же катализатор, но с добавкой ZSM-5

2008 Тот же катализатор

ТСС —

°ph°r catalytic cracking, FCC — fluid catalytic cracking.
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4 1. Каталитический крекинг
nnmiecca — получение высокооктанового компонента

мл «ал/о
а̂ м^^п"^газойлей или их смесей с остатками атмосферной перегон
и-t ® ^2_оМ) Бензин каталитического крекинга имеет хорошие антиде- 
104 шюнныс характеристики. Октановое число бензина с к.к. = 195 *С
[по моторному методу) равно 80-85.

фракции С3 и С4 (газы) служат сырьем процесса алкилирования (гла- 
6) производства МТБЭ и продуктов нефтехимии. Кроме того, катали- 

шчсггпй крекинг является вторым процессом после пиролиза, в ходе ко
торого получают в промышленных количествах пропилен, что позволяет 
отнести каталитический крекинг к процессу двойного назначения — 
получению высокооктанового компонента бензина или получению про
пилена.

4.1.1. ИСТОРИЯ РАЗВИТИЯ ПРОЦЕССА
Первый промышленный процесс каталитического крекинга с непод

вижным слоем катализатора был разработан американским химиком 
и промышленником Э. Гудри (табл. 4.1). В 1936 г. с его участием была 
построена первая установка в США. Процесс был периодического дей-

Таблица 4.1. Основные этапы эволюции процесса каталитического крекинга
Процесс Год Катализатор

С неподвижным слоем катализатора 1936

С движущимся слоем катализатора 
(ТСС)
С^мшфосферическим катализатором

а с с Г г с с )Ржащим катализатором
С лифт-реактором

я а к т г п  процесс промоторов Дожита СО и пассиваторов

КРСКИНГ "«ФГЯНЫХ
или умя Регенераторами
^™™У*ступенчатым регенератором

bSSSSrвременем конта,сга
к°ли^вдИ' 1̂ максимального
лиФт-рсакторам̂ ЛеНа И ДВУМЯ
д о й н о г о  Haiua..
Максимального Л НИЯ: ° и^Уивнием 
*ли пропилена ИЧества бензина

1941

1942

1961-
1964
1971
1974

1982

1990

2002

Природная глина, активированная 
кислотой
Синтетический аморфный шариковый 
алюмосиликатный катализатор 
Тот же, но микросферический

Цеолитсодержащий алюмосиликатный 
катализатор (ЦАСК)
Тот же катализатор
Тот же катализатор, но со всеми добав
ками
Широкопористый, ультрастабильный 
ЦАСК со всеми добавками

Ультрастабильный ЦАСК со всеми 
добавками
Тот же катализатор, но с добавкой ZSM-5

2008 Тот же катализатор

ТСС-
ophor catalytic cracking, FCC — fluid catalytic cracking.
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1. Перегруппировка атомов в молекуле с перемещением водопл 
мет ильных групп, приводящая к образованию изомерного катио^® ^

СН5
R—СИ—CHj-CH , -о R -C H -C H j R -C +-C H ,

2. Взаимодействие с нейтральными молекулами с образованием 
вых ионов карбония и новых молекул как предельных, так и непред^

R - C H - C H ,  +  С 4Н 10 ->  С 4Н ; +  R - C H - С Н ,;

R - С Н - С Н з  +  С 4Н , С 4н ;  +  R -C H = C H j

3. Распад карбоний-иона с большим числом углеродных атомов, ш  
правило, происходит по p-связи, считая от заряженного атома углерода. 
Продукты распада — алкен и карбоний-ион с меньшим числом углерод, 
ных атомов:

C H 3- C H - C H 2- R  -► С Н ,-С Н = С Н 2 +  R*

В целом, карбоний-ионный механизм каталитического крекинга мож
но представить в виде цепных реакций. Зарождение цепи происходит пои 
действием иона водорода катализатора:

П А  ->  Н + +  А - ,
где НА — условное изображение алюмосиликатного катализатора в виде кислоты.

Развитие цепи идет по линии разнообразных превращений ионов 
карбония и водородного обмена с нейтральными молекулами. Наконец, 
обрыв цепи происходит в результате реакции между ионом карбония (ка
тион) и анионом алюмосиликата:

R - C H - C H 3 +  А - - >  R -C H = C H 2 +  НА

Катализатор затем регенерируют и процесс можно начинать заново, 
если поверхность катализатора еще сохраняет активность.

Характерная черта каталитического крекинга — протекание проиес- 
сов перераспределения, и л и  диспропорционирования, водорода. В общем ВИДС 
этот процесс заключается в том, что молекулы, адсорбированные на кат*' 
лизаторе, склонны к потере водорода, т. е. к дегидрированию, что прп*̂  
дит к увеличению ненасыщенности и, как следствие, к более прочиов^ 
сорбции молекул сырья на катализаторе. В итоге вновь о б р а з о в а в ш и ^  
непредельные соединения начинают полимеризоваться, превращаясь!*»  ̂
нечный продукт процесса — кокс, который необратимо оседает на 
лизаторе. Кокс постепенно блокирует все активные центры, и каТ̂ 5 ^  
тор теряет свою активность, т. е. его необходимо регенерировать- „ 
при каталитическом крекинге кокс — это продукт основного катал® ,̂ 
ческого процесса и его накопление на катализаторе неизбежно. Прй



цирком крекинге кокс накапливается в результате вторичных хт™ »
г*** превращ ений и является продуктом в ы с о к с л е м п е р а ^ ^ ^ ^ Г
о н  реакции конденсации, роль которых может fibпъ TO6o,‘

“1 параметров процесса. нижена при измс
"«*«и>1НМТ Г  поопорционирование водорода приводит к  получению более на- 

С рс жидких и газообразных продуктов крекинга, чем при терми- 
^оекинге. Водород, теряемый реагирующими молекулами, адсор- 

чССКСмнными на катализаторе, насыщает различные осколки молекул 
бИппе~де ВССГО) при гидрировании изомеризованных алкенов. Следова- 

одни органические молекулы теряют водород, а другие за их счет
им насыщаются.

При каталитическом крекинге поведение гомологических рядов раз
личных типов соединений имеет свои особенности. Химизм процесса ка
толического крекинга представлен на схеме, приведенной ниже.

Алканы. Так же как и при термическом крекинге, алканы распадаются 
на алкен и алкан меньшей молекулярной массы. Распад происходит

Алканы

Алкены + алканы

Циклоалканы

Алкены

-► Алкены + водород

-► Иэоалканы 

Алкены 

-► Алкены + циклоалканы

-► Арены

-► Алкены + алканы +  диалкены

Арены

Алканы + диалкены + арены

-► Псшиалкены + кокс 

Алкены + Арены 

"► Алканы + арены с боковой алкеновой цепью

-► Изомеры алкиларенов

Продукты конденсации, кокс
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В  нескольких местах углеродной цепи, но не на самом ее конце. Выхп 
метана, этана и этилена незначительны. В газе накапливаются углево 
ролы Съ—Сл. Скорость распада при этом в десятки раз больше ^  
термическом крекинге. !I?i5

Алканы не попадают в хемосорбированный слой, но и за п р » ^  ' 
этого слоя проявляется поверхностная энергия катализатора. В резулкт? 
ге в непосредственной близости от поверхности катализатора создаете 
зона повышенной концентрации органических молекул сырья с осляк* 
ленными связями С-С, в результате снижается энергия активации их 
реакций распада. х

Алкены. Скорость распада алкенов при каталитическом крекинге 
в тысячи раз больше, чем при термическом крекинге. Причины этого 
и механизм превращений уже описаны выше. Помимо распада алкены 
вступают в реакции полимеризации-деполимеризации, перераспределе
ния водорода, изомеризации, циклизации.

Особенно разнообразны реакции изомеризации, в число которых вхо
дят структурная перегруппировка, перемещение двойной связи вдоль 
цепи, возможна также цис- и транс-изомерия (расположение заместите, 
лей с одной стороны или по разные стороны оси молекулы).

Циклоалканы. Реакции, характерные для крекинга циклоалканов — 
деалкилирование, дегидрирование, распад кольца, ускоряются в присут
ствии катализатора в 500—4000 раз. В отличие от термического крекинг» 
заметно развиты перечисленные ниже реакции:

— распад кольца с образованием изоалкенов

О -СН, -► СН,-СН,-СН*=СН-С-СН,;
СН,

— изомеризация циклов

— перераспределение боковых цепей (миграция заместителей):

CHjCH, сн,

Дегидрирование и деалкилирование циклоалканов протекают с ЯвгИ 
распределением водорода. В результате в продуктах крекинга накаЯЖИ 
ются арены и алканы, например:



к / ’

сн .сн .сн , ^
Г Т _ ♦ ! ! ! +  с н г + 2н i

.иклические циклоалканы в результате дециклизации, дегидриро- 
пеалкилирования и изомеризации дают начало образованию мо- 

ваНИЯ -тических аренов, циклогексанов, циклопентанов и алканов. 
н°Цп я всех реакций распада циклоалканов, так же как и для соединений 

ытой цепью, характерно образование молекулярных осколков с чис-
ломатомов углерода не ниже С3.

Авены Скорость и направление превращений аренов при каталити- 
ском крекинге в большой мере зависит от строения и молекулярной 

массы крекируемого соединения.
Гомологи бензола преимущественно полностью теряют боковые цепи, 

«по приводит к накоплению бензола. Труднее всего крекировать толуол. 
По мере увеличения длины боковой цепи и ее разветвления глубина деал- 
килирования резко возрастает.

Полиметилированные гомологи бензола легко изомеризовать с пере
распределением метальных групп. Так, при крекинге л-ксилола в продук
тах реакции обнаружены толуол, триметилбензол, м - и о-ксилолы:

СН,

про данном случае под каталитическим воздействием алюмосиликата 
ихг1мСгХОДЯТ как мифация метальных групп по бензольному кольцу, так и 

К о^РЦ ион ирование. Все эти реакции обратимы. 
cop6hdvvyt СИроВанные П0лициклические углеводороды очень легко ад- 
ирактиче 113 катализатоРе и далее их крекируют на нем до кокса. Бензол 
в кРекинг Кбензи ЗКЦИИ НС вступаст и поэтомУ происходит его накопление

°СТИ мсханизма каталитического крекинга в сравнении с тер- 
и бензина ReKHHroM Резко влияют на состав и свойства получаемых газа 
больше изобугя36 с?держится меньше углеводородов Ci—С2, но гораздо 

Утана. Бензины обогащены изоалканами и аренами.



В  нескольких местах углеродной цепи, но не на самом ее конце. Выхп 
метана, этана и этилена незначительны. В газе накапливаются
поды Сэ—Сл. Скппость пясггягга пои этом в десятки раз больше 
термическом крекинге/

Алканы не попадают в хемосорбированный слой, но и за :
этого слоя проявляется поверхностная энергия катализатора. В резудьГ  ̂
те в непосредственной близости от поверхности катализатора г-- ■
зона п о в ы ш е н н о й  концентрации органических молекул сырья с ослаб 
ленными связями С -С , в результате снижается энергия активации®! 
реакций распада. х

Алкены. Скорость распада алкенов при каталитическом крекинге 
в тысячи раз больше, чем при термическом крекинге. Причины этотт) 
и механизм превращений уже описаны выше. Помимо распада алкены 
вступают в реакции полимеризации-деполимеризации, перераспределе
ния водорода, изомеризации, циклизации.

Особенно разнообразны реакции изомеризации, в число которых вхо
дят структурная перегруппировка, перемещение двойной связи вдоль 
цепи, возможна также цис- и транс-изомерия (расположение заместите
лей с одной стороны или по разные стороны оси молекулы).

Циклоалканы. Реакции, характерные для крекинга циклоалканов -  
деалкилирование, дегидрирование, распад кольца, ускоряются в присут
ствии катализатора в 500-4000 раз. В отличие от термического крекинг» 
заметно развиты перечисленные ниже реакции:

— распад кольца с образованием изоалкенов

О -С Н , -► СН,-СН,-СН«=СН-С-СН,;
СН3

— изомеризация циклов

— перераспределение боковых цепей (миграция заместителей):

^ у / С Н 2СН,

U  " U k c „ .

Дегидрирование и деалкилирование циклоалканов п р о т е к а ю т  с 
распределением водорода. В результате в продуктах крекинга накапЛ*»  ̂
ются арены и алканы, например:
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Г T -> I II + C.H. + 2H.
4 ^  ' • ‘

чп сли чески е ц и к л о а л к а н ы  в результате дециклизации, дегидриро- 
леалки.тирован11Я и  изомеризации дают начало образованию м о - 

ваНИЯ пмческих аренов, циклогексанов, цюслопентанов и алканов. 
ноЦгтявсех р е а к ц и й  распада циклоалканов, так же как и для соединений 

й цепью, характерно образование молекулярных осколков с чис-
ломэтомов углерода не ниже С3.

Авены. Скорость и направление превращений аренов при каталити- 
ском крекинге в большой мере зависит от строения и молекулярной 

массы крекируемого соединения.
Гомологи бензола преимущественно полностью теряют боковые цепи, 

что приводит к накоплению бензола. Труднее всего крекировать толуол. 
По мере увеличения длины боковой цепи и ее разветвления глубина деал- 
килирования резко возрастает.

Полиметилированные гомологи бензола легко изомеризовать с пере
распределением метальных групп. Так, при крекинге л-ксилола в продук
тах реакции обнаружены толуол, триметилбензол, м- и о-ксилолы:

происходят М СЛучае под каталитическим воздействием алюмосиликата 
их дисттпот,^^ м и 'РаЦия метальных групп по бензольному кольцу, так и 

К о Е с Г И°НИрОВанИе * *  ^  Рсакции обратимы, 
сорбируют на^>ВаННЫе полициклические углеводороды очень легко ад- 
пРакгически в 5 гализатоРе и далее их крекируют на нем до кокса. Бензол 
8 кРекинг-й»и,, акции не ступает и поэтому происходит его накопление

Ми̂ еским к ^ „ МеХаНИЗМа каталитичсск°го крекинга в сравнении с тер- 
и бензина, в гак^ 4 1X3X0 влияют на состав и свойства получаемых газа 
^ Ы п е изобутана с,(-лсржится меньше углеводородов Q —С2, но гораздо

• ьензины обогащены изоалканами и <аренами.
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Реакции каталитического крекинга протекают на границе твердой 
тализатор), паровой и жидкой фаз (сырье), т. е. этот процесс — типич 
пример гетерогенного катализа. В зависимости от режима процесс^** 
чества сырья и дисперсности катализатора роль диффузионных, аб-’ 
ционных и кинетических процессов различна. ’

Известно, что скорость такого процесса в целом определяет ckooivw. ' 
наиболее медленной стадии. При высоких температурах, когда скорой 
реакции на поверхности катализатора значительна, процесс идетb itS* I 
фузионной области, так как итоговую скорость его определяет интенпГ" 
ность поступления свежих порций сырья к внутренней поверхности 
лизатора. Снижение температуры изменяет скорость химической 
в большей степени, чем диффузия, поэтому существует область темпа? 
тур, где скорости диффузии и химических реакций сопоставимы; эту 
ласть относят к переходной. И, наконец, при умеренных температуре* 
крекинга результат будет обусловлен кинетикой реакций, т. е. процесс 
протекает в кинетической области. В соответствии с вышесказанным 
в зависимости от области, в которой протекает каталитический креки» 
для его интенсификации следует либо повышать температуру, либо фор
сировать подачу сырья к поверхности катализатора.

Как известно, решающее значение для скорости превращения сырь» 
имеют диффузионные и адсорбционные факторы. Кинетику каталитиче
ского крекинга описывают реакцией первого порядка:

vox = -p v 0ln(l - х ) - а ,
где v0 — скорость подачи сырья в реактор; х  — глубина превращения сырья (выход бензина, па, 
дизельных фракций и кокса); а  — кинетический коэффициент, пропорциональный константа оп
рости крекинга; р — коэффициент.

Построив по экспериментальным точкам график в координат 
Vqx -  Voln(l -  х), можно получить константу а , характеризующую видш- 
мую кинетику процесса. Кинетический коэффициент а  зависит от вида 
катализатора (цеолит или аморфный алюмосиликат), от молекулярной мас
сы сырья, степени измельчения катализатора и температуры. Определив по
ложение прямых для данного интервала температур, м о ж н о  рассчитать энер
гию активации и соответственно установить область протекания процесс*, j

4 .1 .3 . СЫРЬЕ КАТАЛИТИЧЕСКОГО КРЕКИНГА

На первых установках каталитического крекинга в качестве сырья ис
пользовали керосиногазойлевые фракции 2 0 0 - 3 5 0  °С. В дальнейшем ис
пользовали  более тяжелое сырье, в настоящее время используют вахуу£ 
ный дистиллят (газойль) широкого фракционного состава 350-500  • 
В ряде случаев в сырье крекинга вовлекают газойлевые фракции терма*£ 
структивных процессов, гидрокрекинга, деасфальтизаты, полупрОвЧ 
масляного производства и др. Н а некоторых современных установка*®  ̂
ре шли к переработке глубоковакуумных газойлей с тем пературой  
кипения 540-580 *С. Их средняя молекулярная масса приблизится^  
в 1,5 раза выше, чем у легких видов сырья. На специально гппоектирь--^ 
ных установках каталитическому крекингу подвергают уже и остаточ^
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ндн их смеси с дистиллятным сырьем без или после пред- 
сырье: мазУ™ облагораживания гидроочисткой, деасфальтизацией или

демсталлтиз ^  ^  ^  около 45 % от общего числа установок катали- 
В насТС!срСКинга в Европе и на Ближнем Востоке перерабатывают как 

rHS 2 a компонент остаточное сырье.
сырьем*1 екШО с вакуумным прямогонным газойлем в случае остаточ- 

J  к о м п о н е н т о в  характерны следующие показатели:
--более высокая температура выкипания (лишьчастично испаряют

ся при 560 *С);— повышенное содержание полиядерных нафтеновых и ароматиче- 
ких соединений, смол и асфальтенов, солей металлов (V, Ni, Fe, Na), серо-

и азотсодержащих компонентов;
_  высокая коксуемость.
Однако в будущем расширение сырьевых ресурсов за счет вовлечения 

в п ереработк у  нефтяных остатков вызывает появление целого ряда проб
лем:

— отравление катализатора солями тяжелых металлов, приводящее 
к усиленному коксообразованию;

— рост температуры в регенераторе;
— увеличение выбросов оксидов серы, азота и др.
Решение указанных проблем возможно благодаря созданию новых 

катализаторов и добавок к ним, придающих устойчивость к дезактивиро
ванию, разработке новых конструкций регенераторов, позволяющих ра
ботать при повышенных температурах (до 800 ’С), а также в результате 
подготовки сырья.

При утяжелении фракционного состава в вакуумных газойлях и, тем 
более, в мазутах увеличивается содержание САВ, серо-, азотсодержащих 
и металлорганических соединений. Увеличение содержания в тяжелых 
видах сырья вредных примесей вызывает снижение показателей крекин
га и ухудшает условия работы катализатора.
0 s 5 *реработ’са сырья с содержанием сернистых соединений более 0,3— 
.5 % (мае.) ведет к получению высокосернистых топлив, что способству

ет загрязнению воздушного бассейна. Присутствие в сырье сернистых со- 
в кпе*11 (напРимсР> ™na тиофена) увеличивает выход сероводорода 
ледуюг^й"™3* И п* концснТРацию в бензине и газойлях, что требует пос- 
соедиш» а* падР°очистки. а также приводит к увеличению содержания 
Регенепан С€РЫ Н3 закоксованном катализаторе. Выжиг кокса во время 
газами оке™ катализатоРа связан с выделением в атмосферу с дымовыми 
серы в атмосЛе °ерЫ и Поэтому для снижения выбросов оксидов 
нии получаем!кРУ И уменьшения коррозии оборудования при использова-
ку сыпкя ссРнистых топлив проводят предварительную подготов-( ^ ^ р е  кинга.
азотистые с̂ иманис ПРИ дезактивации катализатора следует обратить на 
гает о,2 % (мае ’ содсРжание которых в вакуумном газойле дости- 
Связано с их необпэт^.ИЦаТСЛЬНОС влиянис соединений, содержащих азот, 
вьФаженных э > ратимой хемосорбцией на катализаторах вследствие ярко 

ктронодонорных свойств, а также с высокой химической
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устойчивостью, что делает активную поверхность катализатора 
ной для реагирующих молекул. Отметим, что в образующихся a ic rr* ^ ' 
комплексах содержится основная масса металлорганических соедин*01*0' 
которые после регенерации остаются в порах катализатора в 
металлов. Это вызывает дезактивацию катализатора, способствует vii*50* 
чению его дегидрогенизационных свойств, т. е. повышению выхода**' 
(в том числе водорода), олефинов и кокса. Одновременно снижается**3* 
ход бензина. Наряду со снижением активности и селективности при ЙЬ,~ 
ствие металлорганических соединений способствует механическому!?' 
рушению катализатора. Поэтому весьма важно контролировать 
ние азотистых соединений в сырье и при необходимости снижатьenjnv" 
тем гидроочистки.

Утяжеление фракционного состава сырья крекинга ведет к упад» 
нию содержания в нем органических соединений ванадия и никеля. Таг 
в газойлях их концентрация достигает 1 г/т, а в мазутах — до 170 гД Еав 
содержание металлорганических соединений на катализаторах при пере
работке газойлей не превышает 1000 г/т, то при крекинге мазутов оно до! 
ходит до 10000-30000 r/т. Установлено, что отравляющее действие соеди
нений никеля на катализатор крекинга в 4 раза сильнее действия соеди
нений ванадия. Для расчетов отравляющего действия металл осодержавда 
соединений на катализатор часто используют значение никелевого экви
валента: НИЭ = (V + 4 Ni) г/т. Механизмы действия на катализатор 
соединений никеля и ванадия различны. Соединения никеля отравляют 
активные центры катализатора. Соединения ванадия действуют 
на катализатор по другому механизму. В процессе крекинга они адсорби
руются вместе с образующимся коксом на катализаторе. При выжиге кокса 
в регенераторе эти соединения ванадия в присутствии водяного пара об
разуют кислоты, разрушающие кристаллическую структуру цеолитов, ко
торые переходят в аморфные алюмосиликаты. Степень такого разруше
ния зависит от температуры, парциального давления водяного пара и окис
лительно-восстановительного характера среды.

Адсорбированные соединения металлов проникают вглубь частил 
катализатора на 30—40 мкм. При переработке остаточного сырья на уст** 
новках с движущимся слоем шарикового катализатора с частицами раз
мером 2—5 мм металлорганические соединения находятся в поверхност
ном, истираемом слое и не оказывают вредного влияния на работу ката
лизатора. На установках крекинга с микросферическим катализатором, 
имеющим размер основной рабочей фракции 70—80 мкм, проблема уя»" 
ления металлорганических соединений из сырья приобретает первосте
пенное значение.

Снижение концентрации соединений металлов на циркулирую^ * 
катализаторе в результате его подпитки свежим неэкономично при чехе» 
ной их концентрации в сырье более 25 г/т. Так, при крекинге сырья, соДЧГ 
жащего 50 г/т металлов, на установке производительностью 7950 мУсутр*^ 
ход свежего катализатора составил бы 36 т/сут при содержании coe^ Z -  
ний металлов на циркулирующем катализаторе 1 % (мае.). Для прбЯ^И 
ращения отравления катализатора металлосодержащими компонен^т 
сырья на стадии его подготовки используют различные процессы: ОРЩ
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лемегаллизацию сырья или непрерывную деметаллизацию ча- 
в а Р ^ К ю ш е г о  в системе крекинга катализатора, введение добавок, 
сти Ц И Р ^ ^ д  отравляющее действие солей металлов на катализатор, и др. 
рдссивирую отке остаточного сырья в порах катализатора происходит 

неудаленных на предыдущих стадиях его переработки мине- 
адсоропия - ^ механических примесей. Такая проблема не возникала 
ральных _аботке легких и вакуумных газойлей. В связи с этим в тяжелом 
при nĉ Il Hra содержание хлоридов должно быть ограничено до 5-10 г/т, 
сЫ2 £олимо также отсутствие механических примесей.
Н Пои каталитическом крекинге мазута по сравнению с крекингом ва- 
wvMHoro газойля повышается выход кокса и одновременно снижаются 

целевого продукта, селективность процесса, увеличиваются необ- 
В̂ жмые объемы регенератора и трудности утилизации теплоты сгорания 
кокса Выход кокса при каталитическом крекинге в первую очередь зави
сит от химического состава сырья. Переход к переработке более тяжелого 
сырья связан с увеличением в сырье доли компонентов, обедненных во
дородом: ароматических и особенно полициклических соединений, ас- 
фальтенов и смол, способствующих высокому выходу кокса. Эти группы 
соединений экранируют активные центры катализатора коксовыми от
ложениями уже в первые секунды процесса. При сопоставлении показа
телей крекинга трех видов сырья (ароматического, нафтенового и пара
финового) установлено, что увеличение содержания ароматических ком
понентов в сырье способствует повышению выхода кокса, газа и сниже
нию выхода бензина (табл. 4.2).

Таблица 4.2. Показатели крекинга сыры нафтенового, парафинового и ароматического 
основания (цеолитсодержащий катализа гор, 538 *С)

Продукты крекинга Выход продуктов, % (об.), при крекинге сырья
парафинового нафтенового ароматического

2,6 3,2 3,4
34,5 27,5 24,3
73 70 54,2
5 10 20
2 5 10

4,8 5,4 6,3

Сухой газ (C ,-C j+H 2)
Сжиженный газ (С, -  С4)
Бензин (Cj—221 *С)
Легкий газойль 
Тяжелый газойль 
Кокс

югся ппиКОКИПЯЩИе ФРакции остаточного сырья не полностью испаря- 
выхолар ^^"^РачУРах крекинга 490-530 ‘С, что вызывает повышенный 

Иссле ПРИ ИХ "^Работке, 
бола, остато3*™51 Н3 опытных и Демонстрационных установках перера- 
к остаточномуНЫХ видов СЫРЬЯ позволили сформулировать требования 
кинга. Классаrf!'IPb,°  ЛЛЯ переработки на установках каталитического кре- 
приведена в т а б л  мазутов для переработки (данные фирмы UOP)

Звание кспсса °с В° ВаНИе технологии процесса позволяет устранить обра- 
СОсдинений от вязанное> кроме того, с неполной отпаркой органических 
Единений и CAR3;iH3aTOpa' Снижение количества металлосодержащих 

при подготовке сырья (глава 2) способствует сокраще-
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Таблица 4.3. Классификация мазутов

Тип мазута

I
II
III

Плотность, г/см5

< 0,934 
0,934-0,966 

>0,966

Содержание 
метаалосодержатих 

■ешесп, мг/кг

1S 
15-80 
>80

Коксуемостьпо Конрадсону, Х (|<ic 

4
4-10 
>10

нию выхода кокса и увеличению селективности основного физико-хищ, 
ческого процесса. и'

Процессы подготовки сырья каталитического крекинга без использо
вания водорода рассмотрены в главе 2, с использованием водорода будут 
рассмотрены в главе 5. В первом случае это процессы деасфалмнзщд» 
и адсорбционно-каталитической очистки (ART), во втором случае— пи- 
роочистка и гидрокрекинг. Наиболее распространенный процесс подп> 
товки сырья — гидроочистка или легкий гидрокрекинг. Деасфальтизеттак
же нуждается в дальнейшей гидроочистке.

Технология ART (Asphalt Residual Treating) разработана американским! 
фирмами Engelhard и М. W. Kellog для стадии подготовки остаточного 
сырья с целью его дальнейшей переработки на установках каталитическом 
крекинга и гидрокрекинга.

В ходе процесса ART происходит селективное испарение части 
тяжелого сырья и удаление из него таких нежелательных примесей, 
как металлорганические, серо- и азотсодержащие компоненты, асфаль
тены и др.

Технология практически идентична технологии каталитического кре
кинга, при котором в качестве катализатора используют разновидное» 
каолина, обладающего хорошим сродством к асфальтенам и металлам. 
Содержание соединений ванадия и никеля на каолине может достигал
30000 мг/кг.

Технология ART — это процесс декарбонизации и дем еталлизациисы- 
рья в псевдоожиженном слое каолина. Его осуществляют при давление 
0,1-0,2 МПа и температуре 450—550 ‘С. i

Степень очистки (в %) на установке ART для мазута тяжелой аравий
ской нефти: обессеривание — 30-50, деазотирование — 35—50, снижен* 
коксуемости — 65-75, удаление металлов — до 95. Выход сырья ДИ  ЛР̂ - 
цесса каталитического крекинга после проведения процесса ART состав
ляет не более 70 % (мае.).

4.1.4. КАТАЛИЗАТОРЫ КРЕКИНГА
На установках каталитического крекинга сегодня используют ,

содержащие алюмосиликатные катализаторы, в которые введены 
ные оксиды металлов, улучшающие их свойства. е » '

Формула катализатора крекинга Ме^О • А120 3 • xSi02 • уНгО,  ̂оКсв' 
валентность катиона металла, х — мольное отношение содержание ^  
да кремния к содержанию оксида алюминия (AljOj/SiOj), У ~~ ЧИаМорФ' 
лей воды. Катализатор состоит из кристаллического (цеолита) И
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„„„ттиката Содержание цеолита варьируют от 15 до 25 % (мае.),
^шка™ “  от 75 85 % <мас-)‘аморфН01 катализатора крекинга определяют выходом целевого про- 

Акгивн сокооктановой бензиновой фракции. Под селективностью же 
дуктз — поНИМают отношение выхода этой фракции к глубине пре
вращения сырья.

4 j РОЛЬ ЦЕОЛИТА И АМОРФНОЙ АЛЮМОСИЛИКАТНОЙ 
МАТРИЦЫ

Ц еолит ам и  называют природные и искусственные кристаллические 
мосиликаты, обладающие чрезвычайно тонкопористой структурой, 
представляют собой водные алюмосиликаты натрия, кальция и дру

гих металлов, т. е. это соли алюмокремниевых кислот. Все цеолиты имеют 
Металлическое строение с четко выраженной структурой. Их общее свой
ство — наличие мельчайших полостей, сообщающихся между собой через 
"окна" (поры). Количество полостей в кристалле цеолита очень велико, 
их общий объем может достигать половины всего объема кристалла. Имен
но благодаря этому обезвоженные цеолиты являются прекрасными адсор
бентами. Но в отличие от других адсорбентов (активный уголь, силика
гель, оксид алюминия и др.) размер пор у цеолитов очень мал и все они 
имеют одинаковый диаметр. Для разных типов синтетических цеолитов 
размер пор колеблется от 0,3 до 1,3 нм, т. е. поры цеолита имеют размеры 
молекул веществ, вступающих в реакции крекинга. Благодаря этому 
цеолиты обладают как бы просеивающими, сепарационными свойства
ми, т. е. могут пропускать в полости кристалла и адсорбировать только 
молекулы строго определенного размера, не превышающие диаметра пор 
данного цеолита. Поэтому они получили также название молекулярных 
сит. Синтетические цеолиты выпускают трех типов: А, X, Y. Тип А имеет 
поры 0,3-0,5 нм и применяется для осушки и очистки углеводородных 
газов от диоксида углерода и сероводорода, а также для адсорбции и отде
ления нормальных алканов из их смеси с углеводородами других классов. 
1ИПХ имеет размер пор 0,8-1,3 нм, а тип Y -  0,8-0,9 нм. Цеолит Y наи- 

широко используют в производстве катализаторов крекинга, 
лизатхюе ЦСССС приготоШ1ения катализаторов крекинга сначала в кристал- 
ную матоит01^ 3107 цсолит> который вводят в аморфную алюмосиликат- 
бильного Z  альное содержание цеолита (как правило, ультраста- 
его активы^!!11?  ™па ^  в катализаторе крекинга определяют исходя из 
ется общаяя^ти содержание цеолита меньше 15 % (мае.), то снижа- 
ватъ содепхянЗИВН°СТЬ катализатора по выходу бензина. Если увеличи- 
ет, так как цео-тС цеолита более 25 % (мае.), то его активность также пада
е м  У глеволп^"„^осо^Ует разрыву С -С  связи и все большее количе- 

В современник" М°ЛСКул ^ « ^ « a  крекируют до газа.
61 только роль ма катализатоРах алюмосиликатная аморфная фаза игра- 
и создавая актиимРИиЫ' скрепляя частицы цеолита в своей структуре 
0пРеделяет плотнпД-Ю докРисталлическую фазу. Присутствие цеолита 

ость и активность катализатора крекинга.
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4.1.4.2. ПРОИЗВОДСТВО КАТАЛИЗАТОРА КРЕКИНГА

Катализаторы крекинга подразделяют на шариковые и микрг^ф. 
ческие. Шариковыми называют такие катализаторы, которые 
вают в виде сфер диаметром от 2 до 5 мм. Если диаметр шариков суп»!' 
стветшо меньше (от 50 до 100 мкм), то такие катализаторы называют 
росферическими. ик'

На протяжении всей истории развития процесса каталитического nw 
кинга эти катализаторы конкурировали между собой. Под каждый из н*! 
разработаны технологии и построены типовые установки. Главное раздГ 
чие этих технологий — во взаимодействии поверхности катализатора с сы 
рьем. В последних технологических разработках микросферический ц ! 
тализатор стал более эффективен, чем шариковый, и практически вытес
нил последний с НПЗ (работают только старые установки, вырабатываю
щие свой ресурс).

Технологии приготовления шарикового и ми кросферического к атали
заторов различны. Изменилась также технология приготовления катали
заторов после открытия цеолита и введения его в аморфную алюмосили- 
катную матрицу.

Существуют две технологии приготовления катализаторов крекинга: . 
гелевая и золевая. Для приготовления катализатора в первом случае вод
ный раствор цеолитсодержащего алюмосиликата по каплям определен
ных размеров подают в масло, образовывается гелевый раствор — шарики 
диаметром 2-5  мм, которые далее формуются, отфильтровываются , 
размалываются в специальных мельницах (в случае получения микросфе- j 
ры, для шариковых катализаторов этот процесс отсутствует), затем идет 
сушка и прокалка катализатора. В случае золевой технологии приготов
ления катализатора отсутствует стадия образования гелевого растворе 
в масле — водный раствор цеолитсодержащего алюмосиликата сразу по
дают в распылительную сушку и получают микросферический катализа
тор. Золевая технология позволяет получать более активный катализатор, 
в настоящее время она вытесняет гелевую технологию. По золевой техно
логии можно получить только микросферический катализатор.

Принципиальная блок-схема производства цеолитсодержащих ката
лизаторов по гелевой технологии приведена ниже. По этой схеме 
в кристаллизаторе производят цеолит NaY из смеси щелочи NaOH, сили
ката и алюмината натрия. Из маточного раствора после отделения крис
таллов цеолита формируют гель матрицы путем добавления серной кис
лоты, которая снижает pH с 12,0 до 10,5. Далее добавляют каолин я ра
створ алюмината натрия для поддержания концентрации алюминия в Мо
рице в диапазоне 30-40 % (мае.), pH среды при этом снижают до *>• 
Затем гель подвергают старению, после чего с помощью раствора 
повышают pH среды с 4,1 до 7,5. К полученной суспензии добавляют Р® 
считанное количество цеолита NaY, смесь размалывают в спеШМв^И 
мельницах, перемешивают, фильтруют на барабанном вакуумном 
ре, осадок промывают водой и направляют на распылительную 
На этой стадии происходит формование частиц, определяющее мехЯ̂ ц  
ческую прочность гранул катализатора. Установки для распылитель»^  
сушки имеют различную производительность, формы, размеры, К0»Ч
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Ло> Рас пылП ыляющих Устройств и параметры режима работы. Как прави- 
тых д0 45()1*рИе катали заторной суспензии происходит в камерах, нагре- 
вьопает пл выше- Повышение температуры на выходе из камеры по- 
н°й сушки"™001*И прочность гранул катализатора. После распылитель- 
торые 1„0^ троводят ионный обмен с целью удаления ионов натрия, ко- 

Ио^ ^ ируют (Рис. 4.2) катализатор, 
и стабильнп^ИЯ заменяют ионами алюминия и для повышения активности 

осги — ионами редкоземельных элементов РЗЭ [до 2,3 % (мае.)].
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Рис. 4.2. Зависимость активности цеолитсодержащего 
катализатора от содержания натрия

В связи с резким ростом цен на РЗЭ ряд компаний снизили их содержа
ние в катализаторах до 0,8- 1,2 % (мае.) или вообще отказались от их ис
пользования. После ионного обмена проводят сушку, а затем прокалку 
катализатора при температуре 400-550 *С в токе воздуха в течение 2 ч 
с получением свежих образцов.

Блок-схема производства цеолитсодержащих катализаторов по золе- 
вой технологии представлена ниже.
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стадии распылительной сушки смешивают исходные компоненты 
цеолит NaY, каолиновую глину и связующий компонент — 

катаЛ̂ !« япюмосиликат-хлоргидроля. Сушку распылением проводят при
-л.'ТЙОу  ---------------*>ЛЛ <<ЛЛ */*• •  . . . . _ __________ i n n  n n n  • г '  п ____ VPC ВХ0ДН11ЩЛ. I r t .» U D  — T W U  , а  о ш л и д л щ п л  —  и м /— жлт \->. « и л , -
т е м н ^ ^  влажность частиц катализатора размером до 150 мкм сни- 
ле РаС_о jo-ЗО % (мае.). Полученные микросферические гранулы катали- 
я3101 прокаливают при 400—550 *С в течение 0,5—2,0 ч. При прокалива- 
■^^^^мосиликат-хлоргидроль обеспечивает прочную связь в структуре 
НИ*ез атоМ алюминия. При этом ионы натрия, присутствующие в цеоли- 
ЧС мигрируют в доступные для дальнейшего ионного обмена полости, что 
^Лпегчает проведение дальнейших стадий обработки и модификации ка- 
°Гл и затора. Ионный обмен, необходимый для снижения содержания 
натрия до уровня не более 0,2- 0,5 % (мае.), осуществляют водными ра
створами солей аммония и хлоридами редкоземельных элементов (РЗЭ). 
Снижение содержания натрия и замена его на ионы РЗЭ способствует по
вышению активности и стабильности катализатора. Изучение строения 
и свойств цеолитсодержащего катализатора показало, что он обладает явно 
выраженной кислотностью.

Смеси безводных оксидов кремния и алюминия малоактивны. Следо
вательно, катализаторами следует считать только гидратированные алю
мосиликаты. Отметим, что вода удерживается в катализаторе даже при 
нагреве его до 700 *С.

Изменения в качестве сырья процесса каталитического крекинга, 
необходимость в повышении выхода и качества бензиновых фракций при
вели к созданию микросферических цеолитсодержащих катализаторов, для 
которых характерны следующие показатели:

— высокая насыпная плотность (800-1000 кг/м3);
— прочность на истирание (индекс прочности по Девисону 2—8 %);
— однородный гранулометрический состав и др.
К их числу можно отнести катализаторы серии Super и серии DA фир

мы Grace-Davison Chemical, серии XL фирмы СгофеШ, серии US/DS фир
мы Engelhard, серии MZ фирмы Albemarle Corporation, серии КМЦ "Газ
промнефть" и др.

Указанные катализаторы при каталитическом крекинге традиционного 
вакуумного газойля (фракция 350-500 *С) обеспечивают:
и вь^ 50-54 % (мас ) бе»31™3 с М 04 = 80-84 и И 0 4  = 90-94 °д 20~24 % (мае.) легкого газойля при конверсии сырья 65-70 %;
Чни 68̂ 730^ ТерМ°ПарОВую ста®ильность ПРИ температурах регенера-

не снижаяКОСТЬ К 0ТРавляюшему воздействию тяжелых металлов в сырье, 
ности ovr уровень активности и селективности до отложения на поверх- 

__ м<™ллов в концентрации 4000-5000 ppm (млн-1);
екий состав^ механическУю прочность и однородный гранулометриче - 
и низкий ’^тобы обеспечить хорошие условия циркуляции в системе 

Дальнейш°Д катализатоРа — 0,1-0,5 кг/т перерабатываемого сырья. 
1СатализатогюСе совеРшенствование коксоселективных и металлостойких 
Растабильных* СТало возможным благодаря использованию новых ульт- 

Цеолитов с низкой активностью в реакции переноса водо-
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рода, созданию новых широкопористых (> 50,0 нм) с низкой уд 
поверхностью матриц (30-50 м2Д) и введению в композицию с п е щ ^  
ных "ловушек" тяжелых металлов. Высокая селективность по коксуГ" 
ношение выхода бензина к выходу кокся) достигается в резуит.т^ГТг^Ь 
го снижения отравляющего действия никеля за счет достаточно вы 
содержания Si02 в катализаторах.

При регенерации закоксованного катализатора в регенераторе 
кают следующие основные реакции (все экзотермические):

2С + 0 2 -> 2СО; С + 0 2-> С 02; 2СО + 0 2-> 2 ^ ;  2Н2 + 0 2 -> 2Н2о

Скорость окисления кокса заметно возрастает при увеличении еодеп. 
жания в нем водорода, обладающего большей реакционной способностей 
Наименьшую скорость окисления имеют сернистые соединения. Поэц̂  
му их содержание в остаточном коксе на катализаторе, выходящем из ре. 
генератора, в 1,2-3,0 раза больше, чем на закоксованном катализатор, 
выходящем из реактора.

Регенерация микросферического цеолитсодержащего катализатор» 
в псевдоожиженном слое при температурах до 650 ‘С протекает в кинети
ческой области, при 650-670 'С — в переходной области и при температу
рах выше 670 ‘С — в диффузионной области.

Скорость окисления кокса существенно зависит от его содержали 
на катализаторе.

Повышение температуры регенерации позволяет не только снизип 
содержание кокса на катализаторе в процессе регенерации, но и умень
шить количество катализатора в регенераторе, что очень важно, так ш  
уменьшение продолжительности пребывания катализатора в зоне высо
кой температуры создает благоприятные условия для снижения его 
дезактивации. Повышение степени регенерации катализатора обеспечи
вается также секционированием реакционной зоны. Для обеспеченм 
максимальной активности цеолитсодержащего катализатора необходимо, 
чтобы остаточное содержание кокса на катализаторе не превышало
0,05 % (мае.).

Лидерами по продажам катализаторов крекинга являются три компа
нии: Grace Co. Davison (США), BASF (Германия) и Albemarle Corporate* 
(США). В России катализаторы каталитического крекинга, которые мо
гут конкурировать с лучшими зарубежными образцами, производя1 
в г. Омске ("Газпромнефть") и в г. Ишимбае.

В табл. 4.4 представлены характеристики катализаторов ведун®** 
зарубежных и российских производителей. Отметим в лучших образа» 
высокое содержание оксида алюминия, приблизительно одинаков»* 
показатели выхода бензина и значений октанового числа. 
или иного катализатора в промышленности зависит как от его свойс^•“ *** II4W1 w rvuiu-nijuivpu u ityv/raoiLUJlvnnW 1 n Ja o n t^ l Гч.а1Ч U1 Viv WI
так и хорошо направленной маркетинговой работы и предоставЛ яе»**| 
сервиса.
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. . / „авнигелкние характеристики катализаторов крекинга российского

Показатели ! Brilliant 
I \ Grace Davuon)

LS-60P
{ E n g e lh a rd ,

BASF)
КЦМ-99

(Газпром
нефть")

fV*hra »
(Albtmarlt)

ВЫХОДбеНЗИНа’ (О ^ о в о е  число бензина:
иоч 
моя

В ь я о д  кокса, % (мае.) 
расход катализатора, 
о-д сырья
Химический состав, % (мае.): 

оксид натрия 
оксид алюминия 
оксиды РЗЭ*

Содержание цеолита, % (мае.)
Насыпная плотность, кг/м3 
Средний размер частиц, мкм

♦РЗЭ — редкоземельные элементы.

52-53 52-53 52-52,5 52-53

90,5 92,0 92,0 1,5
79.5 81,0 80,5 80,5

4,6-4,8 4.2-4,5 4,4—4,5 4,4-4,5
0,35 0,25-0,4 0,4 0.4

0,2-0,25 0,2 -  0,25 0,35-0,45 0,3-0,35
48 46 32 45
2,2 1.8 2,5 1.8
22 22 17 22
780 920 720 760
71 72 72 72

4.1.4.3. ДОБАВКИ В КАТАЛИЗАТОР КРЕКИНГА
Для улучшения активности, стабильности и экологических свойств 

катализатора в него вводят различные добавки, которые можно класси
фицировать следующим образом:

Добавки

Увеличивающие октановое Снижающие содержание 
число бензина СО, SOz и NO,

в дымовых газах крекинга

^  Добавки, повышающие стабильность катализатора, — это такие добав- 
фр’а °торые позволяют сохранить выход высокооктановой бензиновой 
НЫм ПуИ на стандартной установке после обработки катализатора водя- 
испьгган М В теченис 6  4  ПРИ температуре 750 *С. Условия лабораторного 
веского ИЯ Примсрно соответствуют активности промышленного равно- 
ке в три- тализатоРа> который проработал на технологической установ- 

* 5 1 2  исскольких месяцев 
4X0 привол3аТ° Р ° теченисм времени изменяет свою пористую структуру, 
частиц кат-Т к снижению его активности. Идет механическое истирание 
Центров Ме1И !аТОра’ их спскание и постепенное отравление активных 

еталлами, содержащимися в сырье и продуктах коррозии.
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Поэтому на промышленных установках осуществляется непрерц_■
и периодическая замена катализатора на свежий из расчета 0,2- 1,5 |ц Я  
1 т сырья в зависимости от типа установки. ***

Кроме того, в состав иеолитсодержащего катализатора за счет ™ 
го обмена в м ест  натрия вводят ионы редкоземельных элемент ив (ргъ 
в количестве 1,0-2,5 % (мае.), которые являются добавкой, повышают* 
стабильность катализатора.

В катализатор также вводят добавку, повышающую октановое число бо, 
зина. Она состоит из цеолита ZSM-5, введение которого в количеств 
2—4 % (мае.) позволяет увеличить октановое чисто на 1-3 пункта за счет 
повышения доли олефиновых углеводородов. Однако при этом проиаю! 
дит снижение выхода бензина на 1—4 % (мае.).

К экологическим добавкам в катализатор относят добавки, снижа*. 
щие содержание СО, SO, и NO, в дымовых газах крекинга.

Промотор дожига СО (добавка, снижающая содержание СО) щ—« I  
няют как твердую добавку в катализатор (0,01-0,03 % (мае.) Pt на AljO,) 
или вводят в состав катализатора в процессе ионного обмена на ионы пл- 
тины. Промотор полностью окисляет СО в регенераторе в плотной фазе 
при температурах ниже 700 'С , не позволяя подниматься СО в верхнюю 
часть катализатора, в циклоны, что без промотора ранее происходи* 
и обусловливало высокую температуру в куполе регенератора, "пропф* 
оборудования и необратимую дезактивацию катализатора. Промотор СО 
позволяет полностью исключить выбросы СО в атмосферу, снизить тем
пературу верха регенератора, содержание остаточного кокса в катали» 
торе до 0,03 % (мае.), на 2—4 % (мае.) увеличить выход светлых нефтепро
дуктов за счет повышения температуры в плотной фазе регенератора,сни
зить температуру нагрева сырья с 250 до 120 *С (уменьшить энергоемкие» 
процесса).

Из изученных соединений металлов в составе промотора наиболее 
эффективна платина.

По сравнительной эффективности (COj/CO в газах регенерации) э« 
металлы-окислители располагают в ряд (в скобках приведено увеличеЯВ 
соотношения COj/CO по сравнению с этим соотношением без в в е д е т е  
промотора):

Pt(47,0) > 1г<19,0) > Pd = Rh(4,0) > Ru(l,6) > Os(l,5) > Re(U).

В качестве носителей в промоторе используют оксиды ал  ю мин А  
кремния, титана, цинка, магния, их смеси, глины, аморфные и 
лические алюмосиликаты. Носитель должен обладать о п р е д е л е н и я »  
физико-химическими характеристиками (содержать м иним альное к о ^ К  
ство примесей (Na:0 . Fe20 3), иметь удельную поверхность 50-100 мЛ* 
и по фракционному составу, насыпной плотности и прочности бытъо^ 
зок к катализатору крекинга

Окислительную активность промотор проявляет сразу же поел* 
загрузки в реактор; полного окисления СО в "кипящем" слое д 
уже через 8-10 мин посте поступления промотора в систему. 
содержания СО сопровождает повышение температуры "кипяшего^™

г е н е р а т о р е  с 620-630 до 670-690 *С. Температура в отстойной зоне 
» ^исоатора становится на 30-70 'С ниже, чем в "кипящем" слое, что сви- 

06 отсутствии термического дожига СО. Пусковая загрузка
5 "Т*0гора (0-м  ^  07 массы циркулирующего катализатора) обеспсчияа- 
п р ^ о с  окисление СО в течение суток.
** при каталитическом крекинге сырья с высоким содержанием серы 

-jora возникает проблема улавливания из дымовых газов оксидов серы
и азота N0*. Содержание сернистых соединений в коксе может 

меняться <п 0,4 до 4,4 % (мае.). В среднем около 5 % (мае.) сернистых ком
понентов переходит из сырья в коксовые отложения, и их выбрасывают 
с дымовыми газами регенерации катализатора в виде SO,. Чем больше 
сернистых соединений в сырье, тем больше их и в коксе.

Введение добавок, снижающих содержание SO, и N 0 , в дымовых газах — 
это наиболее экономичный способ очистки дымовых газов от SO, и N0,. 
Ряд оксидов металлов (например, AljOj, MgO, СаО) образуют с SO, стой
кие сульфаты и нитраты, которые в реакторе восстанавливают до исход
ного оксида металла, сероводорода и аммиака. Сероводород и аммиак от
водят из реактора с продуктами реакции, отбирают с сухим газом и выде
ляют затем на установке этаноламиновой очистки. Оксиды металлов 
с катализатором снова возвращают в регенератор. Связыванию SOz и N 0, 
в регенераторе способствуют относительно невысокая температура 660- 
670 ’С, полный дожит СО при введении промотора, избыток кислорода 
и невысокая закоксованность катализатора. Высокие температуры, харак
терные для современных регенераторов, снижают эффективность связы
вания SO, и NOr  Указанные добавки выпускают фирмы Chevron, Area, 
Engelhard. Grace Davison. Добавки вводят в количестве от 2 до 10 % (мае.) 
на загрузку катализатора в системе. Они стабильны при температурах 704- 
731 *С и позволяют снизить содержание SO, и NO, в дымовых газах на 
40-80 Ж.

Добавки, пассивирующие отралгяющее действие мета.гюв на кат ализа- 
>Щ>. Соединения никеля, присутствующие в сырье, отравляют активные 
“*нтры катализатора, поэтому для предотвращения его отрицательного 
юздействия на поверхность катализатора при переработке остаточного 
с ни** ВВОДЯТ добавку, состоящую из солей сурьмы, которые, образуя 
cvdlv^ - 4 сосдинсния- нейтрализуют (пассивируют) его. Поэтому соли 
пасс им И названы пассиваторами никеля. Количество вводимого 
Гов в СЫр ^ а опрсдсляют по содержанию никельсодержащих компонен-

•тизэтоо ИНОГО мсханизма отравляющего действия ванадия на ката- 
Ции)дл„ {~зрушение кристаллической структуры цеолита при регенера- 
единения mi°  разра6отан другой пассиватор, в состав которого входят со- 
затор и ИспГ?1ИЯ’ олом. сурьмы, фосфора, бора и др. Их вводят в катал и- 
ванадийопга Ь,зуют как ловушки. Они в 10—15 раз активнее поглощают 
Ляет *анддию И1ССКНС ■сомпоне,|ты сырья, чем катализатор, что не позво- 
п*ссиватора ^ оходить до активных центров цеолита. Количество такого 
в СьФье. также определяют по содержанию соединений ванадия

167



4.1.5. ОСНОВЫ УПРАВЛЕНИЯ ПРОЦЕССОМ
К числу переменных параметров, позволяющих регулировать nmJ. 

какие процесса. отмисет, наряду с показателями качества сыры и 
заторов, значения теплового эффекта реакции, температуры, 
времени контакта катализатора и сырья, объемной скорости под 
сырья и кратности циркуляции катализатора.

Тепловой эффект. Как и при термическом крекинге, тепловой эф** 
каталитического крекинга расценивают как суммарный эффект ре*п,‘. 
рапожения и уплотнения. Понятно, что цеолитсодержащим катад^»** 
рам присуще ускорение реакций изомеризации, протекающие с а ц ш ^  
нием теплоты. Значение суммарного теплового эффекта завиеитогсй! 
става сырья, глубины его переработки, катализатора и режима процесса. 
Практически расчет теплового эффекта процесса осуществляют с исполь
зованием закона Гесса — по разности те плот сгорания продуктов *р~тщ 
га и сырья.

Температуру процесса каталитического крекинга варьируют от 450 до 
530 *С в зависимости от типа катализатора и схемы реакторно-регеац* 
торного блока. Рост температуры способствует ускорению п роте п н и  
реакций распада (газообразованию). Выход кокса с повышением темпе
ратуры сначала падает, что связано с улучшением условий испарена 
и десорбции промежуточных продуктов уплотнения с поверхности ката
лизатора и их уносом из реактора, а затем растет, что обусловлено ускоре
нием скоростей реакций конденсации. Выход бензина с увеличением тем
пературы крекинга сначала возрастает, а затем падает (при высокой тем
пературе идет повышенное газообразование). Температура также способ
ствует росту октанового числа бензина.

Давление в реакторе составляет от 0,13 до 0,28 МПа в зависим ост» от 
технологического режима и типа установки. Рост давления снижает ш- 
ход бензина, уменьшает выход газов Q -C j, а также суммарное содержа- 
ние олефииовых и ароматических углеводородов в продуктах катали* 
ческого крекинга. В последнее время наметилась тенденция повыше** 
давления до 0,21 -0,28 МПа при увеличении температуры процесса до5№* 
530 *С.

Объемная скорость поданы сырья. Время контакта сырья и катализд^ 
определяют объемной скоростью v0 (ч-1) — отношением расхода ж*»®"® 
сырья Vc (м 3/ч) к объему катализатора, занимающего реакционную ***»

vo *  Vj/Vк.
П овУ”Чем выше объемная скорость, тем ниже степень п р е в р а щ е н и я ^ ^  

шение объемной скорости может бьггь скомпенсировано более |t3t)fli- 
активностъю катализатора, а также ростом температуры. Принд ^ р. 
ных температуре и активности катализатора уменьшение объе* к0рост* 
роста приводит к увеличению степени превращения. Объемна* 
обычно составляет от 1,5-3,04“' для шарикового до 16-20 ч" 
сферического катализатора в лифт-реакторе. Используя д*
вишенной активности, крекируемое сырье можно перервоа*»^ 
более высокой объемной скорости.
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сырья и каташзатора по мере совершенствования ка- 
*°*^кторно-регенераторного блока снижалось от 10-30 мин 

^^оатора и Р ^ ^ ^ и л и к а т е  до 2-4  с на цеолитсодержашем в лифт- 
амсг^и°* доЛСЙ секунды в реакторе установки MSCC. 

редггорс и лсс" рость подачи сырья, время контакта сырья и катализа- 
к С>бьсыная собой. Кратность циркуляции катализаторатесно связаны
З й Ь - * » " "  №. я / л

...... .. ыт1Д|,мтор*. В -  10Л1пест»0 сыры, поиш иога • реистор » единицу «(жмени
гЖ ̂

if «гялизатор являясь теплоносителем, вносит в зону реакции основ- 
\«сть теплоты для нагрева сырья до температуры крекинга. То есть. 

"^rw uic температура регенерации катализатора, тем меньше может быть 
^г»юстъ его циркуляции. С другой стороны, низкая кратность циркуля- 
!^и катализатора при прочих равных условиях увеличивает время его кон
киста с сырьем, приводящее к росту закоксовывания катализатора.

В системах с движущимся шариковым катализатором кратность цир
куляции составляет от 1 до 4 тД сырья, а в системах с микросферическим 
катализатором на каждую тонну поступающего в реактор сырья вводят 6- 
10 т регенерированного катализатора. На современных установках крат
ность катализатора увеличена до 10—15 т/т сырья, что позволило снизить 
степень его закоксо ванн ости. Увеличение кратности циркуляции обуслов
ливает сокращение продолжительности пребывания катализатора в зоне 
реакции. Количество кокса на единице поверхности катализатора умень
шается. Средняя активность катализатора возрастает, что приводит к по
вышению выхода газа, бензина и кокса. Повышение кратности циркуля
ции приводит к увеличению размеров регенератора и росту эксплуатаци
онных расходов на перемещение катализатора.

4.1.6. ПРОМЫШЛЕННЫЕ ТЕХНОЛОГИИ 
КАТАЛИТИЧЕСКОГО КРЕКИНГА

но им,ро*ышленнос™ процесс осуществляют на установках с непрерыв-
■ ктги*^ИРУЮ1ЦИМ В Рсакторно-ре генераторном узле катализатором, 
крекинга4 последовательно проходят стадии нагрева и каталитического 
ских сое СЫрья’ ДСС0РбЦии адсорбированных на катализаторе органиче- 

°кислительной регенерации катализатора и фракцио- 
Промы Пролуггов крекинга, 

условно кля^Ле!кНЫС тсхнологии каталитического крекинга могут быть
1) со р“ ” и<РициР°ваны на следующие три типа:
2 ) " д ^ ° нарНЫМ с'1оем катализатора;
3>с Движ\-1УИМ1"Я слосм шарикового катализатора;
Технология СЛ° СМ микросферического катализатора.

Т°Р» включает Г~|аЛ1т,чсского крекинга с движущимся слоем катализа- 
100019 и Фракнипа,СГОр’ рспснсРатоР, узел ректификации продуктов кре- 
1®“* и ynaa.iMRauu ИрОВания газов- Уэсл утилизации тепла газов регенера- 

к»1*яитичсскЯ ПШИ *рис Аппаратурное оформление техноло- 
го крекинга определено, как правило, конструкцией
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Е

Закоксовамный
катализатор 3 Вода

Сырь»
Реганарирошанмый

катализатор
J  f  Воздух

1 — реактор; 2 — уэсл ректификации; J  — регенератор; 4 — котел- 
утилизатор

реактора и регенератора. Технологам процесса каталитического крекннп 
различают в основном конструкцией устройств ввода и распределен*! 
потоков сырья и катализатора. Несмотря на общие тенденции в оформле
нии процесса, конструкции реакторно-регенераторного узла сущеспен- 
но различны для разных технологических схем. На практике применяют 
несколько вариантов, основные из которых перечислены далее.

1. Параллельное разновысотное расположение реактора и регеивр» 
тора с напорным транспортом катализатора.

2. Параллельное равновысотное расположение реактора и регевер* 
тора с транспортом катализатора в U-образных катализаторопрпвш Р |

3. Соосное расположение реактора и регенератора с напорным трив- 
портом катализатора.

4.1.6.1. УСТАНОВКА СО СТАЦИОНАРНЫМ (НЕПОДВИЖНЫМ)СЛОЕМ 
КАТАЛИЗАТОРА

Технология была разработана в промышленном варианте в 
риканским исследователем Э. Гудри. В качестве катализатора испа2*Г 
вали природные глины, сырьем была керосиногазойлевая фракция. i*F| 
цесс проводили при 450 ’С и атмосферном давлении в неподвижном я  
катализатора; в реакторе проводили и процесс каталитического крекяг 
га, и регенерацию. _ тяН0Вц

На рис. 4.4 представлена технологическая схема этоп • " ^  
Сырье нагревают в печи 4 и направляю: далее в реактор /. где 
цесс крекинга в слое катализатора. Время реакции 30 мин, гаМПРТ^пре- 
вая смесь с верха реактора выводится в колонну J. Затем ввод 
крашается и в реактор / вводят пар и воздух и при температуре ^  ре- 
идет регенерация катализатора. Дымовые газы выходят также с вер̂  ̂  
актора. В это время в реакторе 2 проводят процесс каталнтичесю»^ ре
ки ига. После окончания каталитического крекинга в реакторе 
генерация, а в реакторе 3 — процесс крекинга. После 
в реакторе 3 проводят регенерацию катализатора. В реакторе ^  ^  
чинают реакционный процесс. Верх реактора п е р е к л ю ч а е т с я  1»
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or

Рас. 4.4. Пртпоптальмая схема установки каталитического крекинга со сташюаар-

1-3 — реакторы: 4 — печь; 5 — ректификационная колонна; 6 -  волдухаяувка; 7 — хояо- 
«ияыяпс в — тосспаратор. 9 — оттирная колонна; 10 — парогенератор; / — сырье; U — 
•оиух; III — гахшродуктовдя смесь; /К — углеводородный та»; К — бензин; УI — легкий 
пиойль; 17/ — тяжелый газойль; VIII— дымовые газы; IX — пар; X — вода

продуктовую смесь, то на выпуск дымовых газов. Так как реакторы рабо
тают периодически и в каждом из них проводят реакцию и регенерацию, 
то в ректификационную колонну 5 газопродуктовая смесь поступает 
неп^ывно. Из колонны отбирают газы, бензин, легкий и тяжелый га
зойль. Бензин каталитического крекинга имеет октановое число не менее 

ПО моторному методу.
^  В настоящее время в промышленности установки ГУдри не применя
лись тожыюгии с раздельными реактором и регенератором оказа- 

П Эффективными.
к*тализатомЫЙ MamePUCLtbtibi‘t блишс установки со стационарным слоем
ликате rmu^*UW ксросиногаз°й-1евой фракции и на аморфном алюмоси- 

приведен ниже [% (мае.)]:
Лето

Сырье
........................................................................................................ 100*°У *******••••••••••••••••••••••••••••••••••••* 100,0

gSTT*?;............................................. at
» гиоя.1^ ******................... ................. 32,3

ь ...............................................................н а
И тото^ .................." ‘" ’I” ” 3,7

........ 100,0
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4.1.6.2. УСТАНОВКИ С ДВИЖУЩИМСЯ СЛОЕМ 
ШАРИКОВОГО КАТАЛИЗАТОРА (ТСС)

Промышленные установки, работающие по технологии «т*»,  j  
с движущимся слоем шарикового катализатора (ТСС, разработ^Нв1'  
в США, и 43-102 — в России), включают в себя реакторно-репвд»22* 
ный и нагрсвательно-фракционирующий блоки. :Гг’Р

В настоящее время в мире работают 14 установок крекинга с гг». 
щимся слоем шарикового цеолитсодержащего катализатора (hobucvcJJ" 
новки не строят). В России таких установок девять. '

На рис. 4.5 представлены схемы реакторно-регенераторного бтою 
тановок ТСС (США) и 43-102 (Россия). Принцип работы этих устало** 
идентичен. Сырье после предварительного подогрева в теплообме
до 180-200 *С поступает в печь 5, где его нагревают до темпервтуры470 
490 ’С. В реакторе 1 поддерживают температуру 450-470 ’С. Кагализатт» 
из зоны крекинга реактора поступает в секцию отпаривания, а продул* 
реакции — в секцию разделения. Закоксованный катализатор поступад 
из реактора по напорному стояку в дозатор, откуда при помощи пневмо- 
подъемника его поднимают в бункер 3 и далее направляют в регснервпи 
(рис. 4.5, б). Выжиг кокса в регенераторе осуществляют с помощью изда
ваемого воздуха. Температура при этом возрастает до 680-700 ’С. В ниж
них зонах регенератора посредством охлаждающих змеевиков темперюу- 
ру снижают до 580-600 *С. Регенерированный катализатор по наклоняо- 
му трубопроводу подают в дозатор и по пневмоподьемнику в бункер J, 
откуда возвращают в распределительное устройство реактора. В целях поа-

Рис. 4.5. Схема реакторно-регенераторного блока установки к а т а л и т и ч е с к о г о  -г -  
с движущимся слоем шарикового и талм м пф а:

а -  установка ТСС (США); в -  установка 43-102 (Росс**). /  -  реактор; J -  
бункер; 4 -  пневмотранспорт, 5 -  нагревательная печь, 6 -  дозатор, /  —сырье; ^  
пар; IV — дымовые газы; V -  продукты крекинга
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пеакторном блоке катализатора его необходимого фракцион- 
дер*анИЯ ня\^сть циркулирующего катализатора направляют в крошкоот- 
цого состава воздухом отдувают кятализяторную пыль и крошку,
делитель, iae  ̂ г- коксованный катализатор самотеком поступает из ре- 

На Р/я  иеге’нератор 2, где осуществляется выжиг кокса, а регенериро- 
*KI<̂  катализатор подают в бункер 3 пневмотранспортом 4 и далее так

же ^ ^ ^ ^ ^ ^ ы и 'г ф н м е н я л и  аморфный алюмосиликатный катали- 
В настоящее время используют цеолитсодержаший катализатор, 

^доводимый компанией BASF или ООО "Салаватекий катализаторный

^Тсам л^^ческий режим и примерные выходы продуктов [% (мае.)] кре
кинга вакуумного газойля с цеолитсодержащим катализатором приведе
ны ниже:

Температура, С:
кагрева сырья...................................................................................... J50-420
> риторе ......................................................................................... 450—490
в регенераторе ..............................................................................................  590—620

Дамские, МПа:
а реакторе. ................................................................................................. 0,07
а регенераторе . , ..........................................................................................0,02

Кратность циркуляции катализатора, тД сырья.......................................1,4—2,5
Время контакта катализатора с сырьем, с ......................................................1200
Выход продуктов:

су»« г » .................................................................................................1,5—2,0
№ .........................................................................................................2,0—3,5
£С «.........................................................................................................44-6 ,0
бензии (Cj—195 *С).................................................................................. 35-38
легкий газойль (195-350 * Q ................................................................... 23-27
тяжелый газойль (> 350 'Q .....................................................................20-24
“ “ ........................................................................................................ 2,5—3,5

К числу недостатков установок описанного типа следует отнести 
офвниченные возможности системы пневмотранспорта крупногранули- 
гамГНОГ° катализатоРа и высокий удельный расход транспортирующего 
cofiĤ eHee * ^  на 20 кг катализатора). Максимальная пропускная спо- 
coaenjoiinJflaHOBO,C 11X0110 ™па нс превышает 4000-5000 т/сут. Цеспит- 
длителкыг» ***‘УшзатоР используют недостаточно эффективно из-за его 
очевидно ?  П п ЫВаНИЯ 8 Реакпионной зоне. Будущего у этих установок, 

'ишарап Г р МСре износа оборудования их выводят из эксплуатации, 
амешм п»п.  ,еакт0Р представляет собой цилиндрический аппарат ди- 
Дниша /oeaimJL* " объемом реакционной зоны 30-50 и 3 (рис. 4.6). 
ипуцер дзд no°P,a пиитические. В центре верхнего днища расположен 
актором (на тГ-ЧИ катализатоР* 5 из бункера, смонтированного над ре- 
Штуцер J  соелинУНКС НС по,сазан)- Высота реактора с бункером 41 м. 
P°e посредством п” ° всрхним распределительным устройством 6, кото-
1,0 всему сечеми^ ерсточных труб равномерно распределяет катализатор 

В верхнюю Реактора. 
иомерно контактиоуреактора через штуцер 4 вводят пары сырья. Они рав- 

‘ируют с катализатором, двигаясь сверху вниз через реак-
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Pat. 4.6. 11 р и н ил м мал ьма я схема реактора 
jnmnecEoro крекинга с лтмжушммся слоем шц 
тялтатора:
1 — днище; 2 —  штуцеры для выхода паров м 
корпус; 4 -  штуцеры дяя ввода сырья; 5 — штуреп 
талюзпзра; 6 — верхний распределитель кататиптарк'* 
рубки дяя отвода паров ('гирлянды*), в— переточнывч 
катая идггора; 9 — mcxxxfl распределитель катадя 
штуцер для вывода катализатора. I — сырье; /У —
Ш — пары продуктов крекинга

ционную зону. Под реакционной зоной 
ложено сепарационное устройство для 
продуктов реакции — гирлянда патру^цГ 

-^УШТТПм" с прорезями, защищенными колпачками оЯ
/  Г--------- .1 ,  падания катализатора. Все патрубки н и ж аЭ

крытым концом соединены со сборной камем 
из которой через штуцеры пары продукпдН  
ют из реактора. Ниже расположена зона on* 
кн <?(переточные трубы для катализатора)*»^ 
бированных на катализаторе паров углевцдХ 
дов водяным паром, подаваемым через спаи*, 
ный штуцер. Закоксованный катализатор вы» 

дят из реактора через нижний распределитель катализатора 9 и штуцер!
Регенератор (см. рис. 4.5, 6 ) — аппарат квадратного сечения 3xJi 

высотой 27 м имеет 11 зон, в каждой зоне смонтированы устройств 
подвода воздуха, вывода дымовых газов и змеевики для отвода телок 
В змеевиках циркулирует вода, которую частично превращают в пар.I t  
змеевики соединены с общим котлом-утилизатором. Максимальную»! 
псратуру выжига 620 'С поддерживают в средней части аппарата. На во* 
и выходе катализатора, так же как и в реакторе, расположены распре»- 
литель и выравниватель потока.

Из реактора в регенератор катализатор перемешают при помоШМ* . 
мового газа, а из регенератора в реактор — при помощи горячего возвО»

4.1.6.3. УСТАНОВКИ КАТАЛИТИЧЕСКОГО КРЕКИНГА 
С МИКРОСФЕРИЧЕСКИМ КАТАЛИЗАТОРОМ

К технологиям каталитического крекинга с микросферичесДР* Р» 
левидным) катализатором следует отнести технологии с "кипящим g  
ем катализатора; с лифт-реактором; с ультракоротким временем Ю * *  
("Миллисеконд"); с получением максимального количества пропиле»

4 1.6.3.1. УСТАНОВКА С ПСКВДООЖИЖЕННЫМ СЛОЕМ 
МИКРОСФЕРИЧЕСКОГО КАТАЛИЗАТОРА

я 19*21Первые установки этого типа были пущены в эксплуатацию ® ^ 
в США и до открытия и применения цеолитсодержащих алюм0̂ о т< *  
ных катализаторов играли определяющую роль в нефтеперер^^р 
Основными аппаратами на установках являлись реактор и perflW"^
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...г-гопе в псеадоожнженном ( кипящем") слое катализатора происхо- 
В О сновны е реакции крекинга.
" н Г р и с  *-7 представлена принципиальная схема технологии катали- 

..-«ого крекинга с кипящим слоем микросферического катализато- 
Т гьго ье  насосом IS через теплообменники 19,22. 25, подают в печь 27 \ 
Огревают до 350 'С и смешивают с циркулирующим газойлем, поступаю
щие низа.ректификаиионной колонны. Смесь сырья и рециркулят по

тают в подъемный стояк катализаторопровода, где они встречаются с горя
чим регенерированным катализатором, затем поднимаются в реактор 6 . 
Процесс каталитического крекирования сырья начинают еще в стояке 
и оканчивают в кипящем слое реактора.

Пары п р о д у к то в  реакции и водяной пар, подаваемый в огпарную зону 
реактора, уходят из него и поступают в нижнюю часть ректификацион
ной колонны 7. С верха колонны 7 газ, пары бензина и водяной пап по- I 
ступают в конденсатор- холодильник 8 , а оттуда после конденсации -  
в сепаратор 9, гае их разделяют на водный, бензиновый слои и газ Газ 
компрессором /Опадают на гаэофракционирование, бензин насосом 11  
частично направляют на орошение верха колонны 7, а балансовое коли- 

^ ^ и ^ ^ ^ ^ т а б и д о а ш п о ^ о к о в ы е  погоны колонны 7 (фракция 195- I

f. ’ : 23 — н*сосы; 3 — котел-утилнмтор; 4 — ыкггрофидатр; 5— pere- I 
°ор; 12~ 7< " .  21 -  каюнны. в. 20, 24— шлаямхьммк. 9— cmxdctv 10 — «омпрес-
’Тти°о6менни« J  ^Tvo,lrrot*- 13 — кпаухосуна, 14 — пазогремтелк юиуи, 19, 22, 25, 26 — | 
** . /V - г,. ,. w u .  2 f - парогенерпор./ - сы рм ,/ / —саежм* ипшастор./ / / —бен-
«•»«* a m x Z t * * !* *  195- зм 'С. »7 -  фршщмя выше 350 *С; VII — и к  И И -  кажут. U -  

U Г ЖЛ1 ; ~  ТОПЛ1,мш* гм; XII — цмркумиионное орошение колонии
к*тж(шмтор, х /к  — регенсриромнныЯ катвлимтор



350 *С и выше 350 ’С) поступают в соответствующие отаарные с ц __т
21, где их отпаривают водяным паром. Фракцию 195-350 "С заби^ЙП| !6 
сосом 17, охлаждают в сырьевом теплообменнике 19, хол0дил Ра**н£ 
и выводят с установки. Фракцию выше 350 *С з а б и р а ю т ^ ^ ^ ч И  
охлаждают в сырьевом теплообменнике 25 и холодильнике 24 и ~°Соц Ъ 
водят с установки С. hmw колонны 7 насосоа 15 а рсакшр о 
шлам — тяжелый газойль со взвешенной в нем катализаторной

Катализатор из кипящего слоя реактора медленно опускают Г * * 1 
ную зону, куда подают водяной пар. Нефтяные пары, адсорбиро^Е^ 
поверхностью катализатора, удаляют с помощью водяногогви^яиИ 
катализатор поступает в катализаторе про вод и в узел смсшенняс Й 5 1 
хом. Воздушный поток поднимает катализатор в регенератор 5 по 
дяшсй линии катализаторопровода. Основную часть воздуха для вьп2^ 
кокса подают непосредственно в регенератор. В змеевики регенег*?? 
подводят пар или воду дтя съема избыточной теплоты. 
разовавшиеся при выжиге кокса, поступают в котел-утилизатор J, опи» 
свою теплоту и их направляют в электрофильтр 4 для улаативаншивиТ

I — ректор, 2 -  регенератор, 3 — аоадуираспредел итель. 4 -  абсор
бер. 5 — напорный стояк, 6 -  пнеаыопоаьекник. 7— ратификацион
ная колонна; Я, 13, 16 — холодильники; 9 — сепаратор, 10, Я  — о1™*"! 
ные колонны; 11, 12. 13, 17 — насосы; I t  — парогенератор; /  — сырмг;
II — водяной пар; 111 — воздух; ГУ — регенерированный катализатор, 
V — икоксоаанный катализатор на оттирку, VI — отпаренны* к****"' 
затор; VII — продукты крекинга; VIII - дымовые газы, IX  — газ; л  "  
бензин; XI -  легкий газойль; XII — тяжелый газойль; XIII — ■“**



после чего выбрасывают в атмосферу. Для подогрева 
. ^ Р н° « " - ю т  топку ПОД давлением 14.

пр ^в^г>глстаа1сна схема технологии каталитического крекинга 
*°Н* рис- 48 Т Т ,и1Спосферического аморфного алюмосиликатного ка-

OJIUIHM С̂ *?^{ОЙПОЛ иммнием Ortoflow и отличающейся соосным 
^ ^ т о р а .  И гм оёактора и регенератора. По этой технологии сырье 
ы ^ яажс КТОР куда самотеком спускают регенерированный ката- 
Ьоступ*^" W r  происходит во время контакта катализатора с сырьем 
тязатор Крп "  т-хты реакции через верх реактора поступают на ректи- 
в реактор6 7 а ^коксованный катализатор по пневмоподъем-
ф10в п о с т ^ ^ в регенератор 2, где происходит выжигание кокса с поверх

ности пихимогинеского режи.ча и примерный выход продук- 
ановок с микросферическим аморфным алюмосиликат- 

^отали затором  следующие:

Температур* крекинга, 'С .............— ..............................................................
Массом* скорость п м и и  сырья. " Г ........................................................ . 10-12
Кратность циркуляции .. ..................................................................................... 5 .0 -5 ^
Дамение • реакторе. МПа ..................................................................... . . . . Д
Теыяервтура регенерации С ............................................................... 610 „Д?
Даяление s регенераторе. М П а................................................................................0,01
Выход продуктов.

& .................................................................................................3.0
■ 2JCj-C*............................................................................................ -5,6

(C j—205 "С )............................................................................................... 38.0
аепсиЯ газойль............................................................................................30,0
тяжелый газойль........................................................................................20,2
кокс..............................................................................................................3,2

4.1.(.3.2. УСТАНОВКА КАТАЛИТИЧЕСКОГО КРЕКИНГА С ЛИФТ-РЕАКТОРОМ

После того как в процессе крекинга начали применять цеолитсодер
жащие катализаторы, роль основного аппарата, в котором проходят реак
ции крекинга, перешла к лифт-реактору, а реактор с "кипящим” слоем ка
тализатора стал реактором-сепаратором, где происходит только отпарка 
~ ~ ™ затоРа °т продуктов реакции, и роль "кипящего" слоя потеряла свое 
•птяши^’..- НЗСТ0ящес ВРСМЯ практически все установки с технологией 
с •'атализатора в реакторе реконструированы в установки

миологией лифт-реактора
кия его^т^[?^ТИЯ цсол*тсодержашего катализатора и для использова- 
'“ тадизатооа и ШССГВ 1одно ю  главных — сокращение времени контакта 
Зонный полм Сыр“  вс-тсдствие высокой активности катализатора) на- 
идклонный лиЛт* СТОЯК катализаторопровода был переоборудован под 
“оадрнизирона  ̂ рсактор *  Реактор с кипящим слоем катализатора был 
бь*л сведен лп и Л °3 рсшст°Р-сепаратор, в котором объем кипящего слоя

По Другим схе *Ш>’Ма 
Тализ*т°ро.м пг>и^аМ молсРнизаЦии установок с микросферическим ка-
* Реакции катал выносной лифт-реактор, в котором происходи- 

а Реактор был ^ КОГО кРекита с цеолитсодержащим катализато- 
‘̂ СТов Реакции от ^ рсвращем в реактор-сепаратор для отделения про-



Pec. 4.9. Up iАлыми схема рсактормо-
тгхяолопш Onoflow с лифт-реактором:

1 -  реактор-сспаратор катализатора, 2 -  отпарю* секции « 1  
нератор; 4 — лифт-реактор; 5 — циклоны; /  — сыоьГ/, Ifc 
ИГ — водяной пар; /У— продукты реакции: V— щ

Модернизация установок Ortoflow щд^ 
повышения эффективности использование -. 
мою лифт-реактора, а пеакюр-сепапаттчр и‘ ^Г110* 
ратор поменяли местами (рис 4.8 и 4.9). В 
шее время наиболее успешны и ра зрабатхе 
логин и конструкций установок каталитичесл^ 
крекижа с применением пео1итсолсрхащихпв^ 
ли заторов фирмы Exxon Mobil, UOP, Shaw (СЩм 
а также Axens(Франция). В России этоОАО'ВНЙВ 
НП”, ОАО "ВН И ПИ Нефть”, ИНХС РАН. ^  

Наряду с модернизацией технологии катадп^. 
ческого крекинга с микросферическим катализе», 
ром за счет введения в действующие схемы лифт- 
реактора аз я использования преимуществ цеолит- 
содержащих алюмосиликатных катализаторе» 

были созданы новые установки с лифт-реактором (рис. 4.10). Впервс 
такая установка была построена в 1971 г. по лицензии фирмы f/Of (рос
сийский аналог — комбинированная установка Г - 4 3 - 1 0 7 ) .  На рис. 4 . 1 1  

более подробно представлена схема реакторно-регенераторного блока.
Описание схемы. Сырье — вакуумный газойль, предварительно нагре

тый в теплообменниках и печи до 260 ’С, поступает в низ лифт-реапорвв 
через сырьевые форсунки, где его смешивают с регенерированным ап- 
лизатором. Процесс крекинга проводят в лифт-реакторе при темпераще 
515—520 *С н завершают при подходе к сепарационной зоне реактор* 9. 
гае происходит отделение продуктов реакции от катализатора. Продули 
реакции через циклоны поступают в ректификационную колонну на фрак
ционирование. Закоксованный катализатор направляют в десорбер—<л- 
парную зону 1 0 , где его отпаривают в противотоке с водяным паре* 
Десорбер секционирован каскадными перфорированными конусами, 
пятствующими созданию поршневого режима. В нижней части десорбер 
установлены кольцевые коллекторы для ввода водяного пара, в верх* 1 
части -  форсунки для ввода шлама, т. е. части остатка из ректифияО*®* 
ной колонны, содержащей унесенный из реактора катализатор. Дал* 
тали затор самотеком поступает в регенератор 11 , гае с поверхност и ^  
тали-затора выжигают кокс. С этой целью в низ регенератора подают 
гретый воздух. С верха регенераторе через циклоны выводят дымовь* ̂  
(продукты сгорания), которые затем охлаждают в котле-утилизаторе ^  
тают от катализаторной пыли на фильтре 7и направляют в дымовую^^.

Характеристики тслно.1 e a tческого режима и примерный выХ°^ 
тов |% (мае.)) установки каталитического крекинга вакуумного 
с лифт-реактором на м и крое феричес ком цеолитсодержашем к*1* * ;  
ре приведены ниже:
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/ -  трубчатка печь; 2,22,25 — теплообменники; 3. 19-21,24, 28,29— насосы; 4 — подогреватель 
м ц щ  5 — бункер для катализатора. 6, 18— шпионы; 7 — электрофильтр; 8 — котел-утилиза
тор. 9 -  реагтор-сепаратор. 10 -  лесорбер реакторе. II — регенератор; 12 — лифт-реактор; 
13. I f -  отпариые колонны; 14 -  ректификационная колонна; 15, 23. 26 -  аппараты «смутного 
аыажленка; 16 — емкость; 27 -  пароподогреватель; 1 — сырее; II — топливо в подогреватель 4, 

~ *°мух' ,V ~  =■**>•* катализатор на логрузку системы. V — очищенные дымовые газы; VI — 
катаяизяторная пыль; VII -  дымовые газы; VIII — закоксоаанный катализатор, IX — продукты 
реакции; X — войной пар; XI -  регенерированный катализатор; XII — шлам; XIII — no; XIV — 
*?**“* — бензин. XVI -  легкий газойль; XVII — сырье ала технического углерода
* Фракция 350-420 *С); XVIII — остаточная фракция (выше 420 *С)

в ̂  Р^кторе. 'С...................................................... 515-520
массовая скорость подачи сырья. ч~‘ ......................................................  80-100
•ч*птость циркуляции..............................  5 <_* 0
^Mwije.pewcTope, МП...........................  AIJ

^ W y p a  * регенераторе, "С......................................................... .650-670
& J S H.eP“TOPe' MIle............................................................. °*15
Ж & н’.............................................................................. ..

«***•* (Cj-205 -q  ....................................................... «-J
*па«гаэоЛль .............. .............................................................

К " * *  "***>............ !й
................................................................................................. ...

РСЗУЛЪТят
СТВо“ания сыоьгвГ^1Г><»К>1ИСТК1’ сырья на стадии подготовки, усовершен- 
10 блока, испо „ u Х рс^ ок’ модификации реакторно-регенераторно- 

вания новых катализаторов удалось увеличить выход
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Рис. 4.11. П а ж и т и  схема реаггорао-в 
Клоп ссппм ы гаятгкского крептга Г-43-107Г
I — прамогочкыЯ реактор (лифт-реактор); 2 — Г~М||щ 
регенератор. 4 -  лесорбср реактора. 5 — сырьсщ, ,  1

I -  aovyx, ГУ— pertHeuHi»»oMu.!ir. ^  ' - ч .  411- пар; П 1- • ршшврир» щ Д  htr
■ . *• I LA J

бензина до 53-55 Ж (мае.). На современн щ  w ,__
ках температура крекинга составляет 520-53n?V
Дальнейшее повышение температуры опасно та» ^
ведет к графитазации стали, увеличению ее newt!?* 
ста и хрупкости. Одним из решений п р о б л ем ы ^  
но считать уменьшение толщины наружной изо 
ции и футеровки реактора изнутри, которая д а » !  
быть стойкой к воздействию повышенного коксов 
разования и малопористой, чтобы в нее не проник 
ли нефтепродукты.

Реактор современной конструкции представляет 
собой прямоточный лифт-реактор постоянного вм 
переменного сечения, заканчивающийся отбойинщ 

пластинками, разделительными циклонами, зоной форсированного ки
пящего слоя. Применяемые реакторы по конструктивному оформлена 
реакционной зоны могут быть лифтного типа с восходящим или нисходя
щим газокатализаторным потоком или работающие в режиме форсиро
ванного псеадоожижснного слоя.

Конструкции регенераторов различают по способу организация псе»- 
доожиженного слоя, поточности контактирующих фаз, типу секшкжя- 
рования. Регенератор обычно имеет общий псевдоожиженный слой п »  
л и затора, регенерационное пространство секционировано горизонталь
ными провальными или беспровальными решетками, вертикальными пе
регородками.

4.1.6.3.3. УСТАНОВКА КАТАЛИТИЧЕСКОГО КРЕКИНГА "МИЛЛ ИСЕКОЩГ 
С УЛЬТРАКОРОТКИМ ВРЕМЕНЕМ КОНТАКТА

В связи с утяжелением сырья процесса каталитического крекинг» 
в последнее десятилетие появилась технология с ультракоротким време
нем контакта, позволяющая минимизировать закоксовывание 
тора. Это — технология Millisecond Catalytic Cracking (MSCC), далее на** 
ваемая "Миллисеконд". .

Эксклюзивный лицензиар технологии Millisecond — ФИРМ*
На рис. 4.12 предстаыена принципиальная схема установки кяПл»»-^| 
ского крекинга с ультракоротким временем ко>гтакта MSCC. Сырье- ^  
ж еденный вакуумный газойль, забирают из емкости сырья насоеоид 
подают на блок теплообменников (не показаны на схеме), где поД° ^  j: 
ют до температуры 215-280 'С и направляют в распределитель c * ^ ^ .  
В распределителе сырья происходит его диспергирование до М6» Ц "Я  
псрсного состояния при помоши водяного пара. В трубопровод ^  
рованного катализатора, до распределителя сырья, подают BOflJW^T
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i; J — распределитель сырья; 4 — |
6— отарные колонны; 7 — емкость, S — секши г

кидушныЯ компрессор, 10-  котел-утилизатор. 11 — подогреватель юзсуха. 12 — аппарат д о г  
ц п а п а ш и а п в ;  И  — тсляообмемюас; 1 4 -1 8 -  мсосы; 19— и и ш ш ; /  — сырье; О — тар; 
Ш — п ц к  ГУ — дымовые газы. К — сухой ш  ■ топливную сеть, У1 — пропан-пропиленовая 
♦>и и ч ; VII -  бутан-бупиеноавя фракина. VIII -  кисла* юла; IX — би и н ; X— м а й  1»- 
ювлу Х7 — тяжелы* газойль. X// -  топлиао а подогреаггель //; XIII — |
М,0Р. 1/К — жкоксоаанный катализатор

н/или кислую воду для улучшения распределения катализатора в зоне кон 
гакгассырьевым потоком. Катализатор на смешение с сырьем поступает 
•о регенератора 2 при температуре 650-730 *С. Основное отличие техно- 

пга процесса в том, что контакт катализатора происходит с сырьем, на- 
сверху вниз При этом наиболее легкая часть сырья вступает 

J — ” iL 1*™затоР°м в газообразном состоянии, тяжелая же его часть 
T.UHouvCnCPWpOBaHa Непрореагировавшую часть подвергают дополни- 
Щ е м о ю е в нижней части реактора (стриппинг-камере), в кипя- 
при помоцш^1И1аТОра' глс пРоводят отпарку тяжелых продуктов реакции 
п°адеожи^^ ьодяного паРа Температуру в стриппинг-камере реактора 
тализатги^ уровне 520-560 *С при помощи регенерированного ка- 

К о ^ ест£Г упа,ощего т  Регенератора 2  
мост n j ТГ|т, катализатора регулируют шиберной заслонкой в зависи
мые Реакции ^ ^ Гуры * Р ^ ^ о и н о й  зоне 510-550 *С реактора 1. Основ- 
ПР°ДУКты рсакп КИНГа протс,сают в нисходящем потоке катализатора. 
К*ТВл*13*тора иИ Проходят Циклоны, где отделяют унесенные частицы

в ректификационную колонну 4. Унесен- 
•^гализатора снова возвращают в реактор.
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Закоксованный катализатор через подогреватель 11 поступав, 
генерацию при помощи воздуха от воздушного компрессор* 9  *** WI 
туру в регенераторе поддерживают циркуляцией регенерированм»^151̂  * 
талкзатора п ш  образом, чтобы ииссисчить полноту m m .. - 
дымивыс п ш  из расисратира при температуре ЬМ>-710 ‘С по"/Г* 
к котел-утчнзатор 1 0 , где их охлаждают дс температуры 2SO-3lO *C ib^H  
утилизатора теплоты, дымовые газы проходят электрофильтр н ;?** 
сывают в атмосферу.

Легкий 1азойль из колонны 4 подают в отпарную секцию 6, пае е J  
мощью водяного пара доводят температуру вспышки до требуемого 
чения, и выводят с установки. Тяжелый газойль из колонны 4 частив 
возвращают в реактор 1 и колонну 4, а балансовое количество м а м З  
с установки и испатьзуют как компонент товарного мазута или чщ д Д  
для производства технического углерода Продует верха колонны щЦ Г  
дит блок конденсаторов и при температуре 30-50 *С его откачивают вмд! 
люксную емкость 7 Газовая фата и легкий нестабильный бензин постум! 
ют в секцию газофракционирования 8 . Кислую воду в количестве 1-3 % 
(мае.) качают в стояк регенерированного катализатора, балансовуючас» 
направляют в блок отпарки кислой воды. Из секции гаэофракцжжфвб- 
ния в парк готовой продукции выводят бензин, пропан-пропялсяаЛ 
бутан-бутиленовую фракции. Сухой углеводородный газ направляютвкя- 
ливную сеть предприятия.

На установке используют реактор с нисходящим потоком катаюшю- 
ра, сырье вводят перпендикулярно движущемуся вниз потоку каталшор* 
ра. Продукты реакции и катализатор после контакта с сырьем транспор
тируют горизонтально в систему сепарации Данная схема уставом 
позволяет получить значительно более высокий выход жидких предала, 
чем в традиционном FCC, при малых капитальных затратах.

Сочетание двух факторов — быстрого разделения катализатора ■ » -  
ров и небольшого объема реакционной зоны — обеспечивает сокра—  
нежелательных вторичных реакций. В процессе значительно согрешив 
время контакта сырья и катализатора — до 0,1 с, вместо характерных да* 
каталитического крекинга с лифт-реактором 2-4 с, что стимулирует «пер
вичных реакциях деструкцию исходных углеводородов.

Сравнительные показатели выходов продуктов [% (об.)1 установок 
с лифт-рсактором FCC и "Мнллисеконд’ (MSCC) приведены ниже

FCC
Свойства сыры:

плотность р1*, кг/м1........................................................ 916
коксуемость. % (ю с .) ...................................................... 1,2

Вы хал продуктов:

MSCC

90
U

lAUi. /

бенмп» <C,-22I X ) ........................................................ 50,4
легкий гвюЯль (221-360*0........................................ 21,5 *„'«
тяжелый гвэойль (> 360 ’С ).............................................9,1 %
кокс. *  (ы яс)..................................................................5,1
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тпаяиционной установкой каталитического крекинга 
П о с Р ^ С ;  ^ S S io n o i MSCC обеспечивает:
'кг-оемстором ICAJT̂ rTTt(̂ n,r ВЫх0да нелепых продуктов и их качества;

* 1 ' i f »  I iwn'11 , ы гмнжение зксплузтзцноннъс и кашггаль-

„их**!** особенности нового усовершенствованного процес-
KDCtMHl4l катализатора включают, 

с* кяшяитическо <̂ му конпиаирования сырья с катализатором;
-  У"»***"* с ультракоротким временем реакции.
— *>НУ ^ ^ п о м у  врсмсни контактирования процесс MSCC имеет 
J S S e  технологические преимущества:

следую™^ температуры в регенераторе;
п овы ш ен и е  кратности циркуляции катализатора;

"  необходимость в охлаждении катализатора;
“  большая эффективность при переработке остаточного сырья. 
Псовая реакционная система MSCC (переоборудованная установка 

FTC1 мощностью 2,5 млн т/гад была пущена в г. Нью-Джерси (США)
■ ноябре 1994 г. В странах бывшего СССР работают две установки катали- 
тичеекмо крекинга MSCC -  в с Мозырь (Белоруссия) и в г. Туркменбаши 
(Туркменистан)

4.1.6.4. ТЕХНОЛОГИИ КАТАЛИТИЧЕСКОГО КРЕКИНГА 
С МАКСИМАЛЬНЫМ ВЫХОДОМ ПРОПИЛЕНА

Пропилен, получаемый в процессе каталитического крекинга FCC, 
составляет 30 % его мирового производства. Однако рост потребностей
• этом мономере значительно превосходит рост его производства, поэто
му увеличение его выхода, в частности в процессе каталитического кре
кинга, является актуальной задачей нефтепереработки. Д м  этого необхо
димы повышенная температура (> 550 *С) и высокая кратность циркуля
ции (>16), что позволяет уменьшить выход сухого газа и увеличить выход 
фолилена; короткое время контакта сырья с катализатором (< 0,5 с), по- 
даваяющее реакции с участием олефинов, в том числе с переносом водо-

катализатор с целью получения повышенного выхода про- 
о л »“ |высокоэффсктивный сепаратор продуктов помогает подавить 

О, вирирование легких олефинов и образование кокса.
этокпчг,~!ЫС лицензиары такой технологии каталитического крекинга — 
VOP( ? & £ £ & " ! '  (процесс DCC), KBR (процесс MAXOFIN), 
ue«x INDMAX^Z OS (процесс MILOS), Lummus Tech (npo-
*2-22 % JmL-V реализация позволяет повысить выход пропилена до 
Финов зависит * ВЫХОД бУтиленов — до 10-15 % (мае.). Выход легких оле- 
Содержанм«. сыРья и растет при увеличении в его составе

Ч^ ы  И11 ^ ФИНОНафтеновь,х Углеводородов.
болыце п * ШОЖНОСТЪ полУ'**ть в зависимости от потребностей 

и EXXON !с1Сна или высоко°кганового бензина, компаниями 
? ЙНо ^ к и й  птсм Р ^ б о т а н а  технология MAXOFIN. Это чрезвы- 
^ о т о  произйпч ’ Который позволяет переходить с режима макси- 

Дства топлив на режим, обеспечивающий высокий
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выход пропилена |до 18,4 % (мас.)| Выход пропилена в :поы 
повышают по сравнению с выходом по технологии FCC за ~-гт, 
действия каталитической присадки MAXOFIN-3 и техно

» > u u u  B « r a m u a m ii t4 * m .ц л ш у щ ц л а и
тор, предназначенный для превращения оензина в до1 
чество пропилена.

На рис. 4.13 представлена схема ремдщ—н и и м р ц о р а Щ И
нологии каталитического крекинга MAXOFLN. В первом _
перерабатывают обычное сырье (например, вакуумный газойльГ0* ' 
лиге оде ржашем катализаторе с иелыо максимального выхода 
Второй лифт-реактор 3 перерабатывает только бензиновые фрахз^*1̂  
могут быть любые бензиновые фракции, как прямогонные, т ц  в ^!^!* 
ческих процессов. Используют также бензин, полученный nrv^ 
лифт-реактора Во втором лифт-реакторе бензин на смеси 
MAXOFIN-3 и ZSV1-5 в цеолитсодержашем катализаторе креки!!! 
с получением максимального количества олефинов. Как лифт-реап»»^. 
жего сырья, так и лифт-реактор повторного крекинга бензина работ»! 
при обычных расходах диспергирующего пара 2-5 % (мае.).

Сырье — вакуумный газойль, предварительно нагретый в теплообм» 
никах и печи до 260 *С, поступает в низ лифт-реактора I через сырмш 
форсунки, где его смешивают с pci снерированным катализатором. В афт 
реакторе / крекинг происходит при температуре 530-538 'С и процесс »  
вершают на входе в сепарационную зону реактора-сепаратора 4  ОГф-

исходит отделение продуктов реакции от кап
ли затора. Продукты реакции поступают ■ ра
тификационную колонну (на рисунке не ооо- 
ина) на фракционирование. ЗакоксомяШвЫ 
тализатор направляют в отпарную зону 9, И»«* 
отпаривают противотоком с водяным пар» 
Отпарная зона секционирована каскадам* 
перфорированными конусами, препятствуй» 
ми созданию поршневого режима. В 
части отпарной зоны установлены коля** 
коллекторы для ввода водяного пара, ■ И | ^

Рас. 4.13. Схема ус м торж>-рт и >аи >апгв 
с* u r u m i M u r a  крекинга е дауна а

I -  основной лифт-реактор, 2 — узел авоав ( _
нительный лифт-реактор; 4 — узел п о я  ” 
робежмо-инерционный сепаратор. 7 — С 
лон^, S — сепараиионная се кии* реактора; 
ци» реактор*: 10— парораспреаеяитеяв параш»
I I -  парораспределитель предварительной“" “Я ; / — 
ной парораспределитель отпарной секции; /->■ ^  
ные к*тализвторолроаоиш. 14 — реге неритор. _/'У _<
воздухораспределитель; 16 -  двухступенчатые 
сырье, //  -  водяной пар; Ш  -  лепсий бениОК ^  
крекинга; V — вомух, VJ — дымовые газы; г и  
иый катали «тор. VW -  регенерированный
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для ввола шлама, т. с. части остатка из ректификаиион- 
ц̂ сти -  t ^ /мдержашсй унесенный катализатор. Далее катализаторса- 

колонны  ̂ ^  я регенератор 14. где кокс выжигают с поверхности
\__ ta i«  япг ЧЗСТ5?,
с'МеШенис с сырьем каждого из лифт-реакторов. В качестве 

no*'‘>r*2rL  пгяктора *используюгбснзин. Температура крекинга в лифт
е р  5<п .с

ргжим процесса MAXOFIN на вакуумном газойле 
lJ jy 4CHMC* максимального катичества пропилена;

Техпервтур* м« »ср*У. *С
ялфт-релктор .........................................................................................................  5М
д и ф | |И Ч  ш р Г ......................................................................................................ЭТЗ

Соотношение катали мтор/сыры:
лифт-реактор / ....................................................................................................... .8 .9
лифт-pearrop ............................................................................................. 23,0

Установки каталитического крекинга с получением максимального 
аН1гпдя пропилена по технологическому оформлению могут иметь и раз
личия. Технологические схемы компаний СОР и Axens схожи со схемами 
FCC с лифт реактором. Технолоши компаний KBR и Shell включают два 
лифт-реактора (один для переработки бензина); технологическая схема 
процесса HS-PCC имеет реактор с нисходящим движением сырья и ката
лизатора, в котором обеспечивают режим латного вытеснения без про
дольного перемешивания. Ниже (табл. 4.5) приведены некоторые пара
метры различных технологий процесса каталитического крекинга с полу
чением максимального количества пропилена.

Бензин каталитическою крекинга по пропиленовому варианту имеет 
высокое ИОЧ (около 100) и содержит больше ароматических угле

водородов, чем полученные по другим технологиям, но его выход значительно ниже

4̂ 5. Немторыс па ра че т р ы_те хн ол огического режима, конструктивных
___ 1°“ продукта "пропиленовых" технологий каталитического крекинга

Параметр

Те*первтура. *С 
£ ^ Фу,аии Реакторного

‘“Ж Г ™  *
*«лен
пРолаи

ST**
®«Юнн

кем* * r»o«Lu 
Ьсего

PWroFCC
WOP) DCC (4»iu)

550-600

3.0
6.0 
2.0 
21.0
19.0
28.0
9.5 
6.0
5.5 

100,0

575-600

MAXOFIN 
(Кtit)

MILOS 
(SMI OJ)

550 575-600
pop 2 лифт-реактора

5.8 7.6 2.3
6.1 4.3 3,1
3.0 5.2 2.1
21.0 18.4 18.1
18,8 23.7 17,4
26,6 18,8 28.2
6.6 8.6 15.8
6.1 5.2 8.0
6,0 8,2 5.0

100,0 100.0 100,0
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4.1.6.5. ТЕХНОЛОГИИ КАТАЛИТИЧЕСКОГО КРЕКИНГА О С Г Л М ^ Н
( 1. 11 11 я

Особенности состава остаточного сырья требуют i
ДОЛОГИЧЕСКИХ УСЛОВИЙ Я .Ч Я  CSV !:ГКГТ72ППТГ!' R ттппттжм
крекинга. Наличие в сырье в больших количествах солей"тяжсИТИЧес̂ ]  
лов, смол и асфалыенов вызывает отравление катализатора, поэт!!?1**! 
кинг для достижения высокой степени превращения остагочшЕ?**^ 
необходимо вести при малом времени контакта и высоких темп ̂  с**&* 

Внедрение высокоэффективных иеолитсолержаишх Мгали*1̂  
позволило осуществить кратковременный их контакт с с ы р ь с м л Ро' 
технология выделена в отдельную группу в связи с необходим^?* 
дополнительного оборудования, учитывающего трудности в перепл!!!* 
сырья с высокой коксуемостью и содержанием о грааля ющих '
металлов, таких как никель, ванадий, железо и натрий. ~ ’ w:

Для каталитического крекинга остаточного сырья характерны^, 
кие значения температуры, скорости подачи сырья и давления,г е.па! 
шенная жесткость режима процесса.

При переработке остаточного сырья с высоким содержанием я Ш  
нений тяжелых металлов для поддержания необходимого уровня М Ы  
весной активности катализатора следует резко увеличить его раоццчв 
обычно приводит к тому, что работа установок FCC становится 
табельной.

При переработке остатков с уровнем коксуемости до 10 % (мае.) ■со
держанием производных ванадия и никеля до 30 мг/кг для поддержав 
необходимого уровня активности равновесного катализаторе применят 
специальные пассивирующие добавки к сырью, препятствующивфгр» 
лекию катализатора соединениями тяжелых металлов, или использую1 
специальные катализаторы с повышенной устойчивостью к отравлен» 
солями тяжелых металлов. В этом случае также применяют двухступен* 
тый регенератор или два регенератора. Несмотря на вес перечийеянм 
достижения, переработка остатков со значениями коксуемости «и»
10 % (мае.) и содержанием солей металлов более 30 мг/кг, как прав» 
нерентабельна без организации стадии их предварительной подтопив 
Наибольшее распространение получили установки, предназначен— Д  
переработки остаточного сырья — RCC (фирма UOP) и R2R (компм» 
Axens).

4.1.6.5.1. ТЕХНОЛОГИЯ КАТАЛИТИЧЕСКОГО КРЕКИНГА 
ОСТАТОЧНОГО С ЫРЬЯ С ДВУХСТУПЕНЧАТОЙ РЕГЕНЕРАЦИЕЙ

Схема реакторно-регенераторного блока установки, Рз6ота® ? 4,1* 
технологии RCC (Residual Catalytic Cracking), приведена на P * j^ W  
Регенерированный катализатор смешивают у  основания лифтЧР^ ggt- 
с тяжелым сырьем, которое, благодаря в ы с о к о э ф ф е к т и в н о й  с и с т * ^  
да. диспергировано, что способствует увеличению выхода 
гих ценных продуктов В лифт-реакторе 1 ведут п р о ц есс  Кр^” ^ Jp 
температуре 510-520 'С, который завершают в р е а к т о р е -сепарЛЧИ^И 
лее закоксованный катали затор направляют в д в у х с т у п е н ч а т ы й  ртч
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I — лифт-реактор, 2 — реактор-сепаратор, J — циклоны. 4 — двухступенчатый реге
нератор (а — первая ступень; 6 — вторая ступень); 5 — холодильник катализатора;
6 — ректификационная колонна; 7. в, 12-14— насосы; 9 — подогреватель. 10. 15 — 
аппараты воздушного охлаждения; 11 — емкость; I — остаточное сырье; 11 — гвз- 
раЛавитель. Ill — «опух. /К -  дымовые га ты. К — гм, КГ — вода. КГ/ — бензин;
КГ// — легки Я газойль; LX — остаток выше 371 "С; X — регенерированный катализа
тор; П  — закоксованный катализатор, XII — пар

* Двухступенчатая регенерация позволяет снизить температуру реге- 
нервдии катализатора Большая часть кокса выгорает на первой ступени 
Р®£*Ч*Ции при температуре 670-690 *С. После этого частично регене- 
^чромнный катализатор самотеком поступает на вторую ступень, где про- 
И1 реген Л° ЖИГ остаточного кокса. Дымовые газы второй ступени выводят 
Но и с п о Г 01"  чсрсз сго ПСРВУЮ ступень, что позволяет более эффектив- 
Доиолнйт^ ° 83X11 кислоР°д* подаваемый на регенерацию катализатора, 
пользованм1,'ИОС рсг>'лиР°вание температуры возможно также за счет ис- 
с двухстут1енхХа10Л,,'1Ьника “ пипшгора 5 в плотной фазе. На установке 
адксУемосп1 • ” w-1' рсгснсРаш,ей можно перерабатывать сырье с уровнем 
ля ют в ко. °  ^онрадсону до 10 % (мае.). Газопродуктовую смесь разде- 
ДЫмовых га-^и е схеме имеется устройство для утилизации тепла«JUB.

“*Диспстип'1' осо6еннос™ этой технологии следующие: 
^ * е>си*,РОдных газовИС СЫ*>ЬЯ 0 помошью рециркулирующих легких



— подача этих газов ниже точки ввода сырья с целью ре 
активности катализатора и пассивации отлагающихся на нем

— наличие двухступенчатого регенератора.
Характеристика сырья и выхода продуктов 1% (об.)) процесс,

вс лена ниже: К'-Сз»>
Плотность, кг/м1.................................................................................
Коксуемость. % (мае I .....................................................................................
Выход продуктов: .................. ...

ZCj..................................................................................... Щ
£ с ,......................................................................... .........и
Г с , ..................................................................................... ....... \1л
бензин (н.к-193 ’С ) .....................................................................  .........JJI
легкий газойль <193—371 *С).............................................. ’*’*' ’" ЧУ Й

остаток выше 371 *С...................................................................  *' ’
кокс. 96 (мае.).................................................................................

В промышленности сегодня работают 39 установок с регенепв^. 
полного сжигания и три установки с двухступенчатой регенерат^ 
Более 25 установок перерабатывают остаточное нефтяное сырье пота 
колотая фирмы UOP.

4.1.6.5.2. ТЕХНОЛОГИЯ КАТАЛИТИЧЕСКОГО КРЕКИНГА 
ОСТАТОЧНОГО СЫРЬЯ С ДВУМЯ РЕГЕНЕРАТОРАМИ

В промышленном масштабе технологию R2R (Residual СгаскШ&щ. 
работанную компанией Axensznя переработки остаточного сырья, исполь
зуют с 1981 г. Особенность этой технологии — наличие двух регеяерш- 
ров с раздельной подачей воздуха и выводом дымовых газов, а также от
дельно стоящего холодильника катализатора. Действуют подобные уса» 
новки в США, Японии. Китае В настоящее время компании Ахай и А» 
совместно лицензируют технологию R2R в рахтичных странах мира 

На рис. 4.15 представлена схема реакторно-регенераторного бжж» 
установки R2R.

Принцип рабогы реактора такой же, как на установке RCC. Закою»- 
ванныП катализатор поступает сначала в первый регенератор 3, Р8®?™?! 
щий при 700 ‘С, где происходит частичный выжиг углерода (ло *

■ гном ;
ИТ по*в*

выжиг кокса с катализатора. Второй регенератор 4 оборудован выи^  
циклоном и десорбером (зоной отдува катализатора от дымовых 
Температура в реакторе составляет 510 *С, время контакта сырья с к* ^  
затором I с. Процесс полюляет перерабатывать остаточное с ь ф » * ^  
чением коксуемости по Конралсону до 10 % (мае ), причемСОЯВРЧИ 
лей металлов в нем может увеличиваться до 50 мг/кг. ^

Качество остаточного сырья и выходы продуктов крекинга Кх 
теризуют следующие показатели:

Сырье .fljgi
Плотность при 15,5 ‘С, кг/м’ ........................................................................ .. i l l
Коксуемость по Конралсону. % (мае ........................................................... ’ 22.*
Содержание солей металлов (Ni + V), мг/кг............................................
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и полный выжиг водорода. Во втором регенераторе «/температуру 
живают -900 ’С при отсутствии паров воды. Здесь происходит



l-™*r-pe»rrop 2 - ре«хтор-сетар«тор; 3 — первы* регенератор, * -  «то 
ров регемеретор. J — п ш м ш ж  оттяимгор». < -  регтфиышюнна» и>- 
jjljL—_ 7 « 12-14 — насосы, 9 - таропологревтлк, 10, 15 — алптреты ют 
жутоюгооожждсккж, 11 -  cwTocTV / -  сырье; / / -  мижсовыаш* ишхи 
юр; Ш  -  продукты решит: IV— регенерировании* атм н ятор ; V — тжх.
VI-  п с ш п а ,  VII— бешн; V111-вепск* гвювдь; D C -тяжелы* гиовлц 
Х -ап о м сш ы ; X/— ЯОШОКХН— тар

Выход продуктов
сухой m  + HjS. Я (и с .) .............................................................................4,7
суюлСг-Q. *<«#.)......................................................................2М
векжн (HJC.-220 *С). % (об.)..................................................................... 60.9
легшя газойль (220- 343 ‘С), *  (об.)........................................................ 12,1
гажелы* газойли (выше 343 *С), *  (ов.).................................................... 5.7

*(«вс.) ................................................................................................7.5

'Косновны»4 преимуществам технологии R2R относят высокий выход 
- “ "в® " улучшенный процесс регенерации, обеспечивающий глубокий

* условиях’ исключающих термопаровую деактивацию

Ческогокпг11* 3u!W разработала и освоила технологию каталктм-
На рис ?Т?ИНГ> остаточного сырья (40 промышленных установок в мире), 
шгталитиче Показана реакторно-регенераторного блока установки 
" т о *  *ОГО |сРекинга по технологии Shaw. Эту технологию отличают 

процесса R2R конструкции узлов ввода сырья и вывода про-
таа^1'раисюра

«иади?2^скийСД>ГТ °™етигь’ 4X01"Р°Цессов совоеи Чякинг — один из основных физико-химических 
nePePa6tn>;MC[ j гг^ не^ггспсРсРа^°ггки; он обеспечивает высокую сте- 

^ Ио*ОГо бензина и ^оент основной вклад в получение высокоок- 
пропилена — важнейшего сырья нефтехимии;



Рас. 4.16. Прмпшгаиимая схема реактормо-р ITO-
I фирмы Skmw процесс» ш и т п к и г а  крекаага остггочмг*

сырыг
/ -  лифт-реактор, 2 — реаггор-сепаратор; 3 — первый регенератор; « —но
рой регенератор. 3 -  холодильник катализатора; 7, А 12-14 — насосы; 9 — 
теплообменник. 10, 13 — аппараты аоиуамого охлажавим; I I  — сепаратор.
I — сырье (мазут); U — макух; III— пар; /У— праауктыргаашш; У—т т -  
аые пш . У1-1*э; VII — aoaa; VIII— бентаи; IX— легкий газоЯлц X -  
тоа, XI -  регенерированный катализатор, XII — «коксованный катааа

— основной тенденцией развития каталитического крекинг* следят 
считать переработку все более тяжелого сырья с получением большие 
количества высокооктановых бензиновых, дизельных фракций И щ»*» 
лена. Это вызывает необходимость создания производственжНИМД !  
гических комплексов и придаст процессу значительную технояопя*^* 
гибкость, т. е. в зависимости от спроса появляется возможное» “  
по топливному или нефтехимическому вариантам.

4.1.7. ПРОДУКТЫ КАТАЛИТИЧЕСКОГО КРЕКИНГА __
В процессе каталитического крекинга получают угл ев о д о р о д * ^  

жидкие продукты и кокс, отлагающийся на поверхности 
В газе преобладают тяжелые (жирные) углеводороды, в основном 
ди которых много изобутана и бутиленов.

Существенное значение при проведении процесса имеют 
пилена (сырья дтя алкилирования и процессов нефтехимии). 
и суммы бутиленов (сырья для алкилирования и производств» 
или этил-т/жт-бутилового эфиров — МТБЭ или ЭТБЭ)
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ичсского Крекинга (С5-205 X ) содержит большое ко- 
с-изин к17*да,‘ «  % (мае.)] и аренов |до 25 % (мае.)]. Его октановое 

алкенов 1 сп' о1 (ИОЧ) или -80-85 (МОЧ) пунктов. Улучшения 
2 а » * * ^ ^ ш 1иктсрист*1к достигают подбором катализатора и ужес- 

октановых ^  .)ОТЫ установок. Это сопровождается приростом 
Учением Р**1' ; с< иго благоприятно для увеличения ресурсов сырья 
^ о д а  *пкеН°^.. получения высокооктановых оксигенатов. Однако, когда 
j.woLTMpo»3””" ич крскирчтот тяжелое сырье, это приводит к образова
ли  жссТ10̂ 1луглеводородов во фракциях С4- С 5 Диены отрицательно 
ни» процесс алкилирования: увеличивают расход кислоты, снижают 
*яи! ^ ,мчество алкилата.
,ьЯигпыпо ужесточению режима крекирования, подбору сырья и ката- 

»том позволяют несколько (на 2-4 пункта) улучшить октановую ха- 
1И пистику по исследовательскому методу. Однако при этом в связи 
^г^сгом содерж ания алкенов в массе бензина возрастает разность между 
ИОЧ и МОЧ и октановый индекс компонента в целом улучшается незна
чительно (на 1,0-2,5 пункта).

Легкий газойль каталитического крекинга богат аренами, поэтому ис
пользовать его в качестве компонента товарного дизельного топлива без 
предварительного глубокого гидрирования затруднительно. Без предва
рительного облагораживания его применяют только в качестве компонента 
печного или котельного топлив.

Тяжелый газойль также богат аренами и представляет собой ценное 
сырье для получения технического углерода. Кроме того, он может быть 
использован в качестве сырья для получения электродного кокса на УЗК.

Кокс при каталитическом крекинге являсгся побочным продуктом 
и 8 ПР°ЦСССС регенерации его выжигают с поверхности катализатора, что 
существенно влияет на тепловой баланс процесса.

4.2. Каталитический риформинг
РИФ°РМИНГ — один из самых распространенных 

произвочгт«НаЖНЫХ пР°исссов нефтепереработки, предназначенный для 
тированных 1 И3 НИЗ|соо,становоЯ бензиновой фракции высокоаромати- 
го компонент!0™1™701*’ ИС|,одь:,Уемых или в качестве высокооктаново- 
“ «Уэльны* ««-..OBaiiHO,° авт°б<шина, или хля выделения из них инли-

&НЭОЛа’ толу“ла- «"Долов.
были заложены е пРмстаческие основы процесса риформинга бензина 
По ^гидрирований И ♦ ‘ работами Русского химика Н. Д. Зелинского
81,01 и паллалиеиич “***Угеновых Углеводородов в присутствии платино- 
>’1ены14И б. а  Кд1пиКаТа'Т>1̂ тороп ® гола* XX столетия советскими 
^ л ,° 1*РЫпрсак11н КИМ’ ЛЛ1оллавским. В. И. Каржевым и другими 

‘1?Та-т.лах платмипп. дегидР°Цихлизации « парафиновых углеводородов 
ц ^ и м т ; ^ н̂ »П )уп пы . оксидах хрома и молибдена.
еди^^Ф ормзт не солеп^1" риформинга состоит в том, что образую- 

имеет высокг сернистых, непредельных и азотистых со- 
оклановое число, которое определено повышен-
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в нем (50 % (мае.) и выше] аренов. Риформат содержит 
„ "  tnaTt,ibHoro с экологической точки зрения бензола

ZT\~5 *  . «wm web достаточно квалифицированно удалять. либо 
& > риформинга (Зешатообразующую фракцию физиче- 
"цД*** И1^ами (например, фракционированием, экстракцией или ад- 
С0 О& "^^м ктам и ) на стадии подготовки сырья, либо удалять из ри- 
с0р6иЯ паковавшийся бензол с помощью физико-химических процес- 
Ф°РцХП имер. гидрированием или алкилированием) на стадии получе- 
е°" 2 2 3  продуихии
^гт^-тоеижное достоинство процесса — образование дешевого водо- 

Д*]̂ ! д П—  газа, необходимого для проведения термогидрокатали- 
^ ^ ю п р о и е с с о в  нефте- и гаэопереработки.

Ниже представлены варианты схем риформинга с целью производства 
«исокоогтанового компонента бензина (вариант I) или ароматических 
^яеводоравов (вариант П). Основное различие этих схем — в риформи- 
ровании различных по фракционному составу бензиновых фракций. 
^ П о  первому варианту с атмосферной установки переработки нефти 
получают низкооктановую бензиновую фракцию Н.К.-180 *С, которую 
риасмют на блоке вторичной перегонки бензина на бензиновые фрак- 
0 И и х —62, 62-85 и 85-180 *С. На бензиновый риформинг (КРБ — ри
форминг с получением максимального количества высокооктанового ком
понент* бензина) поступает фракция 85-180 'С, фракцию н.к.-62 'С  це
лесообразнее нэомериэоватъ, а фракцию 62-85 *С не риформируют (низ
кий выход аренов), поэтому ее отправляют на пиролиз или в товарный

По второму варианту после вторичной перегонки бензина патучают 
т ^ Т Р И ^ ак и и и : н к_62’ 62-140 и 140-180 *С Последнюю оптрааля- 

“  «««новый риформинг с получением высокооктанового компо- 
нвта, фракцию н.к.-62 *С, как и в первом варианте, — на иэомернза- 
'aooM<f™^QŴ  62-140 С — на риформинг с получением аренов (КРд, 
ровано наиЛ̂ ? т РИ1Ф°рминг) в риформате этой фракции сконцентри- 
арснов для количество бензола, толуола и ксилолов — основных
экстракцией *J” XilMM4ec,ulx процессов. Их выделяют из риформата 
фр«цию (narfiM^f которой оставшуюся низкооктановую бензиновую 
пяролиза используют как сырье для процессов риформинга или

**®MH3M и ТЕРМОДИНАМИКА ПРОЦЕССА
исноааад nearriu

“*встичлениьп( ц и к л о в ™ ™ 4" * ™  РИФ°Рминга — дегидрирование 
поглощением ^ ° В с патУт,снием аренов. Она идет со значи

Условию, теплоты.
°Cê a t* Реакция^ 1 И7ИЧсского РиФ°Рмирования протекает следующая 

"Жирование шести членных циклоалканов

Ь  с г - с г *



К числу основных реакций следует отнести также:
— дегидро изомеризацию пятичленных циклоалканов

А  -С Н ,

L j О
— дегидроциклизацию алканов

С7Н 16 - » Q H 5CH, + 4Hi;
— циклодегидрирование алкенов

С7Н14 —> Q H 5CH3 + ЗН2

Наряду с перечисленными реакциями, приводящими к i
аренов, протекают также и другие: крекинг алканов с п с _-
рированием осколков; изомеризация алканов; изомеризациябааааып 
пей аренов; разрушение серо-, азот-, кислород- и метшие 
соединений; реакции конденсации аренов и алкенов.

Реакции конденсации приводят к образованию кокса и <

■ Г !̂ *нов. непрерывному гидрированию и частичному удале- 
£ иьЮ продуктов реакции, ведущих к коксообразованию. 

шзаторе риформинга не только ускоряет реакции гид- 
‘ рщ- .г-пния. но и адмепляет образование кокса на ею  110- 

-*"зС -------- vrn т»и что адсорбированный на платинеЗЕ^ловливается это тем, что адсороированныи на платине 
^ ■ диссоциирует, затем активный (атомарный) водород диф- 

,гГ.р> ».-w-ni катализатора к кислотным центрам, ответствен- 
Иадванис коксовых отложений. Коксогены гидрируют и десор- 

J»o6pâ px)nx. Tii В этой связи скорость образования кокса при про- 
симбатно зависит от давления водорода. Поэтому 

'°c‘ f*B1̂ v io  концентрацию платины в катализаторах риформинга оп- 
ымН1,Ц*’ необходимостью прежде всего поддерживать их поверхность 
ред£-1ЯЮТ. 3  не только с целью образования достаточного количе- 
Ш Я ш ш а металлических центров на поверхности.
^гпжпжанис платины в к а т и  заторе обычно составляет 0.3-0.6 % (мае). 
ПляНПП содержании плагины происходит снижение устойчивости 
Ly-rwrpf  против ядов, при большем — идет усиление реакций деме-

«wuuuui киплстации приводят к ооразованию кокся и —  плирования. а также реакций, ведущих к раскрытию кольца циклоалка-
на катализаторе, вследствие чего происходит его ж*. Другим фактором, лимитирующим содержание платины в катали за -
этому процесс ведут в среде водородсодержащего газа ( B C n " '0* ^  торе, является сс дороговизна.--------------------------v * •' « И  Активность катализатора, обусловленную платиной, можно регулиро-

мтьподбором ее концентрации и уменьшением содержания ядов в сырье 
(например, его гидроочисткой перед риформингом), а также степенью 
диспергирования платины в носителе.

Кислотной функцией обладает носитель катализатора — оксид алюми
ния.

Наиболее широко в качестве носителя используют термостабильный 
окнд алюминия типа у-АЬО,. Носитель должен иметь высокую степень 
'ШСГ01Ы' та* как примеси (Na, Fe. Pb. Си. As и др.) снижают каталитиче
скую активность платины.
и |дГислотныс свойства катализатора определяют его крекирующую 
^меризующую активность Эти свойства особенно важны при пере- 
Ц ‘“РЬЯ с большим содержанием алканов (инициировании реак- 
ши, ^^ОЬрекинга и изомеризации парафинов, а также гилроиэомериза- 
"* а п и ^ 1СННЫХ циклоал1анов в шестичленные, что при последующем 
*от*о1фу1ггГаН*И пРиводит к образованию аренов). Для усиления кис-

в его состав вводят галоген. В последнее 
каторыйСЛЫ° ЧаШС примсия,от Х-'1°Р- раньше (изредка и сейчас) — 

Р»зуя комплекс!?**0 стабилизиРУет высокую дисперсность шатаны, об- 
410 °н в меньшей НС1! И ° ксидом алюминия. Преимущество хлора в том. 
***> в условии* Срс способствУет реакциям крекинга (это особенно 
*.0% (мае ) ПотгцЖССТКОГО рсжима) Содержание хлора составляет 0,4- 
е25?*осполняим-И КаТализагором хлора при его окислительной регене- 
дГ^чровкой i_ s  urf псриодичсской или непрерывной подачей хлора 

J°r°> чтобы катя М СЫРЬЯ 5'олсРжлн,,сФтоРаогРан»ченоО.З%(мас.) 
^слотцо^гь кат-.'̂ ШТОр обладал оптимальной селективностью. 

°пРеделснноц м ^ 1ог>а нмсст очень большое значение для дости- 
• уоины превращения сырья it получения продукта
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В условиях каталитического риформинга наиболее легко и быстро про- 

текают реакции дегидрирования гомологов цнхлогексана. Огноапелас 
этой реакции скорость дегидро изомеризации пятичленных нафгеиоаора- 
мерно на порядок ниже. Наиболее медленная из реакций аромат- 
ции — дегидроциклизация парафинов, скорость которой на два поров 
ниже и ее лимитирует наиболее медленная стадия — реакция шло— ■ 

Превращения алканов и циклоалканов в арены — обратимые реашв. 
протекающие с увеличением объема и поглощением теплотм О—  
тельно, по правилу Ле Шателье-Ьрауна равновесная глубина аромии» 
ции растет с повышением температуры и понижением ларциалыюго 
ления водорода. Однако промышленные процессы риформинга 
денно осуществляют либо при повышенных давлениях с целые* 
ния реакций коксообразования (при этом снижение равновесной 
ны ароматизации компенсируют повышением температурив 
с непрерывной регенерацией катализатора при пониженных

Тепловой эффект процесса — отрицательный. Его в ея * « * ^ -^ ™  
в основном с содержанием нафтеновых углеводородов в сырье В 
ляет -250-630 кДж/кг.

4.2.2. КАТАЛИЗАТОРЫ РИ Ф О РМ И Н ГА

Катализаторы, применяемые в процессе риформинга, должны • 
пять две основные функции: дегидрирующую и кислотную- ( 

Дегидрирующую функцию в катализаторе обычно Bbino-iHJUOT^ 
VIII группы Периодической системы элементов Д. И. M c H P g 'J  
тана, палладий, никель). Наибольшие д е г н д р и р у ю ш и е  свойству 
тины. Ее функция — ускорение реакций дегидрирования, чтосв"
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с необходимым октановым числом при заданных длительности гттццД 
ния и температуре в реакционной зоне. ' r'u's«a

Катализаторы, сочетающие обе функции (и дегидрирующую * J  
латную). называют бифункциональными. На таких катализатопиг 
ствляют также реакции дегидроциклизации, особенно необходимы?,|,е- 
переработке сырья с высоким содержанием парафиновых углеводои- ^ 1 
Надо иметь в виду, что обе функции катализатора способствуют^?"* 
протеканию нежелательных побочных реакций полимеризации И к о ^  
образования; ускорение последней происходит при повышении 
гуры и. особенно, при снижении давления в системе. Поэтому для *5*  
жения оптимальных результатов переработки того или иного сьфад? 
выбранных условиях процесса необходимо найти оптимальное сочетв^ 
свойств бифу нкционального катализатора и условий восетановлсицц Д  
свойств в самом процессе риформинга.

Основными критериями для оценки катализаторов служат объему 
скорость подачи сырья, выход стабильного риформата (катализи*),!» 
тановое число продукта или выход ароматических углеводородов, соаер- 
жание легких фракций в риформате, выход и состав газа, срок службу 
катализатора

Катализаторы риформинга можно разделить на моно-, би- и паше- 
таллические. В монометаллических катализаторах в качестве металлами- 
сутствуст только платина, равномерно распределенная на поверхноса 
носителя (оксида алюминия). Содержание платины в таких катализато
рах повышенное [до 0,65 % (мае.)]. Эти катализаторы очень ji nil i— 
к каталитическим ядам, но более дорогие, чем би- и полиметалллааш 
катализаторы из-за высокого содержания платины. В настоящее времав 
не испальзуют в промышленности.

Частичная замена платины происходит в би- и полиметаляпвеш 
катализаторах на другие металлы, играющие роль промоторов. ИспаВД- 
емые для промотирования металлы можно разделить на две групп*
1) металлы VIII группы: рений и иридий, известные как кагализатормШ 
рогенизации и пирогенолиза; 2) металлы, практически неактивные i f *1 
акциях риформинга, такие как германий, олово и свинец (IV группа), я* 
лий, индий и редкоземельные элементы (III группа) и кадмий (из II ФУ® 
пы). Но эти промоторы могут стабилизировать высокую дисперсШ* 
платины.

К биметаллическим катализаторам относят платинорениевЫ * Ш п* 
тиноиридиевые. содержащие 0.3-0.4 9t (мае.) плашны и прим ерно сто- 
же рения и иридия Рений или иридий образуют с платной бимеЯ* 
чес кий сплап. точнее, кластер типа P t-R e-R e-P i-, который преПЯ̂ Д |1 
ет рекристаллизации — укрупнению кристаллов платины при 
эксплуатации процесса В промышленности больше используют!* ^

Применение биметаллических катализаторов позволило сниэ1Я*^ 
ление риформинга (от 3,5 до 2,0-1,5 МПа) и увеличить выход " * 4  
примерно на 6 % отн.

Успешная эксплуатация биметаллических катализаторов 
лишь при выполнении определенных условий:
1%



яе.р*ание серы в сырье риформинга не должно превышать 
- cf"v. ) vrro требует глубокого гидрооблагораживания сырья в блоке 

1(Г**^ельнсй гидроочистки;
flP^^aep*-**1̂  плата в циркулирующем ru e  не должно быть больше

установки на свежем и регенерированном катализаторе 
плим° использование в качестве инертного газа чистого азота <по- 

rtf06rfHoro например, ректификацией жидкого воздуха);
^  ал я восстановления катализатора предпочтительно использование

Г,2 рГГИческого (чистого) водорода.
В конце XX в. многие компании перешли от биметаллических катали- 

в риформинга к полиметаллическим, содержащим наряду с Pi еше 
элемента ■ I КПТ0|*1Х один принадлежит к первой труппе, а лругоП - - 

^второй НЯЩИМВР, earn Ш М В Ш Ш Й  катализатор промотируют 
|Тц и . то в него вводят один иэ таких металлов, как Си, Ag, Zn, In, РЪ, 
^•^редкоземельные — La, Се, Nd и др. Носителем служит у- или n-Al2Oj.

Оксид алюминия с заданной кристаллической решеткой получают из 
пшрошпш алюминия А1(ОН)3. Концентрации водных растворов солей, 
цялюстъ перемешивания растворов, pH раствора, старение золя и геля 
оошмют влияние на такие свойства оксида алюминия, как текстура, 
механические свойства, активность и селективность.

Активные компоненты металлических фаз (Pi, Re и др.) наносят на 
овеяв алюминия иэ растворов этих соединений в воде. При выборе мето
да нанесения металлической, фазы на у-А120 3 стремятся обеспечить вы- 
союиисперсное распределение фаз активных металлов на поверхности но
сителя, которое обеспечивает их устойчивое состояние на поверхности 
носителя. Используют три способа нанесения активных металлических 
компонентов на носитель: адсорбцию из растворов, пропитку и соосаж- 
амае. Наиболее распространены адсорбция и пропитка.

Метод адсорбции активных компонентов из водных растворов, позво
ляющий регулировать степень дисперсности Pt-фазы и распределение 
*™вных компонентов в грануле носителя, является наиболее пригодным 

ров 1р ЛуЧСНИЯ высок°активных, стабильных и селективных катализато- 
их и 0006 ‘“ несения активных компонентов на носители пропиткой 
ских3 "*н*х растворов применяют для приготовления полиметалличе- 
на о к ^ ТаЛИЗяторов РиФ°Р«ннг1 в тех случаях, когда наряду с платиной 
иоеигел а'1!°ммни* наносят металлы, соли которых плохо сорбируются 
сгворГТ4 этом случае носитель погружают в такой объем водного ра- 
и содерЖ̂ Г°рий мо*ет полностью заполнить его поровое пространство 
ст^Ритель нео6ходимУю массу активных компонентов. После этого ра- 
называют - ВЫпаРиваюгг, а катализатор прокаливают. Этот способ, иногда 
*»ет хороШС>̂ °й" "Ропипсой носителя. Но этот метод не всегда обеспечи- 

Суппса Г  распрсделсние металлов по поверхности носителя.
Тииы в грануПрокалквание не окалывают влияния на распределение пла- 
^ п р ^ ' ^ ^ и з а т о р а ,  но приводят к изменению концентрацион- 
■ч»чие в pa^J* ХЛоРа- так как хлор менее прочно связан с носителем. Раз- 
Приаесги к н£сдслснии платины и хлора мохвт на поверхности носителя 

едостаточной сбалансированности металлической и кислот-
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ной функций катализатора. Условия прокаливания алюмо! 
катализатора (температура, газовая среда) оказывают зна 
ние на степень дисперсности металлической фазы на и

термостабильностью в кислородсодержащей среде в процессе 
ной регенерации, так как выжиг коксовых отложений осутестжлякгг** 
повышенных температурах кислородсодержащим газом, когор 
цессс регенерации катализатора значительно обогащается водянщ ^^ 
рами. При таких условиях представляет практический и н тер ес^ ?*  
ность повышения термостабильности катализатора введением в него»? 
ра и металлических промоторов. Термическую стабильность частяцпь 
тины повышают такие металлические промоторы, как рений, адовой 
кадмий, используемые в промышленных катали шторах риформинп.

В качестве кислотного промотора в полиметаллических катадюаю. 
рах используют только хлор, его содержание составляет 0,8- 1,1 
Хлор вводят в решетку оксида алюминия. * Щ

Приведенные в табл. 4.6 данные позволяют простелить зводющпорос 
сийских промышленных катализаторов риформинга за последние 30 ап 
Первое поколение катализаторов ограничивалось ароматизацией 
шественно циклоалканов, а алканы практически tie вовлекались в 
цесс риформинга. Весь прогресс развития технологий каталитического ре
форминга в последующие десятилетия состоял в обеспечении все бш- 
шего участия алканов в образовании аренов, т. е. повышении с е ж п а »  
ста их ароматизации. В мире известны несколько катализа торных— fr 
ний, производящих катализаторы риформинга. Это компания 00/ 
(США), Axens (Франция) и Criterion (США). В России успешно конкури
руют с ними ОАО "Ангарский завод катализаторов', ЗАО "Прош нам  
ные катализаторы", производящие катализаторы на основе разрабоп» 
НПО "Нефтехим" и Института проблем переработки углеводород* СО 
РАН. Характеристики некоторых, используемых в промышленной ! И- 
тализаторов риформинга, приведены в табл. 4.7.

Из приведенной таблицы следует, что российски катализаторы » 
своим характеристикам не уступают зарубежным.

Дальнейшее совершенствование катализаторов риформинга 
ровано сегодня на увеличение срока их эксплуатации и улучшен»

4.7. Сравнительны* характеристики катали итороа риформинга и результаты

Пока»»

Пблмоа 4.6. Харе 
85-18* X

и р а Н Ш  вромьиалеин их каталигаторов и сыр** рмформиш» vr—

Мари Химический состав. Я (мае.) Г о а е р ж а и и .^ *  
■ смрм. •  О***катализатора f . | Re Пию re и

АП-56 0.55 — 0,35 F
АП-64 0.62 — 0.8-0.9 а
КР-104 0.36 0,20 о,9а
КР-108 0.36 0.36 о,9а
REF 0,30 0.30 0,9-0,1 а
ПР 51 0.25 0,30 0,9-1.о а
ПР-81А 0.25 0.30 0.9-1,о а
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<5
15-20
18—22
20-25
30-35
35-40
35—̂0 1

ПР-31 REF-23 R-M«Г 1П» RG-6S21 / кхма
(|*оссиа| j (|*оссиа| j VOP> 4uju)

1,3—1,5 2.0-2.5 1,3—1,5 1.3-1.5

85-87 84-85 84-85 84-85
58-60 54-55 56-57 57-58

2,5-2,9 2.0 2.0—2,4 2,2—2,6
98-100 95-98 98-100 98-100

0.23 0,25 0.25 0,30
0.30 0,40 0,40 0,40
250 250 180 210
0,65 0.8 0,38 0,61
1.6 1.8 1.6 1.6
680 700 730 690

■ ярегторе последней

д WHO ГО К*П)И*Т*
•рен°»розорои __

и0ц стального катализата. пункты

СаДеРж1НИС’ ^
Pt

узелкнм поверхность. ntyr 
Объем пор. сыТт
Диаметр цилиндров катализатора, мм 
Насыпная плотность, кг/м1

ко-экономических характеристик, а также на повышение выхода и окта
нового числа катализата, гибкости всего процесса.

4.2.3. СЫРЬЕ ПРОЦЕССА РИФОРМИНГА
Преобладающая реакция процесса риформинга — дегидрирование 

нафтенов. поэтому предпочтительным сырьем служат бензиновые фрак
ции с высоким содержанием циклоалканов. Выход бензина на таком сы
рье выше, чем на алкановом.

При риформингс бензиновых фракций из парафинистых нефтей пре
обладают реакции дегидроциклизации алканов и гидрокрекинга, позво 
**юшие даже из низкооктанового парафинистого сырья получать высо- 
ооктанопые катализаты в смеси с другими компонентами, 

неж ”ТСТВИС в СЫРЬС риформинга алифатических алкенов крайне 
— ^ ьно, так как при этом водород в циркулирующем водородсо- 
ПоэтоЩСМ Газе нсРационально расходуют на гидрирование алкенов. 
«огонн* ^  1саталитического риформинга применяют в основном пря- 
•5-25 иновыс Фракции, содержание которых в нефти составляет
40 *  (мае > С * И котоРые обычно состоят из 60-70 % (мае.) алканов, 30- 
До Ю *  /w. |,”клоалканов. В риформате количество циклоалканов падает 

ф '**® 0-), а аренов — возрастает с 0 до 55 % (мае.).
10т Исходя0Нны* состав сырья каталитического риформинга определя- 
в°го компо J Цслсвого назначения процесса — получение высокооктано- 
Кипения н 5 Н?< ¥1м арснов Применение сырья с температурой начала 
Шейное гак С нсжслэтсльно, так как при этом происходит повы- 
^Шечного ̂ - н и е  за счет протекания реакций гидрокрекинга и нет 
Р°ДЫ Cj препп,,ЧСНИЯ стсп^ни ароматизации сырья, поскольку углеводо- 

Рашаются в арены наиболее тяжело. Кроме того, примене-
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сы р** .

ние такого сырья при вс лет к непроизводительной загрузке \г т ?Н01>_  
ластными фракциями. 41

ПОЭТОМУ ФрйкШШ. вы км п ию тиг ниже й$ 'С  w Н?!*!СИП12 СТ.
высокое омановос число, вовлекают в товарные бензины как 
ты в чистом виде или их направляют как сырье на процесс изо____

Наличие в сырье фракций, выкипающих при температуре выше! 
также нежелательно, так как при этом увеличивается отложение в ь  
катализаторе в результате реакций уплотнения высококипящей ц Э  
рья, что приводит к снижению активности катализатора.

При производстве высокооктановых бензинов, особенное И04* 
100, каталитическому риформингу целесообразнее подвергать 
желенного фракционного состава с начальной температурой ь 
-105 *С, так как это позволяет увеличить выход бензина рн 
и одновременно водорода (рис. 4.17). Кроме того, такое технол^* 
решение позволяет убрать из сырья бензолообразующие komiioi 
и, тем самым, существенно снизить содержание бензола в рифорщ

Если риформинг проводят для получения бензола и толуола, то 
ем стужит узкая бензиновая фракция, выкипающая в пределах 85—1 
Бензол, как известно, получают из циклогексана. метилциклоп* 
и м-гексана. а толуол — из метилциклогексана, димстилциклопе 
и «-гептана. Для получения суммарных ксилолов используют узкую 
цию, выкипающую в температурных пределах 105-127 *С.

С увеличением температуры кипения бензиновых фракций вых. 
формата постепенно возрастает, что особенно заметно при жеспоа 
виях процесса (495 *С). Также повышаются выход аренов и октановое 
риформата.

Так как температура кипения аренов на 10-15 *С выше, чем у 
и циклоалканов. соответствующих им по числу углеродных 
то с целью снижения коксообразования температура конца ки 
сырья риформинга должна быть ниже требуемой для риформата.

При риформинге аренов, т. е. наиболее коксообразующих ко» 
тов сырья, содержание кокса на катализаторе непрерывно возрастаете 
личением их молекулярной массы. В случае циклоалканов н ” 
содержание кокса на катализаторе наблюдают при риформинге 
тана и метшиклопентана. Наиболее низким коксообраэов.жием харв* 
теризуются шестичленные циклоалканы в связи с легкостью их легиЯ* 
^  рования до бензола и его гомологов.

Сернистые соединения относят к числу®* 
новных дезактиваторов катализатор* 
минга Содержание серы в сырье этого 
са должно быть минимальным. Поэтому 
>становках риформинга существует на

Рис. 4.17. I i m с— ость w b m o i  беимиово* 
и ВСГ (аолородя) С*сг при риформинге рои»** 
нефти от октанового числа по исслслоаателс***» 
ИОЧ риформата:

,  гидпоочистки сырья. Особенно чувствительны к соеди-
■  «ллговк*0* * __ гятжшигтры. ппттугптмог седгржаян?
■ ■ ****_ •• « !* *  ,и4“ ‘ ' __ _ , ..............—  s . :л -1 i  --------------------1 ■ 1Г * .. . .__ __ - ----- _ АМ - —--»» ItkA'

75 ВО 85 90 100 
ИОЧ

I — фракии» 60-1*0 *С; 2 — фракция 85-1*0 "С; *
105-180’С
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• 10-4 % (мае.)] и влага [4 1(H % (мас.>1. 

содержании влаги в циркулирующем водородсодержа- 
№  в^огг) из катализатора вымывается активирующий его галоген 

ojcM HF). однако чрезмерно низкое ее содержание отрица-
1(9 виде свойства носителя (оксида алюминия). Поэтому содер-

ВСГ поддерживают в пределах (1,0-1,5)10^ % (об ). Чреэ- 
**НМС изкая влажность ВСГ может снизить продолжительность межре- 

Г ГГ̂ 1ш1онного цикла работы катализатора и выход жидких продуктов 
Г*^Тболыией степени, чем его повышенная влажность.
'Я С<К ли нения металлов -  мышьяка, свинца, меди и др., содержание ко- 

ТГ|!<^»ияоных фракциях после гидроочистки невелико, накаплива- 
I ̂ Т н а  катализаторе риформинга необратимо. Максимально допустимое 
‘дерхжние микропримесей мышьяка, свинца и меди в гндроочишенном 
гипьеоиформиша составляет 10- 10“* % (мае.), а в непщроочишенном 

| пусковом сырье -  50 • 1<Н % (мае.).

4X4. ПАРАМЕТРЫ РЕЖИМА ПРОЦЕССА
В процессе каталитического риформинга важную роль играют такие 

параметры технологического режима, как температура, давление, объем
ная скорость подачи сырья и кратность циркуляции водородсодержащего 
газа. Особенностью каталитического риформинга является интенсивное 
поглощение теплоты, сопровождающее реакции дегидрирования нафге- 
нов. Тыс, для парвфинистого сырья отрицательный тепловой эффект со
ставляет -295-364, а для нафтенового — 410-670 кДж/кг сырья. Поэтому 
катализатор размещают в нескольких реакторах и между ними подогрева- 
юггаэосырьевую смесь в секциях печи. В первых по ходу сырья реакторе 
™™шсга,е теплоты наивысшее, так как содержание нафтенов в сырье — 
™*гоолыпее, в последнем же реакторе в основном протекают реакции гнд- 
£<|Ч*кинга. Целесообразно повышать температуру or первого реактора 

в результате снижаем роль реакции гидрокрекинга в первых 
«ото того' о6шая глубина ароматизации зависит от правил ь-
обычР*™Раделения катализатора между реакторами. Соотношение это 
тец я»ты^Гавляст 1 ' (2-3): (4-8); чем выше содержание алканов в сырье, 

>-п:ии шпра приходится размещать в последнем реакторе. 
проЛвс^пиА^, ",е*п,я 0 г т ш ®лъные рабочие давления промышленного 
Т*Лл*чес»гГ^рМинга ^нзиновых фракций до внедрения би- и полные-

— 2,0-3 0*МпШЗаТОрОВ составлали:
®ЧлУ«льны» .  ~~ ^  процессов, направленных на получение инди- — “Р^нов;
Лугг**и KomiJ <В Послсднсм реакторе) — для процессов, целевыми про-ЗИно* '«РЫХ являлись высокооктановые компоненты товарных бен-

Примене
*° №танонк'С В Послсдние годы современных катализаторов позвали- 

“*** с неподвижным слоем катализатора снизить давление
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до 1,5-2,0 МПа, а на установках с движущимся катализатором 
U  МП».

Повышение давления препятствует быстрому nnmnjiuldiff 
тор*» w*nraw ото ярт кхаап  асладлаас того, что ЗаКйаи 
лизатора и чувствительность к отравлению вредными гтримесящТ 
шением давления значительно падают. Однако гтри этом снижаем 
модинамически возможный выход аренов и увеличивается —  
акций гидрокрекинга и деалкклирования В результате уме: 
ход водорода, жидких продуктов процесса и содержание в 
одновременно повышается выход газов.

Снижение рабочего давления, а следовательно, и парциаш^у ц  . 
ления водорода смешает равновесие реакций лгшлрмрования 
циклизации в сторону аренов и способствует увеличению скоросЦЖ  
разовая ия.

Со снижением давления не только растет выход аренов, но 
выход газообразных углеводородов. Таким образом, селективаос^Щ 
литического риформинга увеличивается. Эта закономерностьспраазда 
ва и при риформинге более широких фракций для полученаг^^™  
с высоким октановым числом.

Однако при снижении давления резко возрастает скоросп : 
вы вания катализатора и, следовательно, сокращается рабочий шош ■» 
новки, поэтому для промышленной реализации процесса при ппи— . 
ном давлении нужны усовершенствованные платиновые кат&хюоф 
риформинга — би- или полиметаллические. Применение б:
ских катализаторов, в первую очередь плати норе ниевых, _____
закоксовывающихся и хорошо регенерирующихся, позволю» праМ» 
процесс под давлением 1,5—2 МПа с периодической регенерацией, а »  
же снизить соотношение водород: сырье, опрсдсляющес парциаш мф 
ление водорода.

Таким образом, снижение давления позволяет при меньших 
турах получать более высокие выходы катализа га и водорода, а таДВУ 
личитъ содержание водорода в циркулирующем ВСГ. Проведен* р*Ф°Р 
минга на биметаллическом катализаторе при 1,5 МПа по срав— g1 
с монометаллическим платиновым катализатором при 3,5 МПа п о**  
ло снизить температуру риформинга на 20 "С. повысить выход 
на 9 % (мае.) и водорода на 1 9t (мае.) и одновременно увеличил*®*^ 
трацию водорода в циркулирующем в системе газе почти на 11

Влияние температуры Температуру промышленных технолога* 
минга обычно поддерживают в интервале 470- 530 'С. С повышен***^ 
герзтуры происходит ускорение всех основных реакций. РеаиВ£ ? С 1 
тизации идут при 470-520 ‘С на платинорениевом и при 4 8 0 - ^ . ^  
на платиновом катализаторах С повышением температуры в 
галитического риформинга при прочих равных условиях поНИЖ**̂ Т|(Д 
хол стабильного катализата и содержание водорода и ииркулирУ**^^ 
увеличиваются содержание аренов в катал и за те и его оклвно** 
а также отложения кокса на катализаторе. Кроме того, m 3paCj!Zg0 0  
более легких углеводородов — пропана, бутана и изобутана (°Чь*^
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усиления реакций гидрокрекинга углеводородов, как содер- 
iC.ieafTB,,c -ырье. так и вновь образующихся в процессе риформинга). 

ихс* 9 пппьппением температуры растет и степень закоксовыва-
f  ^ - ^ T OIM. iaiUUi OOpaiOM, IVMiHpai^p* кд!й.-ш1й‘ихйдя v рифир- 
нкя **1в^д.гт подбирать в сочетании с другими параметрами процесса; 
м#цгз ,-лСЯ\  также обрашать внимание на качество сырья и свойства^ж оди м о так*

скорость подачи сырь* определяет удельную нагрузку реак- 
^^ообъем а по сырью; она характеризует длительность контакта ре- 

u>,OHH|ouihx промежуточных продуктов риформинга с катализатором
Доставляет обычно 1-2 ч *.

Напомним, что объемной скоростью подачи сырья называют объем 
п р о х о д я u n i f l  Через единицу объема активного реакционного про

е д е м  (для риформинга -  объема катализатора в час) за единицу вре- 
и  размерность ч-1. Этот показатель можно повысить, увеличив рас- 

свежего сырья или уменьшив загрузку катализатора. В результате 
уменьшаем длительность контакта реагирующих и промежуточных про
бегов с катализатором. С повышением объемной скорости возрастает 
выход стабильного продукта и содержание водорода в циркулирующем 
газе, падает выход водорода, легких углеводородов и аренов. Таким обра
зом,’повышение объемной скорости сокращает ресурсы аренов при ката
литическом риформинге, а выход бензина, хотя и растет, но октановое 
чисто его падает; давление насыщенных паров бензина, содержание в нем 
аренов и фракций, выкипающих до 100 ‘С, также уменьшается.

С увеличением объемной скорости подачи сырья преобладающую роль
• процессе начинают играть более быстро протекающие реакции рифор
минга: дегидрирование циклоалканов, гидрокрекинг тяжелых алканов 
и изомеризация углеводородов С4 и С5. При этом одновременно снижает
ся роль медленнотекущих реакций — дегидроциклизации, деаткилирова- 
ния и гидрокрекинга легких углеводородов. Обычно на производстве под
бирают такую объемную скорость, которая позволяет проводить процесс 
■определенном интервале значений давления и температуры и с заранее
вобранной глубиной превращения сырья, не прибегая к частой регене- 

катализатора.
* лост*™0011’ цирк>ляцми водородсодержашего газа можно регулировать 
но л ад 04*10 ц,иРоких пределах. Нижний предел определяют минималъ- 
мого пап1ИМЫМ количесгвом газа, подаваемого для поддержания требуе- 
рессп-ТРииального лаа;,ения водорода; верхний — мощностью газокомп-

оборудования.
объсМа 1ПГ Ь ииркУляции водородсодержашего газа — это отношение 

*С>- Я * Ули1 т а и ®  газа (ПРИ О *С и 0,1 МПа) к объему сырья (при 
W o c J : MU5,ulcro чсРсз реактор в единицу времени 1мУ(м’ сырья • ч)). 
"«т'неивно" ФКУЛЯЦИИ газа вь,бирают таким образом, чтобы избежать 
л* »о многом" Коксоо6разования. Оптимальная величина этого показате- 
РиФормИрова^ " ИС1ГГ от качества исходного сырья и назначения процесса

ВОЛоР члс^1,СТепснь (кратность) разбавления паров реакционной смеси
Ччкащим газом увеличивает продолжительность работы ката-

203



лизатора. Промышленные значения кратности циркуляции ВСГ 
жнвают в пределах 900-1500 м3 газа на 1 м3 сырья при указанной 
трации водорода в ВСГ.

Чрсзмсрмис 1щвышсш1с КраТНиСТИ циркуляции '.пмд.аст гду 
формирования, увеличивает нагрузку на компрессор и расход 
в печи для подогрева ima. В результате эффективность процесса 
минга падает и растут эксплуатационные расходы по установке

При уменьшении кратности циркуляции газа ускоряется коксоо^ 
эование на катализаторах вследствие, главным образом, повы»*»*—- «  
циального давления паров сырья.

ЫШсниж^

Установлено, что на активность би- и полиметаллического катад^* 
торов влияет также степень очистки водородсодержащего газа. П и м ^  
тельной его очистке выход аренов только на 4-5 % ниже, чем при исп^Г 
зованин чистого, электролитического водорода. Однако при приме!» 
неочищенного ВСГ потери аренов достигают 20 %.

Жесткость процесса обычно оиенивают по значению октанового#, 
ла: чем оно выше, тем жестче режим. Из рассмотренных факторов ш  
большее влияние на результаты риформинга оказывают лаатение в т» 
пература. Влияние остальных факторов меньше, однако, и их неободм 
учитывать. В процессе эксплуатации даже при выдерживании тяищ 
режима и при переработке сырья постоянного состава происходит пн» 
пенное снижение активности катализатора. Поэтому для получешшщр 
дуктов нужного качества в намеченных количествах приходится По| 
снижения активности катализатора вначале повышать температуру ipt 
акторах, а затем проводить его регенерацию.

4.2.5. ПРОДУКТЫ РИФОРМИНГА
Как уже отмечалось, риформинг может работать в двух направив— 

Первое направление — получение высокооктанового компонент» 
на и водорода. Второе направление — получение индивидуальны***** 
(бензола, толуола и ксилолов) и водорода.

В первом случае получают риформат с уровнем ИОЧ * 98 -ЮЗ- .
Значения октановых чисел распределены по фракциям риф°Р** 

неравномерно. Например, хтя 40 % (об.) отгона бензиновой ф р * ^
характерно минимальное значение* ^ , 
нового числа; причем его сиижеИвеМЧ 
составлять до 50 пунктов (рис. 4 J h ^ i  

Во втором в случае после экстр*^ 
получают индивидуальные аренъН*^ 
димой чистоты и рафинат, котор^ Д  
ставляет собой смесь алканов 
капов с низким октановым чис^*^,^  

В процессе получают с1едУк* Д | 
лукты — риформат. утлепо дороДН»®^* 
лородсодержаший газы, которы е*^- 
ном содержат предельные >тлев°*дйc f 
метан, этан, пропан, н- и изобу!»1' !

О 1к

1  100 .
9  90
1  ВО I
1  70
|  во /

5  50
10 20 X  40 50 60 70 ВО 

Объем рамочки, %

Рис. 4. IS. Распределение ИОЧ по 
фракциям риформата (по данным
IFP)
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..ппп** га3 "* пенный продукт риформинга и важнейший источ- 
на НПЗ.

н**г^Гпнъ1й групповой химический состав риформата из типичныхПлиМСУ'11*' ■ * .. в \%^ ~ |Г^гу 6спЗИН.1Г, прг.ведеи шгже i-т \гхаи.)у.

. ........................................... ..........................................55-65
н цнкаоалканы ...............................................................................35—45Атаны ................................... J A l t

.................................................  ...............................

4J.6. ПРОМЫШЛЕННЫЕ ТЕХНОЛОГИИ РИФОРМИНГА
Впервые процесс риформинга был осуществлен в промышленности 

1940-1941 гс в США на алюмомолибденовых и алюмохромовых катали- 
® торах при температуре 480-540 *С и давлении 1,0-2,0 МПа. Октановое 
число по моторному методу риформата составляло 77 пунктов, а его вы
ход не превышал 60 % (мае.).

В 19491  появились алюмоплатиновые катализаторы на гамма-оксиде 
алюминия, которые коренным образом изменили процесс. Давление 
составило 1,4-7,0 МПа, температура 480- 540 *С, блок гидроочистки 
отсутствовал, октановое число риформата составляло 79-80 по моторно
му методу. В качестве катализатора риформинга применяли монометал- 
яивспгй платиновый Pt/y-Al2Oj, подвергнутый хлорированию и осерне- 
нию, который был стационарно расположен в реакторе.

В России первая полупромышленная установка каталитического ри
форминга на неподвижном слое катализаторе была построена и пущена 
» эксплуатацию в 1953 с

Современный риформинг — один из самых крупнотоннажных про
цессов нефтепереработки. Его доля в объеме мировой нефтепереработки 
“ спаляет в среднем 14 %. Товарные автомобильные бензины содержат 
35-М % (мае.) риформата.

На зарубежных НПЗ сегодня в основном работают технологии рифор- 
нг™ ^СОВДаННЬ,с 1,0 лицензиям компаний UOP, Axens, Shell, Shevron. Тех- 
положенК° ЧПаНИИ UOP~  3X0 технология риформинга с вертикально рас- 
4*enj и л£ГЫМИ рсакт°Рами и Движущимся катализатором. Технологии 
Woe ката™?3” основаны на риформировании бензинов на стационарном 
m»Y/-n в горизонтально расположенных реакторах, отличаю-
зиями на пп^°НСТР'1ГГИВно ^Р°ме тог°. компания Axens владеет лицен- 
8 России д?°Межуточные технологии — дуалформинг и октанайзинг. 
ОАО *Лет.»л!1 .̂ВНЫ?,и РазРаботчиками технологий риформинга были 

ефгехим и "Ленгипронефтехим".

!?* ««а* » * * ” 10 ГСХН0-10Гический комплекс процесса риформирова- 
^  пР«аило ■ т« 1 ?1СЦий на стачионарном слое катализатора включает,

т̂ £ ! ^ Т ны' стадии:сткУ бензиновой фракции (стадия подготовки сырья);
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— каталитический реформинг (основной физико-химичес*^Л_
цесс);

— стабилизацию риформата (первый процесс на стадии получ*^^ 
Варной продую гни). **'•-

ияремеш ш е тгххалопш  фкзиш-химичейимо, ic 
ческого процесса гадроочистки представлены в разделе 5.1.1

Принципиальная схема промышленной установки риформюс* 
ведепа iu  рис. 4.19. ГидроочищекныЯ бензин после насоса 1 с суч^.^ 
скоростью -1,5 ч-1 проходи! очистку от механических примесей к | | 2  
рах, работающих поочередно и установленных перед геплообмеадЭ^ 
(фильтры на схеме не показаны). Циркуляционный волородсацвдцм!! 
газ риформинга из сепаратора 8  после компрессора 2 1  поступает 
шение с гидроочищенным бензином в теплообменник 2 Дятгр 
■азосырьевая смесь вводится в змеевик конвекционной камеры Пе« 7  
где происходит ее предварительный нагрев за счет тепла уходяпоалмк 
вьгх газов, покидающих камеры радиации Перед каждым из реакторов

Рис. 4.19.
* -г—' _л
I, II, 17. I f  -  rtacocu. 2, 13, 19— теплообменники 3 - многосекииоиная печь, 4 -f~ 1  
7, IS. 20 -  жоаояяпмшкя. I. 9 -  сепараторы. 10. 14 -  ш кмиы. 12 -  печь. М -
компрессор: /  — пироочкшениый низкооктановый бензин, Ц — восорои __
сухой углеводородный газ, IV — смесь сжиженного газа и легкого риформата, v  ~  
ряформаг. V1 — конденсат



щяют в одной из секций печи 3 для компенсации эндотерми- 
протекаю щ их реакций. С целью обеспечения равной кон- 

чвс*оГО Э гу;аГГОрам и уменьшения коксообразования три реактора
«тором в состношсшш 1 :2  г 4 нзц 1; з . fi. 
в реакторах составляет 4W-S10 ’С и она возрастает 

^сМЯ̂ соксовывания катализатора для поддержания конверсии на 
по мере
"гсТ>'^ иасть циркуляции ВСГ поддерживают на уровне 9 0 0 -  J500 м3 ВСГ 

Такая большая кратность нужна для того, чтобы поддержи - 
к« • 11 ВЫсокое парциальное давление водорода и тем самым по-
**** *5 побочные реакции уплотнения. Рабочий цикл установки состав- 
Л  до 24 мес. между двумя регенерациями катализатора.
•1*eV продуктовую смесь из реактора 6  охлаждают сначала в продукта - 

теплообменнике 2 до температуры 170 *С, затем в воздушном холо- 
°  „  7f ПОсле чего направляют в сепаратор высокого давления 8 , где 

Происходит разделение гаюжидкостной смеси. Жидкую фазу сепаратора 
Дестабильный катализат) закачивают в сепаратор низкого давления 9, 
гае из катали зата выделяют утлеводородный газ Нестабильный катализат 
и углеводородный газ полают в колонну 10, где проводят деэтанизаиию 
нестабильного катал и за та, затем его нагревают в теплообменнике 13 
и направляют в стабилизационную колонну 14. Верхний продукт с темпе
ратурой не выше 80 *С проходит сдвоенный конденсатор-холодильник 15 
и поступает в емкость орошения 16.

Для регулирования температурного режима верха катонны 14 из ем
кости 16 часть смеси сжиженного газа и легкого риформата насосом 17 
подают на орошение колонны 14. Сброс сухого углеводородного газа 
с колонн 10и 14 направляют в топливную сеть установки. Стабильный ри- 
формат из нижней части колонны 14 проходит через теплообменники 13 
и 19, воздушный хаюдильник 20, и под собственным давлением его отка
чивают с установки.

Температуру низа колонн 14 и 1 0  поддерживают с помощью циркуля
ции части нижнего продукта соответственно насосами 18 и 11 через на
гревательную печь 1 2  Многосекционная печь 3  работает на смешанном топливе.
норма* поддержания высокой активности катализатора риформинга при 
«  Р*боте установки, при пуске и регенерации катализатора не
ЦИИ Ha*vtra°6aBKa ОПРсдслснных реагентов. При нормальной эксплуата 
кая ц е л ь аНОВКС пРслУсмотРСна схема подачи хлоридов и воды. Основ- 
дотных Цс°ЛаЧИ (дихлорэтана) — поддержание активности кис
ПсРсрасппеТРОВ В катализатора. Подаваемая вода способствует
Цесса ДИ̂ С1СНИЮ «оридов во всем слое катализатора. Во время про- 
г>еред теплооЛ*13” постоянно подают с помощью насоса в гидрогенизат 

^Изатош мснником количестве от 0,5 до 5 ppm. После регенерации 
Ниже « к и в а ю т  насосами перед реакторами 4-6.

ЧеС1соц н матеРиыьны* 6а.1амс (Я мае.)) процесса на биметалли-
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- а н а л о г и и  РИФОРМИНГА
МСЯ СЛОЕМ КАТАЛИЗАТОРА

ы.1сг рпггтрострвненис получает технология с движущимся ело-
• “ ----- ~гг--*ггг;ац.1 *Л5 «чу гт1 ц. ■ " g иц ug

I  Водоролсолсржаший газ с содержанием водорода 80-90 % п ри щ л  
при гидроочистке топлив и масел. Он имеет (в % (об.)] примерно сле^
ший состав:

Водород. 
Метай.. 
Э га н ....

80.1
и
4.1Пропан...............................................................................................................Зд

Бут*н.................................................................................................................. Щ
Пентан и выше...................................................................................................Ц

Сухой газ направляют в топливную сеть завода, на установку Пярав 
за или на производство водорода. Стабильную головку, представляем 
собой смесь пропана, бутана и изобутана, подвергают фракционирси 
нию для использования в качестве нефтехимического сырья.

Средняя мощность установок риформинга 1,0-2,0 млн т/га 
за рубежом существуют установки единичной мощности 2,7 млн т/ге 
в России — 0,3-2,0 млн т/год.

Регенерация катализатора По окончании цикла реакции 
теряет активность вследствие отложения на нем кокса. Процесс 
рации осуществляют поэтапно. Сначала прекращают прием сырья *J* 
тановку. При этом отключают блоки гидроочистки и стабилизации "  
куляцию водородсолсржашего газа в блоке риформинга прода' 
промывки системы от углеводородов. Далее постепенно сокращают 
дачу топлива в форсунки печи риформинга до их полного отключав 
Систему постепенно охлаждают до 200 ‘С и прекращают циркулИв**0, 
дородсодержашего газа. Водородсодержащий газ сбрасывают через peg* 
ционные клапаны в топливную сеть. Из реакторов остаток паров y t*  
дородов отсасывают вакуумным насосом. Затем систему продуваютrfV  
ным газом в атмосферу. Далее реакторы заполняют инертиЫИЯ^
додаапения I МПа, включают циркуляционный компрессор и noctep
но разогревают при постоянной циркуляции инертного газа. При ™

milOP И Axens. ОЫСОИЛМ сслсыплпинь неты муемш  инлсииыичс- 
г- "  я  ICC н е п р е р е т я * »  е р ч ц н я  nnrtmnnvwrr rm n m n n im .
«* K3Ta” V,CTrr!M режиме при избыточном давлении в реакторе порядка 

Im.'OO способствует увеличению выхода риформата до 88 % (мае). 
O’̂ rvnMLionw риформинга UOP с непрерывной регенерацией получила 

мие^ССЯ риформинг’. Эти технологические установки более эко- 
к*3* " "  при снижении рабочего давления с одновременным повыше- 
н-Гглубины превращения сырья (рис. 4.20).

Сырье смешивают с циркулирующим водородсодержащим газом 
Р  подогревают в теплообменнике 13 и многосекционной печи 8 до 

инишПТ" реакции и затем направляют в реактор 1, где идет основная 
_  дегидрирование шестичленных циклоалканов, сопровождае

мое большим поглощением тепла. Температура в первом реакторе падает 
п  70-80 'С, далее газосырьевую и продуктовую смесь вновь подогревают 
до второй секции печи 8 и подают в реактор 2, где в основном идут реак
ции дегидроиюмери иции пятичленных циклоалканов и завершаются ре
а к ц и и  дегидрирования шестичленных циклоалканов. Температура во вто-

добавляют воздух в таком количестве, чтобы объемное содерж>Ю*1* 
лорода в инертном газе нс превышаю 0.5 % в начате pei е н е р а и и и ^  
в конце. Выжигание кокса проводят в две ступени: первая ступе^_ 
250- 300 'С. вторая — при 380-400 "С. Посте окончания выжиганИ*^* 
кататизатор прокашвают при 500 *С. Затем систему охлаждают 
нию инертного газа прекращают и сбрасывают его в атмосферу П о ^  
го снова продувают систему водородсодержащим тазом.
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.7 ~ Регенератор катализатора, J, б -  сепараторы плохого ■ высокого ияж иня.
II UUJ «аоина; I  — кмогосекпиомим печь; 9-12— насосы; 13, 14 — теплооб- 

” вЛ>н°г0 0__~ “«олильники, 17 — емкость; It — печь; 19, 20— компрессоры; 21 — аппарат 
* ~ СЫР*С (венжя 15-110 *С); П — катализатор на регенерацию; 111 — 

К*™ " 1Ггор; ^ ~  гиосырьвааа смесь; У— шопрсяуктоааа смесь; У1 — а*р- 
~ k олеР*лш»<а raj. У11 — избыточны* юаороасолеряишив пи, У1И — сухо*

иного Г1М И легкого риформата; X— стабильный риформат; XI— конденсат

209



ром реакторе снижается менее резко — на 35-40 *С. После этою 
рьеиую и продуктовую смесь вновь нагревают в третьей секции печи «2 
правляют в реактор 3. В этом аппарате заканчиваются реаквдщ^™  
изомеризации пятичленных циклоалканов и илет процесс гялр
ГЯ Т. ^ГПг1я  • и м  ujp|
но иного меньше, чем в первых двух случаях. Температура в 
падает на 20-25 *С.

Три реактора 1-3  расположены прут над другом я С«1 п ХХПЫ 
бой системами переточных труб малого диаметра. Шариковый катздш 
тор диаметром 1,6 мм свободно перетекает из реактора в реактор 
ствием силы тяжести. Из третьего реактора через систему затв2  
с шаровыми клапанами катализатор поступает в питатель пневмопЭ 
порта и азотом подается в бункер-накопитель регенератора 4. На 
рых установках риформинга работает четвертый реактор, где идет авц? 
рнзация парафиновых углеводородов.

Сухой газ выводят в топливную сеть, а сжиженный газ направо» 
в товарный парк.

Гаэопродуктовая смесь проходит через сепараторы низкого 5 и r J  
кого б давления, стабилизационную колонну 7, далее риформат опаЗ 
ваюг на бензосмесительную станцию для приготовления товарных а *  
мобильных бензинов. Газ с сепаратора 5 компремируют компрессором! 
до 1,5 МПа, вновь смешивают с жидкой фазой сепаратора 5 и раздор 
в сепараторе 6 высокого давления. Эго снижает унос бензина с ВСГа 
вытает содержание в нем водорода. С верха колонны 7 выводят тазажщ- 
костную смесь, которую в емкости 17 разделяют на сухой и жирны! гв 
Сухой газ направляют в топливную сеть завода; жирный газ сжшом 
и откачивают в товарный парк.

Регенератор представляет собой аппарат с радиальным потовом рм» 
ционных газов, разделенный на три технологические зоны. В верхнейЦ| 
мольном содержании кислорода не менее 1 % производится выжиг п В  
в среднем при содержании кислорода 10-20 % и подаче хлорорганя* 
ских соединений — окислительное хлорирование катализатора. В ■ *  
ней зоне катализатор дополнительно прокаливают в токе сухого вози» 
Разобщение зон — гидравлическое. Часть катализатора, направляем о! 
регенерацию, сушку и восстановление, составляет примерно 0,4-вЛ* 

Установки с движущимся слоем катализатора имеют следую®*

Температура, ‘С .......................................................................................... ***"?!
Давление, МПа............................................................................................ 0l i #
Объемная скорость подачи сырья. ч ~ '...................................................... 1 д Н
Кратность циркуляции вааоролсоаержащего газа, mj/mj сырья..........  SOCh' ^
Распределение катализатора по реакторам ..................................................• :
Октановое число (ИОЧ) продукта ............................................................. .
Содержание ароматических углеводородов в продукте, % (об.).......... 5

Ниже приведен материальный баланс установки риформинга с 
щимся слоем катализатора:

Сырье (фракция 85-180 *С), % (мае.). 
И т о г о ................................................

100.0
lOO*
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^ ^ о д н ы й  газ (С,—Сд)
*££мсодср*лш ..Я газ

РифОРм1Т
И т о го . .

. рминг с движущимся слоем катализатора обеспечивает постоян- 
«исокис выход бензина и значение его октанового числа (ИОЧ до 105), 

н°^жемаксимальный выход водорода при малой жесткости процесса.
• ^Гсовременных НПЗ стремятся перевести установки риформинга 
с ^подвижным слоем катализатора на установки с движущимся слоем

|Я,Т̂ омпания Axens разработала две такие технологии. Это технологии 
*Люлформинг и "октанаймнг , которые предусматривают снижение ра- 
^чегодавления по сравнению со схемой риформинга с неподвижным сло
ем катализатора, что дает преимущества по качеству продукта. Снижение 
давления приводит к уменьшению крекируемости сырья, что обеспечи
вает увеличение выхода целевых продуктов риформинга и, особенно, ВСГ. 
При этом подавляют также реакции леалкилирования, в ходе которых тя
желую "аромашку" превращают в бензол. Естественно, это приводит к сни
жению содержания бензола в продуктах риформинга и, кроме того, 
позволяет уменьшить давление насыщенных паров риформата и, что осо
бенно важно, увеличить выход водорода.

Технология "дуалформинг " позволяет модернизировать риформинг 
с неподвижным споем катализатора. Основное отличие — монтаж четвер
того нового реактора с системой непрерывной регенерации катализатора. 
Циркуляция катализатора происходит только между четвертым реакто
ром и регенератором.

Одно из преимуществ этой технологии — максимальное использова
ние имеющегося оборудования в традиционной технологической схеме 
Установки. Предусмотрен монтаж нового реактора с системой непрерыв
ной циркуляции катализатора, интегрированного в имеющуюся реакци- 
нную систему. Необходимо также смонтировать новую печь и дополни

тельный компрессор для водорода.
Чтобы^А^ЬТГГе срелнее каление в реакторах снижается с 2,6 до 1,5 МПа. 
ют нсоб*°лимый срок службы катализатора, устанавлива
нию си Для >,лайливания серы в жидкой фазе. Благодаря использова- 
жет ра(£15МЫ непрерывной регенерации катализатора новый реактор мо- 
°^«ювогоТ!,,,В РСЖИМС высокой жесткости для достижения требуемого

и * 1 Т Г ИЯ дуалФ°Рминга" позволяет увеличить выход риформата 
Показателя 3 такжс улучшить качество продукта, приближаясь по этим 
Но при ни™ К технологиям с непрерывной регенерацией катализатора.

7*хно|0КИХ нап,па-1ь.ных затратах. 
с НеподВи/ Ия ок,панай1инг". Позволяет реконструировать риформинг 
«ионной секЫМ слоем катализ*тора за счет замены существующей реак- 
*Иор* прс ЦИ" На новую систему с непрерывной регенерацией катали- 

Усм°трена также замена печи и ряда теплообменников.1 21!



Добавляют еще один компрессор для циркуляции водорода, 
рамстры выбирают так, чтобы можно было использовать ре 
ный компрессор. Используют имеющиеся сырьевой насос, 
ления и стабилизации продукт* риформинга

Оригинальная система циркуляции катализатора в сочетании • 
туром непрерывной регенерации позволяет расположить реактор»» 
Друг с другом, что упрощает содержание н текущий ремонт '
(рис. 4.21).

И л и
Рис. 4.21. Пр

1-3- реыггоры, 4-6 — печи; 7 -  регенератор: S— насосы; 9 — рецирку
ляционный компрессор; 10 -  сепаратор высокого давления; /  — сы рье;
// — юаорсисолержашмй raj; III — нестабильный бензин

Схема процесса "октанайзинг" отличается от схемы с неп 
слоем катализатора тем, что предусмотрена транспортировка к 
ра из одного реактора в другой, а из третьего реактора в регв 
и возврат регенерированною катализатора в реактор I.

Систему транспорта катализатора между реакторами осу 
с помощью водорода, а между реакторами и регенератором — с 
азота. На линиях транспорта катализатора не используют задвв** 
Характерны очень низкие потерн катализатора от истирания. СекИ>*г
генерации катализатора состоит из четырех независимых зон: ПЯЯИИ 
го сгорания, конца сгорания, окисления xj 
ливания. Системы современного контроля и анализа на потоке

из четырех независимых зон. 
окисления хлористых соединений***^ 
ого контроля и анализа на потоке обсс^щ 

вакл эффективную регенерацию катализатора. В любой момент 
только -15 % катализатора пребывает в регенераторе и в системе 
ляции катализатора. ^

Ниже приведены расчетные выходы и рабочие параметры п р ^  
октанайзинг
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Л «дое число риформата составляет около 100,0 пунктов по иосле-

преимуществам технологии 'октанайзинг* отно- 
К Отельную  гибкость в отношении выходов продуктов риформнн- 

сП *^^Гтгакже самое низкое значение давления из всех приведенных 
5^  количество катализатора непрерывно регенерируют, вот- 

^^оттсхнапогии -дуалформинг”, в результате чего срок службы ката- 
возрастает по сравнению с другими технологиями. Увеличение 

связано, главным образом, с монтажом дополнительных печи 
,Hff\ 0nojHoio компрессора. Реконструкция с использованием техноло- 
"д^дамформинг” требует меньше затрат, обеспечивает улучшение харак
теристик риформата (например, увеличение ИОЧ) с минимальными зат
ратами Однако этот вариант ограничен размерами площадки и не всегда 
оправдан с экономической точки зрения.

Обсуждаемые варианты реконструкции установок каталитического 
риформинга отличны друг от друга размерами инвестиций, объемом энер
гозатрат; а также выходами продуктов (табл. 4.8). Самые низкие инвести
ции характерны для технологии ’дуалформинг*.

Ы а н  4Х Сршииггльяые харажтч1 расти кл дву* i

П оииклъ

МОЩНОСТЬ, тыс. м3/сут
&***«. *  (мае ): 

водорода 
Р*формата 

Инвестиции, или долл.*

Процесс реформинга

Огреты на каъадммтор и теплоэнерго-

20 114

2.4 3.1
81,9 87,4
15,5 35.0

4,6 6.8
124 24.7

__ » ■■■ MUUbl,
—  от прощ щ  продукции, млн дои. 

°®Ч>Уао*ание и его монтжж.

* повысит^ 1 ИЯ "огш ,айзинг" позволяет увеличить выход риформата 
^иенжжп качсство продуктов. При этом аппараты реакторного блока 

что делает инвестиции более высокими, чем в дру-
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4.2.7. ТЕХНОЛОГИИ РИФОРМИНГА 
ДЛЯ ПРОИЗВОДСТВА АРЕНОВ

При ра&стг установок реформинга для получения яром; 
леводороаов режим процесса должен Оыгь Эгс особенно
для получения бензола и толуола, поскольку ароматизация углевая 
С^—С7 происходит труднее, чем более тяжелой части сырья. У 
режима достигают снижением давления и повышением температура.

Продукт, получаемый в результате каталитического риформинт* n J  
могонного бензина, содержит от 50 до 70 % (мае.) аренов, остальное со. 
ставляют циклоалканы, м-алканы и изоалканы. Выделить из такой сые^ 
арены обычной ректификацией невозможно, так как они образуют с ц . 
канами и циклоалканами неразвельнокипящие (азеотропные) смеси. Дм 
такого разделения применяют процесс экстракции.

Сырьем 'ароматического* риформинга служат прямогонные 6epm»9l 
вые фракции 62-105 *С для получения бензола и толуола и беки 
фракции 105-140 "С — ксилолов и этнлбенэола.

Установки риформинга д ня получения аренов имеют дополн 
реактор для гидрирования алкенов, присутствующих в риформате, а щ |  
же блоки экстракции и ректификации

---- ---- ■ -  a m n U A f t

Р. и /м 1
плгшдеиглмколь C«H,oOj...........1118,4

( *НМ04...........1125,4
............. .... 1262.0

т р и  w 'C j

И
106,12
150,17
120.00

г,-с 
- 10,0 
-7.2 
28.9

г..-с
24 J ,5 
287,4 
7*ТП

гликоль, сульфолан, гч-мегилпиррилидоп. v iu n .»  ---------
промышленных растворителей (р — плотность при 20 *С; М ~~ 
лярная масса; Г, — температура застывания; Г, — температур* 
приведены ниже
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„боясе распространенные экстрагенты аренов — ди- и триэтилен- 
Их широкое применение связано с высокими избирательностью, 

^ юшсй способностью и сравнительной дешевизной. Ди- и три- 
РеС’*2^икать близки по физико-химическим свойствам. Это бесцвет- 
*тЯЯ%шжяс жидкости без запаха. Они безопасны в пожарном отношении, 
н ^ и ч н ы  хорошо растворяются в воде, спирте, эфире, ацетоне. Три- 
НСТ°енгтиколь по сравнению с дизтленпшколем обладает более высо- 

„збирательностыо и растворяющей способностью по отношению

* **Весьм* перспективными заменителями диэтиленгликоля являются 
N-метилпирролидон, наиболее полно удовлетворяющий требованиям 
с растворителю для промышленного применения, и сутьфолан, обладающий 
хорошей избирательностью и достаточно высокой критической температу
р о й  растворения при удовлетворительной совокупности других свойств.

Ниже приведены примерные показатели ntfin™ --------------

Соотношение, К (мае.):
растворитель сырье .............................
рмсаЯкл : сырье........................................

Температура сырья на входе
в экстракционную колонну; 'С ........................
Давление в экстракционной колонне, МПа . 
Температур* ■ отгонной колонне, "С

ТЭГ

*с блоки экстракции и ректификации. —  пям  11|/пвадспы lipMMCDHhIC ппм
тарирование проходит на алюмоплатиновом катализаторе, спцщ—J  аренов иэитализата риАоошшг! , 1° ^ М'ГС'1И Работы блока экстракции 

шем 0,1 % (мае.) платины. Далее риформат поступает на блок экстрайяИ гликолем (ТЭГ): Диэтиленгликолем (ДЭГ) и триэтнлем
и затем на блок ректификации. ^ Н |

К основным технологическим параметрам экстракции относят 
пературу, давление, содержание воды в растворителе, соотношения p a n »  
ритель : сырье и рисайхл : сырье, количество воды, подаваемой в опор
ную колонну.При повышении температуры растет растворяющая способность ра
створителя, но одновременно падает его селективность (избиратеяывв 
свойства растворителя в отношении ароматических соединений). Для ком
пенсации этого необходимо увеличивать соотношение^исайя : СЫЙ* 
т. е. снижать производительность установки по свежему сырью. П р * ^  
нижении температуры экстракции растворяющая способность расти**' 
теля падает; для компенсации этого надо увеличивать соотношение р•*

“ -------- ——* " " « « 1MUUI1 агшы я па СТВОРИТ

47
.0.8

вверху
внизу ...................................................... 109_  ■»»«> .................................................................................... 148

«мержанме воды в растворителе, *  (мае.)....................... 9.3

Качество

ДЭГ

11,7:1
0 ,4 8 :1

49
0.8

110
149

ю л

теля падает, для компенсации этого надо увеличишь» ПоССТВо экстракта контрол иггуггт г
створитель : сьфье. Увеличение содержания воды в растворителе ■ ̂ .||С( ”ачснилм показателей ггоадомл0*01111? 5 метода хроматографии 
ет его растворяющую способность, но повышает селективность. О/0Щ экггрщ,.^^1 01CWPW и растворителя Те“ пература экстракции
это вызывает необходимость увеличения циркуляции растворите** ад, к с * ^  Установках получают с л е ц п й ^ '^  С 8 Рмулмпе 
шение концентрации воды требует увеличения расхода рисайкла. м’ арены и деароматизиоовакн П/ ^ УКТЫ 6енэол> толу- 
рисайкла в нижнюю часть экстракционной колонны о б е с п е ч и в а е т «н* раствопит Из алин<* (МОЧ * 45) рОлих. бенз**н (рафинат), со- 
шение концентрации аренов в насыщенном растворителе, вывода**̂  1*0гУтбып> „1^Лсй и как сырье для п и п г^ !? 1̂ ИСПа,Гкз>10тдля пояУче- 
и> э к с ф ^ о н А ы Г .о л ^ ы  » » " « ■  - « ш „ е . £ и ы 

В качестве растворителей применяют диэтнленглнкояь, t r M3T̂ J  Ракция®сн1иж>врифооиимп?и^^ 
коль, сульфолан, N-метилпирродидон. Физико-химические 1 ^ ______  — ет Обычно следующий

---------------л , П Л М  ?0 'С: V  ‘ J S S " .................................... . . г г г г . г . п й
...................................................................

имеет обычно следующий 

Содержание. % (» т ^ .-с
136,2
138.4 
139,1
144.4
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Далее о-ксилол выделяют метолом четкой ректификации, а л- 
методом низкотемпературной кристаллизации.

Дяимые я пены служат для получения лекарств, красителей,
ЧССКИЛ М и м щ п л  c y t u c i o ,  вО Л О К й п , К й у Ч )» С 1 , Г р п ^ Л О к ,  ■
И многих других продуктов. ______

Бензол служит сырьем для получения синтетических волокон, 
тического каучука, пластических масс и др. Толуол применяют для
чения тринитротолуола, дииэоцианата и бензола, в качестве ___
ля и пластификатора квучуков, в производстве моющих средств, ЕцпГ> 
лактама и др. о-Ксилол служит сырьем для производства фтвлеаом 
ангидрида, я-ксилол — для синтеза терефталевой кислоты (полущ ^щ - 
в производстве синтетического волокна — лавсана) и производств* поц. 
этилентерефталата; х-ксилол — для получения иэофталевой 
и на ее основе — алкидных смол; этилбензол — для получения стнрощ 
Би- и трициклические арены без длинных боковых цепей являются «щ 
ным сырьем для получения сажи. На рис. 4.22 показана принципиап^ 
схема установки экстракции аренов диэтиленгликопем из рифоради 
фракции 62-105 'С.

Основной аппарат на установке — экстракционная колонна 1, снаб
женная перфорированными тарелками. Сырье насосом 11 вводят в сере
дину экстракционной колонны /, в верхнюю часть которой подают аоя- 
ный 93%-ный раствор ДЭГ. С верха колонны 1 уходит рафинатнмй р* 
створ, его охлаждают в теплообменнике 12, холодильнике 21, собирая 
в емкость 22 и направляют на водную промывку от ДЭГ в рафюшч»

&
, VII

£

Ш-# 1

161
19

26 VII 31

Р к .  4.22. П и iu tM «  схема устааомш жстраиши арсаоя .
1 6 2 -105  'С

— ч ж  Ч  • 1
1.2.3.7, 9 - колонны, 3,6. 8, 10. 13, If. 21. 32— кмодняытки; 4, 16,19, 22,21 — . м тс**- 
20, 23-23, 21-31 -  насосы. 12. Ы -  теплообменники; 13 -  n . p o n o a o i ^ ^ ^  
26 — кипятильник, /  -  сырье, II — ДЭГ; III -  беи мл. IV -  рафншгг, У — толуол, VI— ) 
фряклия, VII — юл*

онны 5. Затем рафинат с верха секции выводят с установки, 
секции откачивают водный раствор ДЭГ, который возвра- 

JcH’° a 1. Раствор аренов в диэгиленгликоле с низа колонны 1
в гп!К?̂ -.-скиу 7 пля регенерации: ДЭГ водяным плроу., который 

" опонны 2  Peiенерированный ДЭГ из колонны 2 возврата 
„од»»7 в HjV j экстрактный раствор через холодильник 15уходит на вод 
^ вка1°|1Н- д э г  „ экстракционную секцию колонны 5. С верха ко- 
ку*> пр̂ МоНиснтраг аренов поступает в колонну 7для отделения бензола, 

^зделяют в колонне 9 с целью получения толуола и ксилольной

ьиый ба.шнс установки экстракции [в % (мае.) на риформат] 
привела ниже:

еы^ГЗ^акиия 62-105 -С)...........................................................................100.J
Итого........................................................................................................ •

Поучено
......................................................................................................." j g
Толуол...........................................................................................................
Ксилол и этклвенэол....................................................................................
Р»фи«гг ..................................................................................................................
Потери .......................................................................................................
Итого........................................................................................................1°°-0

Возрастающая год от года потребность народного хозяйства в поли
мерных материалах требует увеличения объема производства индивиду
альных аренов. Для этого на комплексах нефтепереработки и нефтехи
мии создаются специальные производства аренов. В их состав входят сле
дующие секции:

1) секция гидроочистки и риформинга бензиновой фракции 85-140 ‘С;
2) секция экстракции бензола и толуола;
3) секция деалкилирования толуола с получением бензола 85-90%-ной 

чистоты;
4) секция получения бензола и ксилолов путем реакции трансалкили- 

Р°вания;
Ч соаои выделения л-ксилолов из смеси суммарных ксилолов (про- 

* « -Парекс-);
и «_ J ИЗОМеРизация смеси этилбензола и м-ксилола с получением о- 
и "-ксилолов;

^^акционирование аренов.
Третья̂ 13 пе^ВоП и второй секций описана в разделах 4.2.6.2,4.2.7 и 5.2.1. 
л«РованСКиия пРсяназначена для проведения реакции термогидроалки- 
•тснии 3 M rT * ™ ’ котоРая проходит при температуре 666-755 *С, дав-

С7Н, + Н2 -> C6H« + СН4
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Четвертая секция: протекающий в ней процесс предназначендцц, 
ведения реакции трансалкилирования в среде циркулирующего вол^У 
на платиновом катализаторе при температуре 500 *С. давлении 3 Т одН

л-ксилол

Пятая секция — в ней протекает процесс выделения г-ксилодовибое 
си путем адсорбции на цеолитах. В качестве десорбента применяютсВ 
я-диэтилбенэола и нормальных алканов Cn—C|j. Температур* адсорбщ 
-170 ‘С, давление -2  МПа.

Шестая секция — в ней идет изомеризация смеси -тщЦгицй 
и * -ксилола на платиновом катализаторе в средс циркулирующею*» 
родсодержащего газа при температуре 400—445 'С и давлении 1,4-2,4 MQi

л-КСИЛОЛ

Л-КС ИЛ ОЛ .«-ксилол о-ксилол

М ат ериальны й баланс комплекса получения аренов I* 
следующий:

Ввнпо
Сырье (фракция 8S -140 'С)
И т о г о .................................

Получено
Топливный газ......................
Волородсолержаший газ. . . .

100.0
100.0

• ч  
• 2.0
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«..■«».цая гояот я ............. ............................................................................... 5,9
Н*61*6' ...................................................................................... .
Б**оа1л, ’ * ’ ............................................................................................ 18,5

: : ....................... л— — ................................................ '*-5•>. Kfc*- * ' . .  .«лаллЛЧИ ( . W М1ПИ* • «— ZLacgog т...." «г»** -■■■--...................................... ........ *»t
. ............................................................................................. 23,1М*,н*т* ...................................................................................1.0Натери •••••••................................................................................ |00 0

........................
На российских НПЗ функционируют два тина технологии по разделе-
^оГарных ксилолов. В ОАО "Киришинефтеоргсинтез* прсдваритель- 

H>"c помошью ректификации отделяют о-ксилоп, затем кристаллизацией 
н0 енТт>цф\тированием вьшеляют из кубового остатка л-кенлол и в лаль- 
"ейшем иэомеризуют фугат (смесь «-ксилола и этилбензола) в о-ксилол 

возвращением продукта на ректификацию. В ОАО Таэпромнефгь- 
Омский НПЗ" и в ОАО "Уфанефтехим' реализованы мощные технологи
ческие комплексы по экстракции аренов из риформированной фракции 
g5_140 *С сульфоланом и очистке глиной суммарных ксилолов с даль
нейшим выделением о-ксилолов с помощью ректификации, а л-ксило- 
лов — по адсорбционной технологии "Парекс". Последующая изомериза
ция *-ксилода и этилбензола в о- и л-ксилолы осуществлена по техноло
гии "Изомер".

Ограниченное применение имеет разработанная в Институте катали
за СО РАН технология "Цеоформинг" на цеолитсодержащем катализато
ре, не содержащем благородные металлы, который превращает низко
октановые бензины в высокооктановые. При этом ИОЧ риформата воз
растает на 11-15 пунктов и получаемый газ на 86-90 % (мае.) состоит из 
пропан-бутановой фракции. Процесс протекает при температуре 360-480 
"С и давлении 1,6 МПа. Он имеет промышленное значение только в слу
чае потребности в жирных газах, получаемых в большом количестве. 
Бензин образуется с высоким октановым числом ИОЧ * 92, но в суще
ственно меньших количествах, чем при риформинге.

й * :  ^ ШАРЛТ>РА и ОБОРУДОВАНИЕ УСТАНОВОК 
КАТАЛИТИЧЕСКОГО РИФОРМИНГА

■е* его™0*1 ~  310 цилиндРический аппарат, выполненный из стали. В верх
н я я  пе^™  штуцер для ввода гаэосырьсвой смсси. Приме
ни и с Г " ? 1"1 №  с аксиальным (осевым) вводом гаэосырьсвой смеси, 
“пунер 5 Иальным вводом. В случае осевого ввода сырье входит через 
« * * W e rT ° ;U,T чсрсз катализатор сверху вт»з и выходит через ниж- 
Равномспн  ̂ ’ а). Входной штуцер 5снабжен устройством 7для 
^Раллал-0 П распрсдсления потока по всему сечению аппарата. В слу- 
проходи, р '1"!” ввода Фис. 4.23, б) от штуцера 6 вниз по центру аппарата 
и СЬФЬЯ нап рир0ванная труба, конец которой заглушен. Поток газа 

рср/1'5" :яюг чеРез катализатор от стенок аппарата к центру по ра- 
^ ч с с к п ; ! пры с радиальным вводом имеют значительно меньшее гид-
1,0 ПеРвым Г]сопрот11Ш1ение, чем реакторы с аксиальным вводом. Обыч- 

°  ходу* сырья устанавливают реактор с аксиальным вводом.
219



чгсФы магрдетъ ■ ectnwcw слое клиитмхарш продукты каррояаг,
« И М  рш гары  нчсжтт p e t im jn ja  воиа ддл пха, чтобы n u u m il  
гадралалчесжие ьаирстш хяяс агпсмы реакторного Сыт». ВоларЯ 
523 ’С м 2 4 Mil* мюымгг мторазпуи и>рроиио мгш иа, гвж е* 
вугрк м гтим чгии и  стена корпусе реактора I  шиишсш фугерпе 
юторкре;-бетона Кроме того, гоутри peaxiupa у ч и н и п в и т  съя 

с п и м  I. ыг,*зу е т ш м  которого я СШИТОЙ » *  
cytueciayet ш овы »  сл*> Нарушим» ф>ггриакп 2  гтрмвшОГГ к Рерв 
и р и р и т н п  сгсиги реакторе Необшдммо постямио ttutnpei 
или icMi.cp*Tvp> RNC'mirfi по*грлмис(м металла <оиа »ал*** < 
иебш сс 150*С).

Дли ШПЖШМШМ «прпуса /k o iu iu i  pe*Kiapt Г ф и м п ы ю тсткл * »  
Ша л ы ю М м м  nuift К л гх тт а -о п  К р а  и к и ш л  в стал ы ю м  схяхлис  
Г» CW W IW I соием 11 д-; в пат слоем ивм ж ш арш  p»i.nnao«BdMfl 
ро»«с пары 9дмдмпром ]ft м 211 v«  д м  прсаоирМИММ >tfo 
jup*. Hnnnrt* счой форферошя utapna ятж п  ця рам пя* ю п о ^  
но перекрытой мгтлднчюлЫ tciiuA  Шарм, решетка и trni» 
вш иию в штчнгр pcarroru ft at иииадамми ■ него mil МИ И Ш ?у  
с прадуилмд реакции Вмутдошв» # ш м  ремторц аипсМИИЩв
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**  « и ч н и л и м .  м и ш о а а м е р г а а .  И И П Г Я В В и л и м  О г -
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10П-РОО * v  В о  ЖЗввЯШШ шж рь « щ о р ш  Я И И М К  м т о а ш я
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щ ццойшцшти» с т в в и и г » пхшегов.

и » * м м »  р я в ч р И И »  Ь * * а  ш я у т  б е л ь  Ш  И Ш Ш И , П К  И К »
д г в ш * л ш  П с р а ы г  -  9 1 0  о б ь м м м  ы ы г у т р у О ч л ш г  « п п р л т и .  . i * v x v i * v  
аме «*тр»бми»о я « Я Ш Я А Я Я Ш в  по ж л- 
гуцвшм) 1флгрлжл*ч А.:глргш к »
ЯГШИПГО о и ы ь д * ; и ы  l i i u i t  К , Ш 1 1 П  
) ( Ш 1№  А В Т . ПО Г Щ < « Л  К Я 0 * 1М И М П Т  
п ж г н р о м ь к ж .! ) !  стал* н  о м »  г » г с ч 1п ш ш  
• М Л Ю Э П К Л 0  5 М П а

К  Ш л б с к т  и т г а г н т л  о б о р )  д е ш м г к »  
р м ы о р я о г п  & к м и  о т* 4п с « т  с и р ь с а а Я  
***** * msrk>a«int..iaiuM ей«прс«ор 
Д м  гШ о т »  c w p w  п р я м г щ щ »  п е с т р о  
м к н ы й к - с г у а с м - и ш й  н а с о с .  и р ш к и я -  
J J * »  »  Я И и к с п м е  « л ^ ы р г л ч к г я т е з е м  
^ Ч ф м м й  u m c o c  р а м я д е т  д о з с и я с  

4 и п  П ‘ п  ^  П » в « п р о * и е  ю  5 
™рис*х утемтюше Дяя 

•“ ^ралсшеряяямго г а и  
° гЧ * * п с ш ы с а  и г я т р о б о и ш е

?*ъти»*с*  саосм 
’орчЯпг». ««noian pcrrticpemp, ко
S K S T :"^  “**
«*я» К ^ ГАР**» *»*'»« «аенны* т  
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r _____ «  5 . .
U iu q r T n ^ - M  uynciofc  Uu<-MOtewncpnypNfM 1
[I.n~  ч  t ,|--.f, . ffv~-~rw v * v  J f r  t t a u i t u n a j t ,  J3C  Е Ш  Cffit у л у ц с

> проаиш» при Tcvnepnypsa ] 
2fO 'C К м  прямою. * m m  случае яепаш у«я м п м а ж о ш т ш е  i
Ж М И  С «игрАДтге* TUUlMUkl O J *  (ШС-). 1ЛЛ

Ы кжшпшгр^уриш  ю ам ергаю п иропхягт при 100 200*С щ | 
т у  д о т а ц и и  ю т  г д р и ч т ,  саю ри ш т  о всвояышп >
I югу, еЛрв/ялятпп ахяш стп опт ыор> Ш  сужмргамм. ори 
2-4  Ml U iiu a e n e  сырье ОД-ДОч 1 В ш стодпсс y t a  » г  
cm  ■ ocmuwkw применяет тглптсынсрвОТ^У* илшеркяхш».

Pei-imhiu межяу лимм щ яоаопииш  * жцчсшш* геыссрап; 
птшямжгор*. ш тх ж  ■ а о и п м м  w j i  «омеришт*. 11илг а ш  
раимчия (таЛх 4 .4).

Сяедуп orwermw, «по Ш  
ю о ш р *  m  мрш ещ иш  шпкж»

;ий нроогеса « и о |
■ыш кхилршвта и м ам вм П

4 J J . I  ы гьг II > и г и п г н и г  ПР01Ш г о м
и д и  до 90-» rt: XX »■ пгоаеес и шмеркдыяя ос>тест*л*.-т ***1 

пш  с Цропвосом риф щ ш ч и  с «ираулиягг* всип|*огп«гГ 
tv  ■ пастгигимх время всыжм* ta w u  с лч*»®«?*«гмо*» плхЖ Я 
C « * a  nftcvDCHiiiixn сюннаиис u j 20 «  кшпгпишых п «ДО 
гатр*т d cpttttttm m  с ранет и сп в я ы ц ж ш Л  геж паяогм е*.
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s g s s f f i f f l sar a s
!*>«*■ я й г

1яттш>иъЩ,Ьшёа*яЬ
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_____ . ’Н И И Н е+тспт’ а  Красаимр). ООО "НЛФ О Я Ю Т
’г^вл^1ктгр6>'Пг) __  ___  ______  ____
1 сЯ ьвп еш » »  температуры процесса оюрост* рпииоп* яюмержа 

, ви ч«я  >cnp»<rraci ж) огратгоимемого усэояипш раямпаескя прс- 
,  шттм ИМИаяя upeo6aa* m  реакции гялртасрскямта. «по криво

Xnt, дяккши. с и  это следует ш  ураапецкя реакции, ис оикяляст 
(Ш ринпагпг реакияи тп*сриигтт« «-парвфкжм. таю суше

на *иш.пп у  ааяеяш  я иовячпш реякля* пртеоса. 
__мяи*я ю ле шхл ИЯ «померкшая» я-гексама пря маимпм
I И; • C jllu  •  4 : 1 я  ъпт ш ш т  цкмени контакта пряведс-

с»м>«т«)

. )н  
•а,’
а

а
ПА$

I лыстш я При пргхоа кдогпгшьп усдоаил спллтег ск-

t иаршвиьпого -оа-чсюи аоаоросв ьжпгаст скорость деяигтв-
■ к таяж п р . a jv jyxu rrr торшшгтпа кокомбряяяиимя й т о ю
У  ааажяям стаете 4 МПа меислесоибрппо, так как это прастн-

i ' ? ! " 1 *** пРгои х  ыиююбраюмшш
I » У * иРЧДУО м  яжжгрнмияя фрилян С, С» — тто яятентжио-
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рдислеияс смеси г е ш и »  на юотсксам к к т ш .  кпторив тле I

Н едатм ую  к  гексаам>ю фракции. иостуикдшлс на Шж Ю 
и ш п , a tam auut с киороаамераазтнм лиом. киревиот ■ 1 
мша I и ист» 7, а мгем иазиог в pcarrop £  Лиоирадяподо» i 
ямвежпцта to  раилирв. схмжхит к тсизообмашпс /мяяи 
2Л, Л', после « г о  «иирииякл ■ сслцмгор 9. Из вптиратя 9\ 

ВСГ. инирмй смеишхит со с к и н  гжюм. I 
i я дясгрбере 10, 1  ЫКЫ ЮМрВЛШП!

лннмю компрессора 12- С'яагшЯ м цора1 сочсржлший гаэ i
спсуттоваА щ есввш ш ф рппиеи НсстаСмАКмй иломсрюдтю* 
тора * поступает чергс тсг.чообмсмид* 339 спЛ ю яш т  
с *ер%д которой уиыя! уетеммюрпт С, С*. I  с ш га — Cl 
мсрмлп. юшрдояаемиД го смешение с сыр»лм и яляее я i 
гтплу*идп км иерткт ш  цлм гкм * 1 гг < « ш и б ю м ш  о Ссяиш*. 1 
гафаншшя не И)*гн licpRtvnnccui I p«j ■ 5 -* мес. ю гтю оичр <

[% (вес )]



(рмвгтт •* ncpjп р о *  n w r f u u m  iptu. 4 26). Ь л и т г о э р  состоят 
*> EAumiora поился*. 1ы ытгорчй шмсопа ш ило» . Процесс провсь 
т  яр . лашсрмтуге 240-2*1 *С. л и я m* 1,5-3,2 M IU  «Лсмнов « о -  
р*ст» игньпм CWTM l - 5 v J. С ирм гкыиерпиотпироопшгтх/jo c n v ra a -  

« I *  ОД»! % (ю с )
Сырк меосом / пат т  к* п к ш ш к  с ВСГ. ишрсвшл t гаиообмси- 

2е чсчм .1*0  тсшкргтури р е ш а т  (240-2*0 *С> и жпитойкл я ре- 
*«Р4 .

р ш гт м  асп ж лш г я ю н ообметот  2 ш w napaie « т -  
^ jy w c a a M a a w  //. и а л л п  л сшлртр 6, а с  отслиот «ajufwroafp- 

f e  И я м с ц а п  тстуш кт я гга& икш ию тош  кшокш 5. i jc  ос- 
ц / ,  • ^ ы »пп11ов.С»шлвкп*01ишвп»посаса«.вжлсяия11»|и«р»таА<> 
р * » 0в®л с зпаяомш. С мрш и ш я м 3 уж ит гжш * жтжгР имчс- 

vtrojm» шпвро^ыот нассчим Л я пмшш> 5 к кгиччис «*юпн 
г*, **  *  ДОПяфипаш испйиимы. если iuuu иоз?*шь и с ш с  moofH- 
к, ,  ***«««*, в г и д е  vat юирюпгтпш мепрпрсягмрипишпл •  иснг*- 
fctu,. ГгЧ£4,и в с и р «  В M C W H  я р л я  срсалегеш перегустил ***** |

'  Р*4*о Ht.naiwrerc* » ьро«пли*шюст« п  м  trance-----
' "  «сгиита гэп cpa».ew*r> с iшinrrcvnf(МКурпов
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» *  « * C . -  ( U , , ,

Пршидошдхвлм с т а в  усталою  — и — р п р Ц  
ope_vt*fctcin ка рмс 4.77. R процессе не ястюямутт оmean* i 
rtt*. cw pu (nc*n) Обычно усгжкжктммигтт txa paurropa. ■ toro 
жахп рвя мыс кплпестм  плшнгмтора. Сырье к свело»# «порол]

ним м царим и ш ш ш  « решлары 1а 2 Нсышнонтю смесь к и о й  
обмена имгрииялп а стаСшлл и  имониую ш о н н )  J  И ммервиг б  
лон ш линчы иМ Ш ! ш  и р м о к ш а и и  гамрмио Ооииш  U 
инраудяшиО шш ш  рйлдеиенне исирбииеи млн 
(upcucu. с имр«>ЯкШ«ед) Осжимшие глл* онпиишг а игаичиом< 
рс 5, поел* w io  пошит а юндшшую сеть

I liter мр»иж_ги — ии у ч мгиД Лишне иишлемнераприов i
[*  <мс->1

1ицкм1«к«яа> як.-*: X
'им.

И-
Hr г гп  

ft*n«

I w w a  ♦**»*•»• ХГ, - (■
ПгтпжR<*r* ....................

2 »

Г
! I И

моавмнмкак <-лд*з*» *з, /  «гж̂ д
, *. л? -  МММашатч /« -  «  г . м »  гд 0

<*л*. II - » ■  «»>ДЫГ!> 111 ■ ОИИМ тем»»». /*■

U ра^адп аж  !С«и»по.ии нжяитлшерпури»** томгр*»«цщ| мднГхл- 
«  |скИИч»*»е "пашин а млре > амспоонстнм ьомтииии ПОР а фраи- 
п)ххйЯ Аю-ю Кгииурешшю мяроомм .иикрам cocru ttarr рсчхм<Юьи 
илгщияа НГШ 'НсфтстоГ (рвчрвйогогк ияж тоиора 0 1 -2  я юиюво 
"•MTfimMjif 2* — тайл 4 10) Mi ормвелаии.» a лЯд*т: лвм ю а слелуст 
у  i t ttKUurwn HJ'Akjjrc«iMp*ir>puoM wiMepwiuiM гтр<д1юпттелы»сс 
фе*етгм*иратурмла мс только tx> «мггриурс npuoccca. no я no Силсе 
««tutu»») пчтюиому числу иииуиемого срадугю -  итомеритяти 

Мяигивгмгщв рпемераимм грздтячеся» мг лшенпо: ф*»лт»-шмя 
« тег  и r jn n r m tc tu *  ceoftcne цнрыпакипго вишлпаюра, срои сдуж 

:иста*лмст охопо 10 a r t  В то жгсамое времк. ш т т м и  к ю  
Т р ^ У Г>7Ч*0<> *',и»«Г*а*имя премпаимигт TTiiiujonou «.pewicMTTtpa 
^рм»ж яж н крти ш *  И. как уже Ьыло ot мстспи имтс. ».о уровню «гти- 
и "Г*1'*’ * ^о**ое|И (ок1амл«ом> числу) -кпучасмого мэпмермятя и> 

* нем 6о**« вмашмжтяшммх кммероа 
'* j ^ rn” nu “  1“ *ютв» llpoaecc якш тздгрвтухкля* итмгрмвш ш  

г* *'****** ♦рвпш м(ми -4 2 *Остмоднимтисиоммы»на НПЗ. 
•Wa.rA ичеадышЙ EnMTXMtcMT ш ш ем ч етп яаго  b o o io u
Ров > ■>*^итмг таиммопш -  >IU раяраЬлчя потп юивлмагго

,гмис*мтурм iipnQKAA. умгиапсияг tavpjuMM* п«ат«яы
*1 *,и 'ипвюлюшм можемп** »WM<paiain«4 — »ТП оамм
“*  Me>JlVrtrr^ ‘* чрагшда». H j к а  утме|щороадв легок  амгацмфм- 

wtr '•гстчтрлтш е конптюгтм тшкпеяг.auuarwr. Ыгнптя
211
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r n 1 1  5
даМОГИДГОКАЗАЛИТИЧЕСКИЕ ПРОЦЕССЫ

IlM тсрмрпмршьшиипячесигм* ироогссамя пляюьивт промессы 
м1С0Ш1См&г{мт>Р1»иЯ жрерв/кгт тфпмаю сирья щт высоком и м с -  
gHtf r m d ^ i  ( « и  ВСП и ь ирясутпямя капдш торя. В матом» теиш- 
чеЛР$ я гквмои зкрсра/уу* ня тякхк шиммил пирпгапишшгжпым*

В ой«ь.-г» I яярогажмшаошмя проиоссш м п «о  тсхпом я*. которые 
wu » i i n a  да-рааюму. г о я  по уооокям проаыемкя я  шиучаемым иро* 
ду*гмияш«пл** Эго 1кдриоадепа. |«ироп6 $а|«рш*1пмш*, |«ярообес- 
„ервми*. пглро1сп»р*^иши»ш»*, пцромюмгрмашяя. пиродеяромятя- 
яия*. пориронанмс. гцдрсмфс/umr. пиропяпгрсмя. т д р а ж м гт -п о т - 
BW м t  ж В ты ояш ес ярема мх гкфоггмматюшш с гтроилсы яр о во е  
я я « « и » т 1Н 1 *сосиояяис(р>ттлм иропвссы nupowmcnu. ■ гцдро-

/Циожптал - н и р о гстти яо яям *  «ромее, сиисовствуямииЯ ОТп 
стм м ф ш и а  фракхшл яля о п п и я  от вредкмч прммссе* -  or ixprv. 
«авг- я яясмфльдехгж дап пчиммемтоя. ixtrpc.itш ш (  я гшдмимклн 
**»дю■ршцтшгукят соежмкстщ*. ю*с* тюимьп м т д я о а

Л ^ ю м п яя . -  псфИЯЯЯЯВПМШЯМЙ процесс, сиосо6ствуя»шяв 
яс^*м*о о^Якттс ьефгяпш  фряжцяй от яреднш иримессм. ма я рягижи-

Припароочислатмияс 
■**"£*0* егхлгия приасютмт IfCTpjretau оргяяячесяя* mojc*>j 

“ witoi^eM M ^ecTpyM OTiKwuoNCM TnetuwHcpaui сыряасостля- 
19 VJ * K »■ то «*«* тдршетогвпаомный проиесс кгшкиот 

Есдв ялямрсыя сирин состамягт 1 0 - »  *  (ыяс), го т  
<рщс бодсс 41 (*“ с') ”  r a j e e o i  нирокрпшкг

Mite
Or * 1и«жо-«*мпгаюго гтраиесся пароочмет-

« 1 ИЛ,,Т,НОГО сырм ог ежляивкя*. » иер•>»>
г*»по«х .Т г ,,* ГКж * евстм ирииссео» пираочяспш ямнят процессы 

« п и з д п ж ,  нсф|ямм« остояяя я пиряреяю ти лясгпч
С Л л л ^Г ^^ ' 1ТР « 'п а* тгя я*

2?* “еФг»^,? ,* ЧГг rTIK4jetxo* п и ф о о м га*  дястгиягоя от пцроочя- 
•М яя^ТдГ’ '''c' ‘rrXiJ* состоят а юм, что ш фямы? остяия меобъианип 

f c to ,* * ГЧ* С1*ГП ат сосдяменяВ п и елш  метшиоя, так*и ш  
Г* frpor^ * « * »  * JP С е к м м м м ю . ф рбугтеа Срияостя фюя- 
|Ь*ТГЫ *  С**ЗЯЯ иОТТОГОЯСЯ смрм — a o  jr t in n w u u iu i i

„ Г  «горячного гт|юм*.шяаппи шшрякчени
п‘Чр*рояяпяе аяефяиоя, прясуитяую тнк а сы рм

J3J



I Ip* этом p c m  au lpacrari щ я о т Л  жЗДга {МШШЯ. i t t  га*
n O W O M N  ШЯратжШШ )цгьояорсиив П Я П С 1 Ж *  
п * слое гальипятор* ре п т  юлр*сг»ст oapeau тсхп^рспр 

Г\*Ъыре*юи тгптсршхтфши^лгпгъьяРщнмхкс.ижп 
(« «ре»лнт асмамшг НИПИИИИМ сыры

Лгтжш» гЯЯРОфапнг микпп п р и м а т , i  и и т м ш в ш  ■ 
сырья жстяшш I о* и »*сфпп»л o c im o a  К лспсому г илр.-играиа 
гг iiiAjre ОГИССТВ тедш аот»  1Ю рп*иир*ф**и.ишп* и г нарою  
ими ЛММЫМХ м ыкуунньидистшиыа*

larfjormi) tiopoaiwontry ittoeptw oi wcniajamtoe и 
сырье К процессу глубокого исфпереыщг» по шстодпии tt 
«ипагаялир# » рьиспэге «тдааггпяиюзооп» пцрокргамша н» чела» 
иом к м> ьиаиешюы ииж Втш сш оря. * %*кжс *• *u amor>iu*Mei РМО 
е сырьем ш ж лтггорс. К ш п  ю  т т  т о ю ч о т й  имеет смж м к-тг 
TWMUB осибеотмстк

5.1. Гидроочнсткл нефтяного сырья 
(нефтяных дистиллятов и осгатков)
5.1.1. н о ч н о - 11л н п л о 1 и ч гск ш  о сн о в ы  н го ш х т *

Фишки хрмш сспе  провесом щ р в о ч т м  НГС ш н о сЛ  ^  
Лило спиммо р*»с*. & m u )  тгрмопиро*агп'п»т»ч«»ал. Они и |* »  
м ачты , i ядючыы обрвты. сяжжгилл * л ш л ш м ш  к «вгввШ  
пснгрaiim i cmUKTMJt. игсТ**ниaw». нмиии» м ^uvtof 
соеаммеиим Это абЩИИШМО иоствмиым ростом » исф



_  .  ееа вж п лх н варафкняпы * п е д о а в в п а ш м т  м ф и й  
Т ^ п д м и г м  т с г о л ж ы п п о #  i  оимпарсмсияым гжесточе- 

__ .m tijMWprn* * Саирж»HUM ссрпмым« СОСАИНСКМИ

» ijnnm H iw iu m iH ■ 4tmar«zrpw ляшлггсзея »оч
cepвcu-, r ^ w•"п r, го*диис*аВ. так ц с играам сиигм  

** ^Ллря еггиламя СГР“  * « к п в «  "w w w m v* в д и м о кш  пила 
:ii. зигргггочгчии успоплюь к вгж а.

. щ р м  иипр*п*гр, i l l  ф яяли  и и о гк о и и  прппсоси» иткли- 
,> v t*№w ьрекиш* шят рифорш»ип ) ,  щ  и т» сгадми прсчиааяствд 
ггщЩтс* ирп«?*Ш*" (wrpm icp. ш  лясткиилм Лпишкмслм гермяче 
адаЧ «*сса.) • спстаас ащкшыныг птпювивстнпцкьШШООата ж

*L ( п т  ufuM rn ■ итжагатары К ч»сд> к и п к в а  р а и п я ! lipuuec 
до пьтроочиглш отмоогт яостряшию canrfi С—S, С N и С—О. При im v 
J^ycrvwcn ж  Ы ф и м м я  с я а в  С -С  П;««чси с и р о т  шфос емшппа 
о р о к г ъ п  с о ы я м г к ш *  а и ф а с т а с ?  a р а д у

1иофс«ш м i« r m r )  ам >  -ы 
(старость рем мня уг .ижми прошмагм и  1) — •

— .  а * а ж * > д » 4 ж л ы  ( 3 J - 4 . 4 )  ~  » m * m v m » ir* T » * a i  ( 3 . * - 4 , ) )  — » 
---- - тЬ п и м л стеф и ы  (7,0) — » м .тш .ы сы  (7.0)

П птротииыс спсдшжии* ае«че пгмср*гиы поршешыппу, чем 
ю ем к р м ы  пги.имугт-trpurrow iулиаот тсырыя»юг«хроапжчыма 

-Т*»^ >K uw nctp* дачсссжяусгк я с а ф и . яавбо- 
4,от Сод"  ы г л ш *  oe*JU*r на оюлмжтпре, o ip a u w  сто 

м*раж/?т**ш  paxunaw  »  с ц т щ о р ш  и сош веггптош гт упсао

RSH 4  | | ,  —  > Ril ♦ HjS 

^*4«ты  и аиодьфюи I

rs r*  * н а —  » r s h  ♦  r h  - l ! ! i »R ii  «. r h  ♦ п а

1  -*-5- R .  Н, — .  RSI! ♦ R-SII RJI *  R H ♦  21!,S

4 ’^ - %‘-c C>n4«ww p u u r u r  ju  и я ф атн ч сы ж  утоекиирдела

1

>C,II* Hr*

m



bctrw  м жи6гн*ляо«>ош гтрсараошот по

C u ^ C p ^ G

C g O - ' C r O - " '
т г л и ю п и  раСПГПЧЯЯ до ЬЛХЛДСТСТ»>доод;

роам ш аш м с

* ^ ^ ) - с о о н  k- ^ J k "*  ♦ н >°

При шдрмроммим ветсааердаиш и еведамииИ  .шлучашг
асщ яуют ис ytacaoaopoiw hi

0 ^ 0  
\М  NH

C A .+ N H ;

SH,

fWtmaacnn п ш  
тсяьиоЯ сгеяеяя^

прспст-ипк г&иада* гяяраи рап п в* (ро ■

пирягИ КО » состоят m  ip**  « о я ж к и а  н м т т п п я
Глкти^,.г -----------  — ----------------------------------------
' - ' ^ ш и и  <вул»4«м -  o w iw  Ми. N» -  Со. <и

<wi к« ■ w  1S во 23 S t)ю г  г
**Ч Госдвяси*»*. ОТИ’ИМ Н» ш аяиотямв фуикпяя (а ш и ы  и ю ш  

.‘‘‘«^овяг* к  вмирфиые « .и п т с т и и ш !  На Ши ораясасият реяяпян
& * > « .  *'}«’мгГ*пвша.
”  1  & • « * » * • .  -  ст^ю иш с футестош. Лт> MOfyi бить
himci»* С м е ж т ы л  Фгикижвм* (AljO,. ojuumocwquuiim). no ш а г  
^ ^ w » r i j« « u u i r p c v n r a * .  iMtejie. тф коим а. в п о и  Шфкютяй- 
| .(и « « ю и 1| т Ц -  Г м » ш п »  иосл.иа оДяаоял m c m p n u iu i  noaejn 
L e o *  « ам и ш * моаяячести* прочностью.

■ тшогирих сгучяяа мв усгиктлм гн ар о о гав я  бпп ап ом а фрм- 
я <  а мчсст* « а м м д  кятжтятягороа яатоаыукп «.ппмпкпбвлымашйк 
jrn— -  я tu n a w n itn n ru a f tw io iu t  ш и ю п а р ы  с жАиииш игиля- 
тс». вмиииио пря я» тя&лстяроявяая. К т и и ш р н ,  содержащие 
« ш ы  AL Co. N* я Мо, сяятгшруяп ляумя способямя: по первому спо
собу -  np°mmt»i гяароюэгя атомииид АКОН); я сиииистлшгн окоия 
вНМ ИИ t-AJjOj с сиисясгстяуюодмя саздюи я ш  атерому способ) -  
ярхпгтео* u e tx ii аипжяяя* рагпиряят важй Co. Nt я Мо с т б а я и *  
аютгш С ш т  еллаяжтпро* псушклмают оо свияам, шторие аклк>- 
« я :  вропятжу (соосялжяяс). аромыаку. просу шву. промляваяяе 
пи*мяваяяе. япсстажяиеяяе. оорярияяяяе я  оссрисяяс В послымяс 
пнимаяСичсс аффОЕМОИОЯ юяровомя праиоссов «Шфиочягпо! беим- 
в  « в э и ы ш я  гп пч»  яс«»а^ужя шаштсажржжщяе Al-Cn-М о  О- 
юя AJ-NK М о - и - а п ш ш у и
__ ,ft** «»"**ш*яяя чф ф свш яостя работа уетжжчю* 1к д р о о ч я та | 

Ч » в я л /1 чер*д>в*вяес*еяоя .*4|фектя»ы»1ш«л»гяггпрая. аи р у ж вм и  
«рсавгори  1м . идлргмгр, iu  *  гвяояяе пироочнспгн тяч-лиияи топля- 
■  ия^го  щ  рпсснАыпа НП1 ля» повышенна аффсатуячогтя работы кв- 
.-"■жвр-пм» слов были «гружены Al-N»- Мо-О- я  смсссас* ГКД-2Ю 
«^м пш гпяи I : з Ив иерэдеи (рамяпг капдшягаров а рслхгсрш )ста- 

« ш п и ке ссгштыс кормим. погружеаиыс а слов па гаубяиу 0.5 
Р*и«пмгряого ржиреаеаемв сырая КяжНОвОрЫ поаяер- 
ЧЯК1 м т а в ш А  ссроЯ. Таси аосдоИяи w p y jea  ялтяая- 

«ои ******** « « л я т л в  ввивдпоб^ахмвяяе я поямеияс якггпАупа 
«я.аерпво ссрмястш сосляисииЯ 
^^■пгию ра иегхЧоиовл HVCTV в акду чш шрпшж ре- 

Jfc»»«c M. 14,fTu*СПа| «"фмелгяяою сырье НС очагивл. что т а а к  да 
»<ч,г. оегть подучены пря рябо it  ма *рутом сирь* идя ■ друг» ус-

ниромчяспя средня« аясппстшоа. 
^  "••"Пимшва ляя щ -фо^яспш  прямогапяхи Ьеяаяяв ,1 «ви

10ц Л Т Г  т  Ч«ВШ» дястяалятоя рямого прпцстюяапш* ня отноя 
|[‘,'r x *e **ia5V f»i>*weTM npa»ioii яогут «MTV сутговеяио pel 

овяягтяыяа нромьиачеяяаа юоягрвв ка 
« iveiuw e проиксл яа кпякрепюы апве сырм Порпудыа 

-*^«рвя>т un jouunvv* сатяпшгар я реяяч. обссисчя- 
сттеш . ибессгряаяюи сырье

Ш

Мо. N1 я Со. испгю и Cl. W. PCI.

СцНа • Hj * 2С^Нц 
В тю м ы ткям осгя  « я  литы » i.poaecxoa Д ф ояо ир ю ш у а д

мжг^ш матяАаспоаые (ДКМ) ячя в0ом гш -ве.а^ 'я0лсяоя1в<л[2
вл»-пявго|Л». состав я оеяояиыс ятшоисяты шгорыа пряясяв»



11;, .V-Wшлейкой ишмокиба txtmiv мбасмиииЛ и ш и и т о р !
UVCMO вы стой ш б ф т с п л о с т о  Ou «ГШ. jm n cH  ■ рм яом м  i 
nu'NM* и « |р ш .и т п  * rrr<T.™to»«iliXA eoeenwww#. но tw iunn |
■ ■■■■ f*mn««r»r%iiiu4»o» muiuui UWWI ГЧВТЯ11 «Hftlll'JieWOlu
ЧТЧТ-.«n m. tipuicMMi. Х^г& жи^г^впжш л аы гдлап аста т « е я д Н И  
цдар ра «рх — ш к *  С-S  м ц.рщ*с«. ««р*м.*,Ч-5ЛС ^тешахгыо. «СДИЛШ 
чего им ел аяятыгмшй срок c*»*fiu Важное прешр щ гсгяо сашм* 
ахилжы.ора — его стиаиики ж потсмшидмаиа »-*■ *гапгм оиш  щ |ц 
К(имс того, ям  вжтжшвтор» »л«гтсрма ххлагичкм шштптеегь ш роц 
шип ш м м м щ ж  JM ftioo ш пей. р и р и м  ежжхй угчерси—«от, угжрищ. 
пгслорпч. И ею ишроял н с ти и гап  о »  лифопчяетта !:ги*-тчоам «ц  
мефтяиы* фршишЯ

АявтоншадмккпйлсяожыЯ алй дяхгтр  мснсс ажтжвем в реахшм 
кхеышемнх жяоВяы* саяк* и раJp v em u t ггтеровтошшж i i u l ,  щ  
ftn.-cc вк>нмп •  гттиогаени* нл*. outfit*» аромвтиче«.а*и ГО 
(на 10-У) % батмле го сравнена*,с ДКМ» ■ гччр»фова*ииt 
слмнгммм d a  I0-IR *  выи*, чгы с ЛКМ)

кхгхишторы галроочкахх шмуг ттр*т\ первинамишую j 
по и е д х а ш м  причюаы

я м м м м м  температура Стрсытсннс ужсхжчя>ь cujpocrv | 
нижишитсм темпсря1уры iptoasm  к и а в д г е ш ш м  uj.v-o.ee**. Ирия 
ajuixf гпторы» трухио коитрояироввть И р о у х и а тг  -рп и стей  
хекц тямнав aaiaxajeiopa, при «том njuari шшсс оглевы* прояукм 
к.» и  пЛржвтияа IBM я хтеж Д м  «К тиж м ю Р  мсгя-тувтхпяя *а 
КДТЖТ1ПЖТОри (усоОсяип г и  АКМ) lU iW  ир»в*~и»о огрсяаш л 
Н1-14.1ЫОЫ тшервтуру в pca*«upc Otr-rur. с* гг.паержижавл ■ 
320—370 'С. п

1фн кятсрггурс аи и и  600 ’С n tx w w m - истхремяс (ииХОЯЖЭ)

ил имя скорость Ьпор**»* сИратудахмоса я/чч)г»«*кл с пе 
cim -m w npe при н*лх'итттттом пхрималъмим j a n t iw j  с т р а х а .

В условна* гжлроичвсттся моторных то j пни >е*шер»турв я и*Й>__ 
пое яавление вшороид я герояочорсиа -  иирехвлхющне T iipjw V  
л и  еотрвмгния хх)МЯ1ХТора а той мам ниим . . ч е т н о й  
В ывясимостж <л личном  ш и п и т  параметров икхс.Тк я ыоштЩ 
6>хут в ряхлмчиой спиеш! юсыпвгны серой, «т» ахамст па я» аятмя» 
чЛХ>1 ) агтаиостк

Мгпяоачемо что uxaxucmcJt ат с жиостыо n&«uxei ясуя^фн* т  
:utUviu я смешанных ьхшЖ а ияясчв Nj.S -  MjS Подыму i 
ЛНМ ж ЧКМ требувл ::ргг»рагтепипт осермсима <c*j 
В r\wwm.xMHi*a upuuecen т -ф п тн сгвл  мширныл iuuTWBj 
присутствие а аохорояс гсомпжтельим» «tunscv.n «долей 
ссргвпдчрила х.и превратгняа cooiac.tiioaiuuu мстаттов a i 
MKimai амхптюетя. Я

Д.ш алттгроммма и а и ш г а р м  xcuoxi-nitrr римооврвлт*-* i 
1иуы 'TVimovillMHICHUK X̂wACklM пгв.тгормч |
I -ATpocinncnsM npuacjcj.u Я Пбй. 5 I.
т
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LI м и 14

1» ш т е «в
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<3 44 3 и* 6 >
- 3- 7 % ш , —
J J 4 4 «

П?*****""* 'К'М I AIM. UTKWJ 
AJIMi -  л 

; Пи! -  •Jr.nruiitГ

п>?о,тнк апю-

CXUVCT П ) JiKTOi » T*V 5 1, uj к о  апялкятарю прпсутст*)ст <
_ ем MuO,ииоя/т ст аИ - 16%»*aU ,*m ienctuuer?5-ЯП *(M K J 

•сет « т т и ш  комиоисигои. O k c u  ш и и ш .  содер*аши*<* 
“шошдарс ■ « п и ш е т е  75-4Ю 4- (*oc). п лкм ии п  и ш т к  фукк 
^стшуяисча» « о ю р » к  иглу пасго.vfiajunoi iicaoer или «жоибор* 
Яуатл iLm mwiupw тороочисил и в д а т я  тиле кпдогштоэные 
•um im .ru  ВаШг ЩиГ, 'Crtmhm', 'СЪппт'» др. 
испбетою иац>«рим каш тж горы  .здтоазв кш таиля 'IfoAfar Торсе .

« « и м и  бймвую  rwitjjifpuacn и* рилкс России ш  у гаш »  
га-ро»талкч лпслыьл о  таиипм и ямуумяого пкшяш с ucvtyii**c* 
■ w ijtn  « ф о и ш и м  солм иам ям  ссры

^ ваи*г « к п д ап в  (к Ринита. Аигерок и Нпэинуйбишсисгс) нм- 
« и л  им: ори парппчист*. способные конкурировать с ируЛсж 

ItT****** nopnciymСгрукт>ру. пл испольдую! и «юг грвиул г а -  
1 5»» . liecwTUH* гиогиосгьокжсгп кш аяш -
Ijn ju n jaw p K  слое c a r i u a r r  640 * »  в /м »  Ои иоииие у с т н о й  

Г с  п^У 1Нх “** жхспшшр»тсл^ы\ ф Я К  При {смпервгурп ju  550 - 
Г  _J*4Kn -^ипедыюе ирсбьиштг » тег же усаоам* • атмосфере 

Ьс, “ ишет привести * сшииэиш сто д е т ы ю с т  и о т м о е т  
’«ъ ‘МЛ;Пр“  ‘"Jpo^UKmu « т м и м  ж »*piucMnii Иссаишдг 

% т*~г.к” 'гь? х ъ  Щшукхтвс п и т  маорив* шторы* мижег mxiy- 
a ‘ свявш ' аодфсиспасржыиш пиом. В j t  ш ипи щ в т о о  
DAJ иои сйсигеи  валороч* иьсти уитгреш гиярнруекя

• п гьедячиввет р*ош  иэдрроя» iu  р м в и п  Яти лпгтн*гкиа

2 *





(МЯА).
<ГТ em u. атщлу ссроволгт*ы»---------
кулаш ю и и оти  *  > ! » » . • — •—
ш  ссрокнироп, репгнераиив раствора — ,-------

Сырье cvctutuuiот с миорадсидержаатнм п  
я шгятру<кюс пространстве теплообаскикы * и ш «  -  я; 
места, иитаеаилпамоа камеры нечн Z  пж аратж ат  
ии» пирса «а снсг теплишуишишо яыыоаш гиоа. Затем и 
смесь магрпвян в вамерсрачмашш лепи Л ю  температуры 360 *Си 
» реактор пироонмсткя /  и м  ороаскэии n w m  i n  реавииА 1—..  «. м и в м  Посте недктпра I И
тома емге* о ш егтош иу
ИМ 6 И тсллооймгнммкУ *
паст в ccnrnjwtop 1

лигнЙ ra i а яллхую  ф»>, (исстабалыш а пцротеннват) 
ПВШЭ5 наирааяи» •  абсорбер 12. и п ч  и* ирис»

Н » плга* * »•*»** —

— — //ti<
10  в апаоиие в ш  пес твбилишга порот « л г а л  отлапшиал

J?2£^ tvth»vP  режим коаоииы 6 Цоддсрвгвлиот с : 
f d * *  ирОД)МЫ м н и ш ш  й OMJUUUUOT в ш ш ш и ш с  IS и и и п т  

rrc»p*nv  /в* 1Же 1* '» ц ш  "* пастоуччш ш * rev  J c m r t  бешии.
И М О  CVnt c r yfi с и ш  дренажа отстп*вш*Йсв к о к т  оа- 

S r t  сепаратора / ‘' • o w e  растворенными a пса *лар«ами. серо»од1>- 
№«ом * амиддкпм в спетшддьиую емхостк Откуда ватты «  дрстгрувгт 

ШОПО .I:n a t8  Ос и mu ыааралпдл в crvtouu) ив ороше-
—* УУаеаоЛпролиы* ш  н teponojupui виводвт в абсорбер I t  
^пегжя IBM ОТ ссрлвоюров* С веры абсорбер* М выводит угле»одо- 
Г 1»~а гав в к ии ш -  МЭА с растворенным серотаюродом, который 
lOCjr обы аиисииа с апдлотинтши раствором «в абсорбера 12 
ццгргагг act алдыии Л и се era нагреааал в теиаообмстшиас 14 п л -  
шгтшллн a опоштую впаооу 10. С  п ш  впаояша /О черед рибоАаср 7 
шашпгтев Г’.ттпс ряроваиииИ раствор МЧА, а с еер«а серо «огород 
горами волы и МЭА. вторы е иоладмл a сепаратор 19. Ссроасиороя 

три сеааратр* J9 аы воял  с устагюака ала шмунеии* серы «ля 
МО* «квоты
Пирог ГПК и; осягыЧшаеиимЯ от сероводириоа, аммадвд. рас 'вирен- 
гахэв и м ам , ит т ю и и ы  6 поступает * мсятрубпос пространство 

7 rje  происходит его подогре* «  снег теллош 1в*опрод»в.- 
С»*СИ вышедте* ю  реавтора /  Паровую фату Г> рибо*агри 7 

a 4 lzc г прайса струя в ихяотгу 6 ш  к п ш ж  тарка». 
.у»фа>> 'стп-илыпЛ (идроотяшеикывбешии) ивпраалввтт я б*ок 

. рмвмгв
У — М Ш  пиеми* аалиаиостя ад-даиватора аавветев >аеаагквае

■в Па*1-?тит* tcpu ш п>ЛР«гнилатс Бм-и ппииетвдлюгеио! к я т а а т -  
^ 5 * Р»^прмьиг» трсвут араапппж я и\«раиммв ссрпм*. >ы« сосляыс-

'°Ч » <  во 1(Н  * (ш с>  
в  Предслыюе соагрждмм соксоаыт сгросоаержащи» «ттвохенаИ 

п ц ц -npg тгред f |U ргхн ераииеи а яроиссье гкдроичнетви бсидшм 
|фиысрио I  Ч % (« с .)

. ьхтмямтъг* проммат охкедитеаыоды аыапгты тоаса
1 ^ * Р м о с т я

г jT '  T4 MT’>Pw- Пряш иасапас ира п ер о о м сп е  прашиии «ого Дсши- 
*CioIKk* 1* * терыообрабопх а * ос*»ови,-т «Офшшшг аь  

‘V* тевюериот* "UJ« iSO X’ при ш ш и г вот 
I ‘‘•'б'епд, чго вытдкдаст м ета иропесс шиве уьжшнпол темпера 

Pr wvw гиаылешм ааи сипах «ми темпера п ри  окпе мима про 
‘Чг-лгииг ЧОДВРИСМН! Прочимли ■urTMM.MiwyM I мTi»ju*u»cnca 
« opouocca BjmBnmrw.Bora ря^ормиигв Грсаиигт ма \К М  н и

.47



ЛНМ ontfKM tnpc при следующих lUjVMcrp** пропах*.

................ . ..................... ..........

fci»iw*c~- с*г»>.а» Z

Нежим работы огтириой n u o n o i  6 и ш и а ш  в ч м ы  шргриПцд 
см «о  сы рм cm  б ак с  л и г и  фрыоте* -  то тшпсрвтуры 100 *С < к» 
и 200 ЧГ (м о ). « ядя «алее пагсдш  -  тш 120 ’С  (мер*) и 230 *С (и* 

1*1 (м х.)| установки ирсжтаааеи кизве

*с«;е........................................  ............................................100,1} :
Лэдм н»

Угшмтупа шлт . . . - .  . .................................... . М р
« м м м м к м »  .............................  - Ч И
и м » * .... . ............................................................................. - J J I i
• т » ............................................  ioo.il

9.L2.Z. П ! ЧРООЧИГШЧ U  РОС ИНОКОЙ ФГлМШИ

llpnuccc ареанхи и-сн  ждя угжучлкижа эжгплуатациомдоя смМ  
ЕГриСИИ* М СЧГ1 СМОПМЖЯ ч л  гр жди «я « исы а ю ф т ю а  
сосдом стш  и яруп и  прямее*!» При ./го* аояытяш г его 
лабильность. у-гуххгжюг i* p * r r rp *c :im i его vropaim*

llpocicvcy |*дрио>»иьпи ШММВГЖК Фратши с р л ам ч тш я  
ми ишемя». *С 1J0-2J0; 140 -240; 160-240; 170-2*0. 1^5-315 Н 
ыасчппс сыри — угофрмаш* ириыаР перстио» мефтги 1J0 - 

Исчадии» герое* иоим фриютпя. иыхряяисм** кд 
>\тал» еоотиететиовян, I ОСТ у на ш«ри>ю пратудитп, н  i 
u o n u rtra r* . которые \пгуч1Т*ч. » ироякое гидроопкпги — ш 
ибпжЛ и McpiuumuKHufl ссрм. термическую стабильность, mUMOt *нкЯ
..одержание факпгисыа сыов ___ _ j

Сырье проассся »рш п ■ рслериужр» поя 'подушкой' нмсрая*о гл 
ияш uctNx.pCtt.iiKMЦП *С юв>* rauswm it* установку

Гихржгшспсу мросямя npu«vu t га  ЛКМ или ЛНМ u i» «  
ири схлуюши» илрямггпи
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(n d u tssad  TtdrusadU M n ‘м и и м в у и т ц л  |  tm n tu  ajondixi*»^. 
^ « r t c u .  ПЫ,̂ 0041^0 ,  *-- ---------- 1 «дш ш а ijwxw ШПШ К Г Ц к ч к * 7 «'1P*
.'nuttUM « «  шмиАмш .taw eterr, мои ста*АЖ1э«*1 я uradv 
«пымилжгяойи ■ шз яшиаЬ nr* пилили шок«1и з*э\-> аи ■ииГ’13 
-f*in 1злгя о  n y td m  кгпэимюйпи «ялп и м  зm an jiiij *rtfvte* >«? * 
4W»nr5oi«u.wxiurtsninK«at»iu.itid*,»sd«.'fcicaumjntdjArj-l(i., *'4
303 ir n ir o d o n u  я annavta *»u» ЭМ ПИ »«jron ч ю т з д *

•W.j.—j'•иэгтпитафф».*14**3НЯ1 wnauo'л 1л ш п и п е м  хаюсэзияни i u ^ T  
»tftrthi:i ‘зип i u  т^хкжлЛо »mookju«ruri tunrdam j o w u c  * , ^ t* rV *

там п ш  уаяи ш ш атд н д  н п з Л  щптятоои  uhuuw 
lunoOdm  nuoMUjcmium ш я я п з *  Икиж ж пяп, чяжничЛп 

ш лю  этчпгйзт? эшщзпмпоц (эге) % ia'O £0*0 iw um atto au«it* ж
ЕЛПЛ ЗЯИГГЙЗГП? 'ОТИЭЯЫХк&М! &вмшид1 Ш *за«т<1лк1 >%Аяз я

_______ _ _____ O J J 9 C - O K  •« Г19С -У»;'Ofv-OfI **»3r*du а зиш отисся •аитапЦ» згшчся «V шпиоюMMR
1ж*Агз « т а м  т*от.-эпа imanbundr»» «avfcodu я и й ю  пггичшу

юияьмоужи итокаькшлгеь м*иишзк.ч2*иэ июнмак
adno кимойл <*Г ‘■ тэтиэч  a » 5U з-жзЛи ‘т нзпигзп^ «тшкшеыЗаш to

цжтпшйф хпичглжш кяимьо « г  мяымампйи иа1.ч«мчхГпи хмооО^
*игак5<р кпмчтмг (nnumjur*.*J*з«тх1}гиi) stmwodMdiwi j  хяхяпа 
udnu з?эзпл1и нотав « члтяпоз итЫдоозж.-зп к а т ш  xmrneutr 

i^ r«  >^Kitiarda№ ou «XK «M >d^ iQ M 3i^nj cruxm M vmyruu з  пив? я

m  -*н I

iK -tu

« t - f l i

an

«

П

..------- r  **  ' “ Odtro I jn rm o  ROUMJon игг гм
*0,0ФОШ ю  гоьэбзи сш. ' u n r e c n i  * { 4П*

д о о э у н к и я т п Ы  з з п з а  и м и  л и  » j  »-n«oin*ni*Q  т  л з к  Ч Я ж оВ  
* м п й э  m w rm fc b  и ч м ч г а я г  u t  в т я м л а п о э  « т и з м м й з э  з м м х г и , \  

1р и п з г т я * Ь з  з  з и ш я д а I-» *  к т м м п т  *  ш и ш  а и  « ш м в т э  
1 « и  r o w a m m  m w d j .n  s m s i l k o t *  л о с з и  «  o n  Чпггаш. 
4-s mi шхзие этяп ш твсж  m u  аззпи ыкИэ о и а и я »  о» ж * п т  аи.

i* iт о  «лопни иидзмга .ти-м. :л и  с .>з*5»«!п *н»«гаш иай 
Hjof ш и л п и к и *  м м кзгэаи  и h h v  »on>m>ofl-«ini »«*тиз ц
j ;  ОС ОПЗ*ММЭ М И П Щ  * U tlU i3 tW T  1  РЯИЗНМЕЗОЭ &ПХЭШ1(1«3 
«Йаепз УШЭ »' '\-ы м злА я>1 im r ^  mirwdrw м и гп^чюз..-^.!.^j
П»ГЗ**ЗН'П mml-u i u  K Sihfn  а п ш г т и о  » -о А г ]  о н  м и л а и ^ к  r u u r > w

I  g  <9 Т г9»^ * з ) n u u a w i о ю т т х я г  « :^ з к г я  сш >HMi№t.v»U i* 
goat к. dufmuxiti я nntoMt aaiLO JC 3  ФJ  мизтвчэй шизззишхэх it

| э  i u u o i  ooiMi—Hudu tafai^nr.xxi.^ оохм^пя « г о т й  u u w a a tu j 
kL< «м ж отзв^ - ^ т е С х и  vm i u t o u .n l  « X M Q o m u n t  t t t t j  ш н и ш т *  в 
»  n n d 3? 'm x to i-j*  iovm ssu  'tu u jck  »?r*d»ei) и м г а л  ичыгм)« 
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— сверхглубокая гидроочистка при высоком давлении до 9-10 М |ц Я  
температуре 315-360 *С, высоком расходе водорода и низкой (0,5—1,0 
объемной скорости подачи сырья на катализаторах АКМ или AHty
и в двух последовательно расположенных реакторах;— двухступенчатая гидроочистка сырья. На первой ступени осуще^*. 
ля ют обычную гидроочистку сырья при температуре 320—400 °С и давлении 
6 МПа до содержания серы 50-100 ppm в присутствии катализатора АКЛ1 
или АНМ, а на второй ступени — гидрирование при давлении 3-5 МПа 
температуре 260-340 'С , объемной скорости подачи сырья 0,5-1,0 ч~'’ 
на катализаторе с оксидом благородного металла (платины или палладия). 1

Подобная двухступенчатая технология разработана компанией 
"Haldor Topsoe” при низком давлении в реакторах (3,5 МПа) и минималь
ном потреблении водорода. Обращают на себя внимание внутренние 
устройства р е а к то р а , с к о н с тр у и р о в ан н ы е  специалистами компании.

На рис. 5.5 представлена принципиальная схема технологии Haldor 
Topsoe двухступенчатой гидроочистки  дизельных фракций. Технологически

т

Рис. 5 .5 . Принципиальная схема технологии двухступ** 
гилроочистки тигельных фракций Haldor Topsoe:

1 - 4 — теплообменники; 5 — печь; 6. 7 — реакторы; 8, 9 — отпариые колонны; 10, / / ,  /Л — 
торы; 12 — аминовый скруббер; 13 — компрессор; 14, 15 — холодильники; 16, 17 
/  — сырье (дизельные фракции); I I  — свежий ВСГ, I I I  — циркулирующий ВСГ; IV  — ■ЦД 
углеводородный газ; VI — пар; V II— бензиновая фракция; V III — компонент дизельное®
I X — вода с растворенным аммиаком и сероводородом

соСТоит из четырех блоков: гидроочистка (первая ступень), про- 
пР°цеСС мая о т п а р к а , гидрирование (вторая ступень) и окончательная
^^Л еф теп родуктов .
отпарь Кеосом 16 подают на смешение с ВСГ, подогревают в тепло- 

£ялаое 1, печи 5 до температуры реакции и подают в реактор гидро- 
об*еН £ с неподвижным слоем катализатора на основе неблагородных 
^ ся си  глу6окого гидрообессеривания и деазотирования сырья. 
м*таЛЛгаэопр0ДУКГ°вая смесь с низа реактора 6 проходит через теплооб- 
ДМ» 2 и 1, её охлаждают и подают в колонну 8 для отпарки от серово- 
“еНН_а и аММиака. Газы с верха колонны 8 промывают водой, отделяют 
Д° ооводорода и аммиака в сепараторе 10 и скруббере 12 и возвращают 
0ТгаэопрОДуктовую смесь’ котоРая с низа колонны 8 , подогретая в тепло
обм енниках 3 и 2, поступает в реактор 7. В этом реакторе идет процесс 

ар о м ати зац и и  дизельных фракций на катализаторе, в который входят 
сульфиды или оксиды благородных металлов.

Деароматизованный продукт отходит с низа реактора 7, его охлаж
дают в теплообменнике 3 и направляют в сепаратор 11, с верха кото
рого отделяют ВСГ, а с низа — газопродуктовую смесь. Её после нагре
ва в теплообменнике 4 закачивают в отпарную колонну 9. С верха 
колонны выводят сероводород, углеводородный газ, небольшое количе
ство бензина, а с низа — компонент дизельного топлива. При этом содер
жание серы снижают с 3000 до 10 ppm, азота — с 400 до 1,0 ppm, 
ароматических соединений — с 30 до 10 % (мае.).

Процесс гидрирования дизельных фракций вторичного происхожде
ния будет рассмотрен далее.

15.1.2.4. ГИДРООЧИСТКА ВАКУУМНЫХ ДИСТИЛЛЯТОВ
Вакуумные дистилляты — традиционное сырье для процессов катали

тического крекинга, гидрокрекинга и производства масел. Качество 
“ куумных газойлей напрямую связано с глубиной отбора и четкостью 
ректификации мазута. Вакуумные газойли 350-500 *С содержат незначи
тельное количество металлорганических соединений и асфальтенов. 

х коксУемость составляет 0,1-0,2% (мае.).
1роцесс гидроочистки вакуумных дистиллятов предназначен, прежде

* сып ДЛЯ снижения содержания сернистых и азотистых соединений 
а также небольших количеств металлов. Их влияние также 

Ь Ло*ЗДгйЯ В падении активности работы катализатора за счет коксо-

10 ФиаГ Лее часто его используют на стадии подготовки сырья для тако- 
^Ременн химического процесса, как каталитический крекинг. С учетом 

^*ингаНЬ-Х тре6ований к топливам новые установки каталитического 
его язатсльно Должны включать процесс гидроочистки сырья. 

^ ° ТСУГСТВИИ целесо°бразно использовать гидроочистку бензина 
ЧТо газойля каталитического крекинга. В этом случае надо пони- 

11с̂ ) 1)оИДРООблагораживанис ^снзина и легкого газойля приводит 
снижению их балансового выхода. Тяжелый газойль ката- 

крекинга в этом случае не подвергают гидроочистке.



Таблица 5.5. Показатели качества сырья и гнлрогенизата процесса гилроочистки 
вакуумного газойля при различном давлении ВСГ

ПокжмТСЛ̂ Сырье Гидрогенизат при давлении,
! Та

Плотность, г/см3 
Содержание: 

серы, % (мае.) 
азота, ррш 

Коксуемость, % (мае.)
Добавка водорода, % (мае.) от сырья

0,931 0,913

2.6 0,25
880 500
0,4 0,25
0 0,51

0,898

0.02
400
0,1
0,94

В дальнейшем процессе каталитического крекинга из гидроге; 
с меньшим содержанием серы получают более высокие выходы бензин! 
и пропан-пропиленовой фракции (табл. 5.6).
Таблица 5.6. Влияние содержания серы в гидрогенизате на показатели работы уст» 
каталитического крекинга

Показатель
Без

гидроочистки
Содержание tepi. н п1.:ро:снизате, Я ф Л

0.25 0,02

Выход продукта, % (мае.)
H2S
С2
С3 + С4
бензин (широкая фракция) 
легкий каталитический газойль 
тяжелый каталитический газойль 

Кокс 
Всего
Конверсия, % (об.)
Октановое число бензина:

ИОЧ 
М ОЧ

Содержание серы в продуктах FCC, 
% (мае.): 

в бензине
в легком каталитическом газойле

1,1
3.3
16.3
48.3 
16,7 
9,0 
5,4

100,0
74.3

93,2
80,5

0,36
3,00

0,1
3.5
17.6
51.5
15.7 
6,6
5.0

100.0
77.7

93,0
80.8

0,02
0,34

0,0
2,8
19,9
53.6
14.0 
5,2 
4,4

100.0 
80,8

92.7 
81,0

0,002
0,03

Гидроочистка сырья улучшает эксплуатационные характерист*Р| 
установки каталитического крекинга, при этом:

— возрастает конверсия сырья в легкие продукты;
— растет выход бензина;
— падает выход кокса.

5.1.3. ГИДРООЧИСТКА НЕФТЯНЫХ ОСТАТКОВ
Главная проблема технологии гидроочистки мазутов и гудр°н̂  

отравление катализаторов металлорганическими соединениями ^  
что существенно отличает её от технологий гидроочистки 
газойля. Поэтому для переработки нефтяных остатков целесс 
совмещение технологий деметаллизации с технологиями 
от сернистых и азотистых соединений сырья.
7S8



п е м е н н ы е  промышленные технологии гидроочистки нефтяных 
^  рахтичны в основном в схемах реакторных блоков. Такой крите- 

выделить такие варианты технологий, как: 
рлЯ тт0^ 1ДрПОЧИстка в одн ом  реакторе с  м н о го сл о й н о м  катализатором

гале п р о ц есса  — крупнопористый металлоемкий катализатор, 
на?! — с высокой гидрообессеривающей активностью); 

а 33X6 гидроочистка в нескольких реакторах со стационарны м  слоем ка- 
^ато р а , из которых головной (предварительный) реактор предназначен 

^^лем еталли зац и и  сырья на дешевых металлоемких (часто нерегенери- 
^ ы х )  катализаторах, а последний (или последние) — для гидроочистки 
Кдадлизированного сырья;

— г и д р о о ч и с т к а  в реакторе с трехфазным псевдоожиженным слоем 
катал и затора, который позволяет обеспечить более интенсивное пере
м еш ивание контактирующих фаз, изотермический режим реагирования 
и п о д д ер ж ан и е  необходимой степени конверсии сырья и равновесной 
активности  катализатора на постоянном уровне за счет непрерывного 
вывода из реактора части катализатора и замены его свежим или 
регенерированным.

Для облегчения процесса гидроочистки гудронов с высоким (>300 г/т) 
содержанием в сырье соединений металлов используют на стадии его 
подготовки технологию деасфальтизации (см. раздел 2.4.1.1) раствори
телями, которая обеспечивает получение остаточного продукта, 
практически не содержащего асфальтенов и порфиринов (соединений 
с металлами). Процесс позволяет перерабатывать сырье весьма широ
кого группового химического состава. Получаемый деасфальтизат 
подвергают гидроочистке под давлением 7,0-10,0 МПа в стационар
ном слое катализатора.

Длительность непрерывной работы катализатора при гидроочистке 
деасфальтизата составляет 8—10 тыс. ч. Содержание сернистых соедине
ний в гидрогенизате составляет примерно 0,5- 0,8 % (мае.).

Материальный баланс [% (мае.)] процесса гидроочистки деасфальти- 
^Рованного гудрона смеси западносибирских нефтей представлен ниже:

Поступаю
Деасфальтизат................................................................................................................ 100,0
5°Д0Р°Д...............................................................................................

^го......................................................................................................ioi.’o
Получено

«КййЧ!™,nh",h,s....................................... м
0 ................................................................................................................. 101,0

^нолоСгВОеННЫХ пР°мышлснн°стью процессов оригинальным, наиболее 
Ч ооЧиИчсски гибким и достаточно эффективным является процесс 
г̂° ПркнГ” тяжслых нефтяных остатков, разработанный компанией "Ахею. 

реакт̂ Ипи̂ ьная технологическая схема представлена на рис. 5.7. 
° в н ы ^ Ь1Й блок установки состоит из защитных реакторов 2 и J, двух 
й ГИлРоо̂ еаКТ°ров глУб°к°й гидродеметаллизации 4 и 5 и двух реакто- 

чистки б и 7. Защитные реакторы 2 и 3 взаимозаменяемы: когда
259



Рис. 5.7. Принципиальная 
остатков:

схема
установи гидроочистки нефтяных

— печь, 2, 3, 6, 7 — реакторы гидроочистки; 4, 5  — реакторы деметаллиза-
-«*• Я — горячий сепаратор ВСГ; 9 — холодный сепаратор ВСГ, 10 — атмо- —- — ««иная колонна; 72— секция аминной очистки;~~»11|ий газ; I I I— се-ции; 8 — горячий CClia|*..~r  _сферная колонна; /7 — вакуумная колонна; и  — —-----13-15 — теплообменники; /  —сырье; I I — водородсодержащий газ; I  

роводород; IV— продукты гидроочистки; V— газ; V7 — бензин; VU— 
•----- |//ц  _  газойль; IX  -*• остаток; X — пары с веоха вак

дизель-

ная фракии*
колонны, XI пар

Р 'р х а  вакуумной

— " " ■ ж
составлю*

гидроочистки мазутов, деасфальтизатов, гудронов, исполь- 
ПР°цеа стадии подготовки сырья для каталитического крекинга, 

Зуемый н“_ шить цСЛый ряд важнейших технологических, экологических 
< 2 5 5 « и х  проблем:
к  э к о н о м  шить содержание соединений металлов и серы в сырье и обес- 

"""^ п о л у ч е н и е  малосернистых продуктов каталитическим крекингом, 
пСчить’Дщ'ддь выброс оксидов серы в атмосферу;
8 С н и зи ть  коксуемость сырья;

"  повЫсить выход целевых фракций и уменьшить расход катализатора 
остановках каталитического крекинга.

118 Процесс проводят под давлением водорода 10-15 МПа при темпе- 
а х  300-400 ’С. При этом происходит разложение металлосодержащих 

^мпонентов с выделением металла на катализаторе, а также удаление 
к0‘оторой части соединений серы и азота в виде сероводорода и аммиака. 
Н* При температурах менее 360 *С степень удаления никеля выше, 

м ванадия. По мере повышения температуры при низкой объемной 
скорости степень удаления никеля становится меньше, чем ванадия. 
Это связано с различной скоростью адсорбции металлосодержащих 
молекул на поверхности катализатора.

Содержащийся в порфирине ванадий прочно связан с кислородом, кото
рый, в свою очередь, образует прочные связи с поверхностью катализатора, 
облегчая удаление ванадия. При низких температурах и объемной скорости 
0,5 ч-1 содержание асфальтенов снижают незначительно. При 320-340 *С 
максимальная степень удаления асфальтенов не превышает 20 %. Однако 
по мере повышения температуры реакции степень удаления асфальтенов 
повышают, и при 420 'С и объемной скорости 0,75 ч-1 она достигает 62 %.

В промышленности кроме технологии компании "Axens" нашли при
менение и ряд других технологий гидроочистки остаточного сырья. 

Технологии RCD и VRDS разработаны фирмой UOP для гидроочистки 
k иных остатков. Сырье вместе со свежим водородом и циркулирую- 

газом подогревают и подают в реактор, в котором на неподвижном 
лизаторе происходит очистка от сернистых и азотных соединений 

металлов.ем реакторе теряет свою остановки *
катализатор^РключаЮТ на другой рс-^Р^ работы реакторов сост**^и^ Обработку сырья проводят в двух последовательно соединенных реак- 
активн . полж ительность неП*~р__ i год в пеЧ» стационарными слоями катализаторов двух типов. Оба катализа-

_  3-4 месяца, , смешиваютсВСГнагре ^ д а ю т  обессеривающей активностью, однако для катализатора
защитных — /иязуты, гудр° -----„^пкно проходитзаи^^^^рвом реакторе характерна более высокая деметаллизирующая

Toivf?* И адс°Рбци°нная емкость по металлам, а для катализатора

ь^вании в'качр^!1еНЫ показатели процесса R C D  и V R D S  п о и  
^ 0538 ‘С т е ^ о г и и 1РГ г п ЗУга И 1уЯР0На- В гидРогениз^те фрТк 

0й сУЩествснно „ содержание соединений серы, азота
Вь,х°Д целевых пгх)^-тп«М ® ИСХОДНОМ сыРье- что позволяет пР°лУ^тов в каталитическом крекинге.

В d lliiapu . -  - ,  _И вакуумной I I  колоннах. В0д и р м а ^ м«г ....поступает в секцию очистки газа с помощью МЭА. Сероводи*^ ~  
получение серы или серной кислоты, а ВСГ возвращается на смсшс

АГХ »̂ гоплх 2—5 используют
модифиаир0^ !  

------ .л и т ! ]  высоК |̂на 
с сьфьемВ качестве катализатора в реакторах 2—5 исполь^ул,* *—~ 
ный гидрирующими металлами оксид алюминия, обладающий
металлоемкостью и дешевизной.Степень очистки сырья от соединений серы и металлов ДТЯ
гает 90 %. Получают от 12 до 25 % (мае.) бензина и дизельного тоП^Щ 261
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Таблица 5.7. Показатели процессов RCD и VRCD для сырья двух видов
Показатель Мазут (RCD)

<*Я9Показатель

Плотность при 20 *С, кг/м3 
Содержание, % (мае.):

S 
Nметаллы (Ni + V), мг/кг 

Выход фракций после гидроочистки, % (об.):
С5-177 вС 
177-343 #С 
343-538 *С 
> 538‘С
Й -5 * -с  5W ■
> 538 'С 538 *С ги дроген и зата  пРедстаме1П1

Х арактери сти ки  Ф р а - " "  343-53* Щ
ниже: * .. 896,7

Плотность при 20 *С, кг/м3 ................................  896,7
Содержание:S, % (мае.).......................................................0,2

N,56 (м ае.)................................................................. 0,1
Металлы (Ni + V), м г/кг ..................................... <0,5
Коксуемость по Конралсону, % (мае.).................. 0,2

-  ,г« п с  пячпабш 1 *v

0,4
0,1

<0,5
0,2ГЧ, /v -------

Металлы (Ni + V), мг/кг....................
Коксуемость по Конрадсону, % (мае.).................. u,z
Технологии RDS и VRDS, разработанные фирмой "Chevron , предав- 

наченая для гидроочистки остаточного сырья (мазутов и гудрона) 
от соединений серы, азота, металлов и асфальтенов, имеет похожие усло
вия процессов. Специальные катализаторы сохраняют высокую активное 
и селективность даже после отложения на них металлов; продолжите* 
ность работы катализатора составляет 6-12 мес.

-""патпй RTOPI

ы в слое катализатора. Для такого процесса необходимы иные 
темПсРаТ!' | | еСКИе условия и иная природа или состав катализатора во из- 
техно-’101 ̂  о быстрого закоксовывания. Повышенное содержание в сырье 
касание есКИХ аренов требует более высокого расхода водорода в про- 
полииик п1ДрИрования или деароматизации. Чтобы добиться улучшения 
цессе ег гидр0гени3ата, процесс гидрирования дистиллятов вторичного 
каче°тв енИЯ необходимо отделять от процесса гидроочистки прямо- 
пр°исх дИСТИллятов. Как правило, в одном реакторе установки проводят 
гОННЬоование вторичного сырья, а затем в другом реакторе, который рас- 
гиДР**Р” после первого, осуществляют гидроочистку прямогонного сырья. 
П0ЛГидрирование алкенов происходит преимущественно на катализато- 

в состав которых входят оксиды благородных металлов (например, 
Р ^ ’ ны, вольфрама, палладия или никеля) в температурном интервале 

200 *С. Удаление серы, находящейся в замкнутых циклах органических 
” мнений (бензотиофен или дибензотиофен), происходит преимуще

ственно в результате реакций гидрирования и расщепления ароматических 
колеи на алюмоникельмолибденовых катализаторах.

5.1.4.1. ГИДРИРОВАНИЕ БЕН ЗИ Н О В  ВТОРИЧНОГО ПРО И СХ О Ж ДЕН ИЯ

Известны два типа технологий процесса гидрирования бензинов вто
ричного происхождения: технология гидрирования бензинов термических 
процессов и технология гидрирования бензинов каталитического крекинга 
(БКК). Главное различие между ними — обязательное сохранение высо
кого октанового числа у бензина каталитического крекинга. Октановое 
число БКК составляет 92-94 пункта по исследовательскому методу, и при 
гидрировании важно как можно меньше его понизить, сохранив глубину 
гидроочистки. Поэтому для БКК разработана специальная технология, 
которая основана на селективном гидрировании алкенов в его тяжелой 
части. Этой технологией с некоторыми разновидностями владеют компа
нии "Axens" (Франция), "Еххоп-МоЫГ (США), CD TECH (США).

Компания "Axens" разработала технологию гидроочистки БКК с сохра
нением высокого выхода бензина и с наименьшей потерей в октановом 
числе, получившую название Prime G+ ( рис. 5.8). Бензин каталитического 
Ч*кинга после нагрева в теплообменнике 1 и печи 2 направляют в реак- 
™Р •». где происходит неглубокая гидроочистка и селективное гидрирова- 

е олефинов при давлении 2 МПа и температуре 250 ’С на неподвижном 
•ухслойном катализаторе.
коло 0016 *)сактоРа 3 гидрогенизат БКК направляют в ректификационную 
выводИУ где сго Разделяют на тяжелую и легкую части. Легкую часть 
мен ни с̂ 'Становки7 а тяжелый гидрогенизат после нагрева в теплооб 
в стаби̂ .. ПСЧИ ^ подают в Реактор глубокой гидроочистки 7, после чепчего
цивилизационной колонне 8 его сепарируют от газа. В реакторе /про
д л и т  глубокая гидроочистка и насыщение олефинов, хотя степень 
^ииения их ограничена.
* 3 »  использовании одного реактора происходит более значительное 
гСциНис октанового числа бензина. Далее легкую и тяжелую части п  ро 

Зата БКК смешивают и получают высокооктановый компонм^
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Рис. 5.8. Технологическая схема процесса гидроочистки бензина каталитического 
крекинга:
/, 5 — теплообменники; 2, 6 — печи; 3 — реактор гидрирования; 4 — разделительная колон
на; 7— реактор глубокой гидроочистки; 8 — стабилизационная колонна; Р, /0  — холодиль
ники; //, /2 — сепараторы; /  — бензин каталитического крекинга; II — водород; / / /  — лег
кий гидрогенизат; IV— газ; К— тяжелый гидрогенизат; КГ — водяной пар; К// — конденсат

бензина. Процесс характеризуют высокой степенью обессериванад, 
легким гидрированием олефинов, отсутствием протекания реакций 
гидрирования аренов, незначительным потреблением водорода и неболь
шим падением октанового числа. Ниже приведены значения нек оторых 
показателей качества БКК до и после гидроочистки:

БКК (40-220 *С) 
2000

Гидрогенизат БКК 
50

, . , Пя о&ьемная скорость подачи сырья 2 -5  ч_|, соотношение даВление ^  т  мз/мз. _______
в0доРоД • результаты по степени очистки обеспечивают и при совмест-

Близки прямогонных и вторичных бензинов. В этом случае
ной гилро® ^ензина коксования или термического крекинга не должно 
солср**"" 30_40 %.
прев»**“?‘ случай — когда гидроочистке подвергают бензиновую фрак- 

° С°толизной смолы, содержащую 60-65 % аренов. Если бензин 
ии» предназначен для последующего использования в качестве 
пироли ^  компонента> то достаточно одноступенчатой гидроочистки 
Т°ПЛ ышением только нестабильных диеновых и алкенилароматических 
С НЯ̂ ородов. Для этого используют палладий-сульфидный катализатор, 

алаюший высоким уровнем активности, селективности и стабиль- 
к отравлению сернистыми соединениями. Гидроочистку проводят 

i2 2-2,5 МПа, объемной скорости 1,4—2,6 ч-1 и кратности циркуля
ми водорода примерно 100 м3 на 1 м3 сырья.

<14 2 ГИДРИРОВАНИЕ КЕРОСИНОВЫХ И ДИЗЕЛЬНЫХ ФРАКЦИЙ 
ВТОРИЧНОГО ПРОИСХОЖДЕНИЯ

Гидрирование дистиллятных фракций вторичного происхождения 
(смесь керосиновых и дизельных фракций) осуществляют в промышлен
ности в смеси с прямогонными фракциями с последующей гидроочист
кой, что позволяет получить компоненты моторных топлив с низким

(содержанием серы. Принципиальная схема такой технологии изображена на рис. 5.9.

" В Н И И  НП'

Содержание серы, p pm ...........................
Октановое число:И О Ч ................................................................. 91 88,8

М О Ч .................................................................  79 78,2
Степень обессеривания, % ................................— 98,0

В России аналогичный процесс разработан в ОАО
с участием ОАО "ВНИПИнефть”.Большинство бензинов вторичного происхождения (за исключением
бензина пиролиза) не имеют высокого октанового числа, и их подвергав1
глубокой гидроочистке с полным насыщением алкенов при давлении
5 МПа. После этого гидроочищенные бензины направляют на процессы
риформинга или пиролиза. Процесс глубокой гидроочистки вторичй*®
бензинов сопровождают высокий тепловой эффект реакции и быстра*
дезактивация катализатора. Для предотвращения этих нежелателЫв*
явлений применяют полочный реактор, в котором между слоями KaTâ L
затора вводят смесь холодного циркулирующего ВСГ и рециркул**
(гидроочищенного бензина).Иногда применяют технологию совместной глубокой гидроочис^^Н^.rexila
смесевого сырья — вторичных бензинов (10-30 %) с прямогоиньД^^И^^****ощ£!1,ч*СкЯя с:
зельным топливом (90-70 %). . ,,'Ки‘»ин „

Оптимальные условия совместной гидроочистки бензинов 7 . ,^  тлппирд гпепуюшие: температура 340—ЗооОптимальные условии 1 пим 1 --------
ских процессов и дизельного топлива следующие: температура.

• * т
—̂ « ‘̂ Аиаюгическая схема гидрирования и п0^леду>̂ “̂ .  гид*ЮОЧИСТкИ *

0 происхождения в смеси с прямогонными фраки ипола.

Г  7 /рсакторы; 5’ 6 ■ ^ Ь 'о о б м е н н н к и ^ - ^ м ^ т о р , ^  ыйгидрогенизат.
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Сырье смешивают с ВСГ, нагревают в теплообменниках 5, б и печ* 
до 250 *С и направляют в реактор J, где происходит процесс гидрирова*^ 
алкенов. Объемная скорость подачи сырья (от 6 до 10 ч-1), катализг^Я 
соотношение водород : сырье оптимизированы именно для осущест^З 
ния реакций гидрирования. Гидрогенизат после реактора 3 подогреву 
в печи 2, после чего он поступает в реактор 4, где происходят реакзц? 
деароматизации и гидроочистки. Состав катализатора в реакторЯ 
и технологические параметры определяют исходя из присутствующая 
в сырье полициклических аренов, серо- и азотсодержащих соединен^? 
а также от требований к качеству получаемого продукта. Далее гидропат' 
зат охлаждают в теплообменниках 5 и б, затем он проходит сепаратх)р 7 
и поступает в колонну 8, из которой откачивают гидроочищенную бензц. I 
новую фракцию с низким октановым числом, керосин и компонент 
товарного дизельного топлива.

Для получения компонента дизельного топлива с содержанием серц 
10 ppm температура в реакторе 4 должна быть не менее 340 *С, давление 
4,0 МПа, объемная скорость подачи сырья не более 0,8 ч_|, количеспе 
подаваемого в зону реакции водорода должно превышать его химическое i 
потребление не менее чем в 8 раз, катализатор на основе благородно* 
металла (никеля, вольфрама и т.д.). После реактора 3 содержание алкенов 
в гидрогенизате снижают в 15 раз, а после реактора 4 содержание поля- I 
циклических ароматических компонентов уменьшают в 2,5 раза.

Гидрирование дистиллятов вторичного происхождения с получе
нием дизельного топлива со сверхнизким содержанием сернистых 
компонентов целесообразно проводить в две стадии: сначала гидриро
вание алкенов, а затем гидрирование (гидродеароматизация) полицюс- 
лических аренов и гидроочистку для удаления гетероатомных соедине
ний. На первой стадии получают продукт с остаточным содержанием 
соединений серы 50-100 ppm. Данная технология положительно сей 
зарекомендовала при гидрировании легких газойлей каталитичесшо 
крекинга и коксования. Её успешно используют компании "Criterm|
' Lummus\ "Haldor Topsoe", "Sud Chemie\ "Akzo Nobel' и др.

Процесс осуществляют при давлении 5-10 МПа, температуре 320- 
420 *С, объемной скорости подачи сырья 0,5—1,0 ч-1 на сероустойчивых 
никель-молибденовых и никель-вольфрамовых катализаторах.

5.1.4.3. ГИДРИРОВАНИЕ (ГИДРОДЕАРОМ АТИЗАЦИЯ)
М АСЛЯНОГО С Ы РЬЯ

Технология направлена на гидрирование аренов, что позволД 
улучшить цвет, устойчивость к окислению при хранении, стабильной» 
и деэмульгирующие свойства продукта.

Давление 15-30 МПа, температура 340-420 °С. объемная скороД 
подачи сырья 0,5-1,5 ч-1. В качестве катализатора используют бифуН*Ч 
опальный катализатор, в котором гидрирующие функции °сушсст^ 2  
такие активные компоненты, как сульфиды вольфрама, никеля с в ^ *  
фрамом или никеля с хромом, а кислотные функции — оксид алюМЯЧ 
Активные компоненты вводят в концентрациях ло 70 % (мае.).
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5 2- ПаР0КРекинг
НАУЧНО-ТЕХНОЛОГИЧЕСКИЕ ОСНОВЫ ПРОЦЕССА

* 2  крекинг — один из самых быстроразвиваюшихся процессов 
^^^работки. Достаточно сказать, что мощности установок гидро- 

нсфтеперси^^оследние 20 лст выросли в мире в четыре раза и достигли 
крсКМН250 млн м3 сырья в год. Процесс позволяет путем подбора 
п°чтИтствуюших катализаторов и параметров технологического режима 
с0°ТВСать практически из любого нефтяного сырья высокий выход 
поЛуч го ассортимента высококачественных компонентов основных 
“̂ л^продуктов — сжиженных газов, реактивных и дизельных топлив,
компонентов масел и др.

Гидрокрекинг — единственный физико-химическии процесс нефте
переработки, позволяющий заметно расширить ресурсы реактивного
топлива.

Процессы гидрокрекинга в зависимости от степени конверсии 
подразделяют на легкий (ЛГК) и глубокий (ГГК). Степень конверсии 
в первом случае составляет 10-50 %, а во втором — более 50 % соот
ветственно.

Большинство технологий процесса гидрокрекинга рассчитано 
на переработку дистиллятного сырья (тяжелые атмосферные и вакуумные 
газойли, газойли крекинга и коксования, деасфальтизата). Для гидрокре
кинга характерны высокая селективность и гибкость: незначительные 
изменения условий процесса существенно изменяют характер продуктов. 
На одном и том же катализаторе можно получать максимальные количе
ства различных целевых продуктов только путем изменения условий 
фракционирования, температуры реакции и производительности.

Для получения максимального количества реактивного или дизельного 
топлива обычно используют одноступенчатую схему гидрокрекинга. 
По мере ухудшения качества сырья применяют двухступенчатую схему. 
При переработке сырья по двухступенчатой схеме выход дизельного или 
Реактивного топлива меньше, чем при одноступенчатой. Однако двухсту
пенчатая схема обладает большей гибкостью, что позволяет перерабаты
вать дистиллятное сырье любого качества, а также почти без изменения 
производительности установки переходить от выработки максимального 

ичества дизельного топлива к выработке максимального количества 
активного топлива или бензина.
р ^ и з м  процесса. Химические реакции, протекающие в процессе гид- 
Одна и!****' 80 мн°гом идентичны реакциям каталитического крекинга. 
пром*° пРисУТствие водорода тормозит все реакции, протекающие через 

фЖуточное образование олефинов. 
при ГиНовнь1е химические реакции и типы образующихся соединений 

^Фокрекинге нефтяного сырья представлены в табл. 5.8. 
сгв° nryfИ,аТ()ры ищиифсои!. Материальный баланс процесса и каче- 
^зависи^701* в значительн°й степени зависят от свойств катализатора.

от целевого назначения процесса применяют катализаторы 
ЭДанием или гидрирующей, или крекирующей функции.
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Таблица 5.8. Основные реакции и продукты гидрокрекинга нефтяного сырья
Исходные соединения сырья Реакция Продукты гидрокрскм^

л-Алканы

Циклоалканы

Алкиларсны

Ци клоал каноарен ы 
Полициклические арены 
Алкены

И зом еризация, разрыв 
цепи (крекинг) 
Раскрытие кольца, изо
меризация, гид родеалки
лирование
Изомеризация, диспро- 
порционирование, гид- 
родеалкилиро ванне 
Раскрытие кольца 
Гидрирование 
И зом еризация, разрыв 
цепи (крекинг), гидриро
вание

Низкокипящие изоалканы

Циклопентаны, л-алканыС^Л
и низкоки пящ и е изоал^иЙ

Аткиларены С ,- С *  н и зк о е  
пяшие изоалканы и циклов
каны *'
Тоже 
То же
Низкокипящие изоалканы

Катализаторы гидрокрекинга вакуумного газойля, как правило, состоя 
из следующих основных компонентов:

— кислотного (аморфного или кристаллического алюмосиликат -  
цеолита) или оксида алюминия, обеспечивающего расщепляющую и изо- 
меризующую функции катализатора; для усиления кислотности в катали
затор могут вводить галогены;

— соединений металла или сочетания металлов в восстановленной, 
оксидной или сульфидной форме, обеспечивающих гидрирующую 
и расщепляющую функции;

— связующего, обеспечивающего механическую прочность и оказы
вающего влияние на формирование пористой структуры катализатор®

Бифункциональность катализаторов гидрокрекинга определяет химизм 
превращения органических молекул сырья.

Промышленные катализаторы гидрокрекинга вакуумного газойля различ
ных фирм существенно различаются по химическому составу, но, 
как правило, в качестве гидрирующих металлов содержат Ni(Co) и Mo(W).

Для активирования катализаторов гидрокрекинга используют так** 
разнообразные промоторы: рений, родий, иридий, редкоземельные 
менты и др. Функции связующего часто выполняют кислотный компонв* 
(оксид алюминия, алюмосиликаты), а также оксиды кремния, титая* 
циркония, магний- и цирконийсиликаты.

Таким образом, бифункциональные катализаторы гидрокреки** 
с оптимальной гидрирующей и высокой кислотной активностями обес
печивают:

— небольшой выход легких алканов С1-С 3;
— высокое содержание /-С4 (до 70-80 %) в бутановой фракции;
— высокое содержание изоалканов (до 95 %) во фракциях С5— что оОу 

печивает ИОЧ легкого бензина гидрокрекинга на уровне 86- 88;
— содержание во фракции С7+ до 50 % (мае.) циклоалканов (преКРт 

ное сырье для риформинга); Н
— высокое содержание изоалканов и низкое — бицикличсоиг 

аренов в керосиновых фракциях, что делает их в ы с о к о к а ч е с т в е н н ы * *  
ливом для реактивных двигателей;



зкое содержание ароматических компонентов в дизельных фрак- 
"  Н̂ торые преимущественно состоят из производных циклопентана 

цИ#*’ к°гексана и имеют высокие значения цетановых чисел и достаточно 
й температуры застывания.
нКптучас переработки тяжелого сырья, особенно остатков, наиболь- 

пасностъ для дезактивации катализаторов гидрокрекинга представ
ив10 °кроме азотистых оснований, асфальтены и порфирины, содержа- 
'1Я1°Т,1ега.’ЫЫ никель и ванадий. Поэтому технология гидрокрекинга мо- 
ШИе ключать два реактора. В первом проводят гидроочистку, неглубокий 
Ж е Т  р е к и н г  п0лициклических аренов и деметаллизацию. Катализаторы 

этапа идентичны катализаторам процесса гидроочистки. Во втором 
Экторе облагороженное сырье перерабатывают на катализаторе с высо- 

кислотной и умеренной гидрирующей активностью.
К В процессе селективного гидрокрекинга в качестве катализаторов 
прим еняю т модифицированные цеолиты (морденит, эрионит и др.) со спе
циф ическим  молекулярно-ситовым действием: поры цеолитов доступны 
только для молекул нормальных алканов. Дегидрирующие и гидрирую
щие функции в таких катализаторах выполняют те же металлы и соеди
нения, что и в процессах гидроочистки.

Использование цеолитных катализаторов, направленное на макси
мальное производство бензина, позволяет перейти от двухступенчатой 
схемы к квазиодноступенчатой, т. е. исключить стадию фракционирова
ния продукта после первой ступени. Цеолитсодержащие катализаторы 
обеспечивают максимальный выход средних дистиллятов, высокую 
гибкость и возможность проведения процессов в более мягком режиме.

Широкое внедрение гидрокрекинга требует больших капиталовложе
ний и эксплуатационных затрат, обусловленных необходимостью прове
дения процесса при высоком давлении и с большим расходом водорода. 
В этой связи интенсивно применяют процессы легкого гидрокрекинга 
(ЛГК), которые позволяют при умеренном давлении (менее 10 МПа) 
получать высокий выход средних дистиллятов и значительное количество 
высококачественного сырья ККФ. Современные катализаторы гидрокре
кинга дают возможность реализовать этот процесс на обычных установ
ку гидроочистки вакуумного газойля при их небольшой реконструкции.

Гидрокрекинг — один из наиболее перспективных процессов деструк- 
g ®н°й переработки тяжелого дистиллятного и остаточного сырья. 
Т£ 0слсдние годы резко активизированы работы по совершенствованию 

■^огий процесса гидрокрекинга остатков, основанных на ис- 
^  ковании реакторов со стационарным, кипящим или суспендирован- 
вац С1оем катализаторов. Однако вследствие высокой скорости дезакти- 
ноч с катализат°Ров соединениями металлов, содержащимися в остаточ- 
йь:Сок!?рье’ гиДрокрекинг на стационарном слое катализатора требует 

эксплуатационных затрат.
^()временный процесс гидрокрекинга позволяет перерабатывать 

После г} еСКИ все неФгяные дистилляты — как прямогонные, так и вторичные 
°°в гид ИКа~химичсских процессов переработки НГС. Технологии процес- 
^ н Г КреКИНГа’ а такжс их аппаратурное оформление существенно 

1 в зависимости от свойств сырья и требуемого качества продукции.
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Большое значение для выбора условий процесса гидрокрекинга ̂ - 1  
групповой химический состав сырья и, особенно, содержание «п си Я  
азот- и серосодержащих соединений, а также САВ. Их концентрапЛ
в нсфттых дистиллятах зависит от фракционного состава и молеку*Э
ной массы последних. Качество сырья для процесса гидрокре""

П г л ^ и н п  и я ж н ы  темпе пят
ной массы последнил. i\d*iw i dw »»*-»»р»»»* ..г __
предопределяет схему его переработки. Особенно важны температуриД 
пределы выкипания нефтяных дистиллятов, так как с ростом средиЗ 
температуры кипения сырья происходит увеличение содержания в нм* 
аренов, а также соединений серы и азота. В высококипящих вакуум*^ 
дистиллятах возможно присутствие смол и асфальтенов. х

В нефтепереработке для оценки качества дистиллята с учетом как еш ! 
интервала кипения, так и химической природы употребляют специали 
ный показатель — характеризующий фактор.

Обычно его обозначают CF (Characterization factor) и описывают
зависимостью

CF
1,216#  

“ > 
Р

где Т — средняя температура кипения дистиллята, К, р — плотность дистиллята, г/см1.

Значение плотности в определенной степени учитывает природу дис
тиллята: чем более выражен ароматический характер сырья, тем выше плот
ность дистиллятов в данных пределах выкипания. Дистилляты, получен
ные в результате процессов каталитического крекинга и термических 
процессов, имеют более высокую плотность, чем прямогонные.

Азотсодержащие соединения сырья — это каталитические яды 
(особенно для аморфного алюмосиликатного носителя). Для их удаленм 
необходима двухступенчатая схема (с предварительной глубокой гидро
очисткой). Использование цеолитов, характеризующихся меньшей 
чувствительностью к азотистым соединениям, позволяет поддерживал | 
умеренное давление водорода. Присутствие соединений серы в сырье 
не представляет значительных проблем для процесса гидрокрекинга. 
Вследствие низких значений энергии связи С-S  такое сырье легко под
вергают гидрокрекингу. Глубокая очистка сырья от сернистых соединена 
необходима лишь при использовании платиновых и палладиевых катали
заторов, весьма чувствительных к отравлению серой. Гидрокрекинг нефтв' 
ных дистиллятов, содержащих большое количество серы [до 3 % (масИ
проходит с повышенным расходом водорода.

Сырье, поступающее на гидрокрекинг, не должно содержать высо
комолекулярных конденсированных соединений, а также асфальтено®* 
Превращение этих соединений в условиях гидрокрекинга приводи* 
к образованию кокса, который оседает на поверхности ка т а л и за т о р  
что способствует быстрой дезактивации последнего. Если содержав* 
коксообразующих соединений велико, то сырье подвергают гидриР^ 
ванию на стадии подготовки сырья, а на вторую ступень основно 
физико-химического процесса гидрокрекинга подают о б л а г о р о ж е н

сырье.

^^лбоазно также удаление из сырья тяжелых металлов (никеля, 
целесооо^ содержашихся в виде металлорганических соединений, 

^адия, *сЛ£Тадлы оседают на катализаторе и снижают его активность,указанны полготовки сырья разработан ряд процессов, иозво- 
^г?г0*О' д\1ц1ССпк~нно (на 80-90 % ) снизить концентрацию соединений 
>iuh* су11та1лов в сырье гидрокрекинга. Наиболее эффективный 
тя*елЫ? процесс гидроочистки.
ИЗН?* е менее, достаточно распространены в мировой практике 

Тем н е процессы сепарации на стадии подготовки сырья для про- 
и ФизИЧ!пПКпекинга. например технология сольвентной деасфальтизации 
“̂ .^разработанная компанией "LurgT (раздел 2.4.1).
,У1 пнастояшее время к сырью процесса гидрокрекинга (вакуумному 

JJJTjuny) предъявляют следующие требования по содержанию дезак- 
п!вирУю,11ИХ компонентов и коксуемости (не более):

Содержание:
азота, % (мае.)......................................................... .............................................
mrw«nirv и̂ ТЯППЛВ Г /ттяжелых металлов, г /т .................................................
асфальтенов (нерастворимых в гептане), % (мае.). 

Коксуемость, % (мае.).......................................................
2,0 

0,05 
. 0,3

Расход водорода и катализаторов в процессе гидрокрекинга высоко-
кипяшего сырья значительно выше по сравнению с гидрокрекингом
легких и средних дистиллятов, что увеличивает стоимость переработки такого сырья.

Пределы выкипания и качество сырья, подаваемого на переработку 
в процессе гидрокрекинга, зависят от ассортимента и качества необходи
мых продуктов. В нефтеперерабатывающей промышленности США, 
где существует большая потребность в легких моторных топливах (бензи
нах и авиакеросинах), основным продуктом, получаемым на большинстве 
установок гидрокрекинга, являются легкие топливные фракции. Сырье 
таких установок — средние нефтяные дистилляты, циркулирующие га
зойли процесса каталитического крекинга, а также вакуумные дистилляты. 

Европы характерна большая потребность в дизельном топливе, 
большинство установок гидрокрекинга в странах ЕЭС работают 

получение этого продукта, а в качестве сырья используют в основном ■^дашые дистилляты.
[,0 "рав’1ение процессом. Температура процесса и объемная скорость 
taoBn °Ырья взаимосвязанные параметры, и их уровень определяет 

одЯ Ведения пР°иесса. Изменение одного из указанных параметров 
С0Цс̂ временное изменение обоих является способом управления
|°лучае°М н п ^ ^ к и н га , т. е. способом регулирования выхода и свойствпродуктов.
&е*ин *ратУР° реакции — наиболее важный параметр процесса гидро- 
Ролу*’ зависящий от происхождения сырья, требуемого качества 
Рек;1НгаВ и живности катализатора в данный момент. Процесс гидро- 
:Р°ст0м Пров°Дят в широком диапазоне температур — от 320 до 460 вС.

происходит увеличение скорости реакций деструк- 
сырья, что приводит к повышению степени превращения
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„л™™™™»™. г mi 1кч остановлены. Поэтому в окислительной регенерации
_  пои переработке обЫчИ° ^ 00в в последнем случае нет необходимости, их следует лишьсырья в легкие np°WK™JJP.4HO 350-420 *С, и лшиь в ото ах случЦ цагалИ^Р 3 3 _ 4  ГОда эксплуатации. При высоком давлении все реак- ратура реакции составля ераТуре выше 420 •с (при высоком со д ер ^ ! i ^ & т ь ^ ые

для гидрокрекинга, протекают стабильно с неизменной

—  « 5 ^ J S S 5 S S S ^ - ^ 5 t  Я арене» „ ----- —Г ^ н ь ш е и и ю  ̂ - Х . Т Г п о . ы ш . н и к .  расход, « м

___ —.Mjrtiiti о I смсниС ДЛИ-„H,v — ремени. Особенно ускоренно при высоких давлениях протекает 
теЛьН°Г̂ание полициклических аренов вследствие устранения химических 
гилрчро^^ических ограничений и облегчения подвода водорода к актив- 
и ̂ МС̂пхности катализатора. Однако при этом существенно возрастает 
ной п0̂ |Кость оборудования, связанная с повышением давления, что 
цеТаллое ^анню процесса Поэтому указанные условия целесообраз
ен6'1' * ' ппН переработке тяжелого и, особенно, остаточного сырья.
4“ в* умеренных давлениях (5-15 МПа) коксообразование и постепен- 

падсние активности катализаторов происходят довольно медленно, 
ное о происходит дезактивирование катализаторов, и их необходимо поверит- окислительной регенерации.

-- •ствует уменьшению соотношения содержат™ r w * , * -------------
финовых соединений в продуктах и повышению расхода водоро^Г 
При высоких температурах (400-420 ‘С) значительно выше выход легка* 
газообразных продуктов и расход водорода, чем при низких темперамЯ 
(360-380 *С). Поэтому наиболее целесообразно проводить процесс пдГ 
возможно низкой температуре реакции. Понижение температуры при г», 
рокрекинге возможно в случае переработки относительно легких лиспа, 
лятов в присутствии активных катализаторов с сильной расщепляюцл, 
способностью (например, на цеолитсодержащих катализаторах). Длил» 
шествления низкотемпературного процесса гидрокрекинга желательа# 
организовать на стадии подготовки сырья удаление соединений азота.

Температура реакции гидрокрекинга зависит от объемной скоросщ 
подачи сырья. Понижая её, можно проводить процесс при более низкой 
температуре и достигать требуемой степени превращения сырья за счет 
увеличения времени реагирования. Таким образом, уменьшение объем
ной скорости подачи сырья позволяет снизить температуру процесса
и способствует улучшению селективности процесса, повышению выхоцВ в ВСГ должна быть н ~

-,v i»iiia. i i ри С̂ТОМ КО

целевых продуктов, уменьшению расхода водорода, а также увеличению I Кроме того жсстк Менее 90 *  (об.) ицентрация водорода
продолжительности цикла работы катализатора. ^^■ного ("свежего") воло Требования предъявляют и

Вследствие указанных особенностей большинство современнш «“сокомдавлении с  Р°да’ особенно в процессах * чистсгге подпиточ- 
процессов гидрокрекинга дисталлятного сырья проводят при невысоки «ынуждает обогатат-к***6”^  концентРации волопо °Сущесталяемьгх при 
значениях объемной скорости подачи сырья 0,3—0,7 ч-1, в отдельных при этом палам „ьл.., циркУлиРУющий газ nvrca. Давподпиточн°мгазе
случаях - д о  1,0- 1,2 _ ■  m систа" *

Катализатор гидрокрекинга за время эксплуатации подвержен В связи с этим п ^ ОВКИ ” перегрузка̂
лезактивации, что приводит к понижению степени превращения сыри ч*кинга оснащают бт рктичес*и все действуюн ком~ 
На практике для устранения последствий такой дезактивации кара и для поддержания выхода продуктов на постоянном уровне примет- ^ а т ь  газ с содержа» оротк°иикловой адсооб большинство
ют ступенчатое повышение температуры реакции. Пределы её изменен» п°вышеииА,, „ „ _ е м  водорода > 99,5 % (об ) позволяющие
зависят от начальной температуры: чем она ниже, тем выше может быв 
этот предел. Таким способом обеспечивают работу катализатора до мо
мента его регенерации или полной замены. Если начальная темпераЧР 
на выходе из реактора составляет, например, 320 'С, то перед регенераи** 
катализатора она может достигать значений 420 *С, т. е. разница темперу 
—»«-» ~*«1лгаи в начале и в конце цикла составляет до 100 *С. При высоСТ------- — - WWJ  f f l H

™ *йг*7£Г"н- поз,ол»юш»'
11ьные вложения вления водорода существенно возрастают капи
5 - и“  a S T Z r r r  *щ ’ат“ на!^ ^ е тц И1С1паГ ™ ,ния ниже Допустимого для данного вида сыоья

— - 7 - ,■ ________  зК0Н0: ~ Г а ^
гидР°хрекинга вакуумных

шпальной температуре возможной,, хата*Е >Х,"ЫВД светлых t;o Jv™  ™  , тдрохреюмг). Однако в этом
ограничена 30-М ‘С  по Ф и к ц и й Г ^ ш а е т  10- “ “ “  6*НЗИН° '
^начальной п р о и сх о д и т  б ы стр е е , чем 2 , T s - » МД 4 Р*,*М' Ь ® S T * '  1 «ДРокрскинга необходимо

t j s z z s s ? с c J s oh;„“  a z r  j ™ ;
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ющего ВСГ углеводородных газов, сероводорода и аммиака и введен
в его состав свежего водорода.Выбираемая для процесса кратность циркуляции ВСГ зависит от w  Я
кт ескот  пасхода водорода в процессе гидрокрекинга и чистоты Вгг
Кратность можно рассчитать, если ш ь а ш о  ксяэте?т«о ™гуогтурмпт 
рода в процессе гидрокрекинга (в реакциях гидрокрекинг, 
ривания и гидродеазотирования сырья), а также содержание водор^'
в продуктах реакции, выходящих из реактора. Да

Расход водорода определяют исходя из компонентного состава сыпь* 
и продуктов реакции или по материальному балансу работы установка 
На 0,5-3,0 моля продуктов, выходящих из реактора, необходим 
обычно 1 моль водорода, причем процесс гидрокрекинга проводя! су*£ 
том более высокого значения этого показателя (т. е. около 3 моль/моиц) 
Выбор небольших значений кратности циркуляции ВСГ (ниже 500 м3Д|3 
сырья) возможен только в случае процесса легкого гидрокрекинга
при малых степенях превращения сырья.

Значения кратности циркуляции ВСГ выше 1500 м3/м3 характерныш| 
процесса глубокого гидрокрекинга тяжелого сырья, например нефтяных 
остатков, при котором химический расход водорода весьма значится»
В процессе гидрокрекинга дистиллятов кратность циркуляции ВСГ состав
ляет 800-1200 м3/м3 и обычно в 2-4 раза выше химического расхода 
водорода. Значение кратности циркуляции тем выше, чем тяжелее сырье, 
выше степень его превращения, а также чем легче получаемые продукт. 

Увеличение кратности циркуляции ВСГ приводит к росту эксплуата
ционных затрат в процессе гидрокрекинга из-за необходимости сжат 
и нагрева его большого потока. Поскольку значительное влияние на край
ность циркуляции оказывает концентрация водорода в газе, необхоцрме
глубоко очищать рециркулирующий ВСГ.

Расход водорода. Уровень расхода водорода в процессе гидрокрекинг* 
оказывает решающее влияние на эксплуатационные затраты, а также m 
величину капитальных затрат при строительстве установки. Так, стоимость 
установки гидрокрекинга мощностью около 1 млн м3/год, потребляю^д 
водород в количестве 530 м3/м3 сырья, в несколько раз выше стоимося 
аналогичной установки той же мощности, потребляющей 170 м3/м3 водо
рода. Удельный вес стоимости водорода в эксплуатационных затраН* 
по установке составляет в среднем 40-75 %. Проблема снижения расход 
водорода имеет решающее значение при оценке эффективности при** 
нения процесса гидрокрекинга на нефтеперерабатывающем заводе, Щ 

Количество расходуемого водорода в процессе гидрокрекинга нdr  
тяных дистиллятов связано с характером химических реакций, иДУ*д 
в присутствии водорода. В процессе гидрокрекинга эти реакции моЖ*
разделить на три группы:

— собственно реакции гидрокрекинга;
— реакции гидрирования ароматических соединений;
— реакции гидрообессеривания и гидродеазотирования сырья.^^И 
Расход водорода тем выше, чем выше степень п р е в р а щ е н и я  сУШ

а точнее, чем выше отношение молекулярной массы сырья к малекув^И 
массе продуктов реакции.

исиило^олппл vntpbM с высоким содержанием л-алканов 
В сЯУч.аем0ЛЬ сырья необходимо 2—6 моль водорода (в зависимости 

на сырья и глубины превращения).
от высокое потребление водорода происходит в реакциях гид-

Ос0̂  опРНов. На 1 моль би- и ттпппсямреттсг для их полного 
ИЯ (без ишрокрекинга) 'vxoimr < « f  ----------__________ ____ __ .— « ■ ! '« ” "r.TO SpfT IC S ДЛЛ ИХ ПОЛНОГО

т!ироь-‘к::' _..̂  ф гз гидрокрекинга) "уходит" 5 и 7 миль водорода соответ- 
^ ир0В“п0ЭТ0Му стоимость эксплуатационных затрат при переработке сгвеНН°’оома1"зированного сырья очень высока.
9НСоКоаР:и рОКрекинге ароматизированного сырья большое значение 

ПРИ вина реакции гидрирования аренов. Наиболее желательна 
~иеет гяУчастичНого гидрирования таких соединений, из которых 

1 сции гидрокрекинга затем n n n v u a^  ------- щ
_________ •w  / i w j i u  i  v j I O f l d*■" яя частичного гидрирования таких соединений, из которых 

^ аКрсакиии гидрокрекинга затем получают моноциклические

*** Расход водорода в процессе гидрокрекинга также возрастает с ростом 
--тщания соединений серы и азота в сырье. Поскольку в ходе процесса 

°2?«потсвыше 90 % соединений серы, расход водорода на эту реакцию 
2 -дпелен и составляет существенную долю (около 10 %) в общем расходе водорода при гидрокрекинге.

Содержание соединений азота в сырье в несколько раз меньше 
и не оказывает значительного влияния на расход водорода в процессе гид
рокрекинга. Обычно количество водорода, расходуемого на гидрирование 
соединений азота, составляет 1,7-5,0 м3/м3 сырья (около 1 % от общего расхода водорода в этом процессе).

Расход водорода возрастает с повышением плотности сырья и глуби
ны его превращения. Увеличение плотности сырья примерно на 0,1 г/см3
при одинаковой степени его превращения приводит к более чем двукратному росту расхода водорода.

Низкий расход водорода характерен для процесса гидрокрекинга, 
проводимого в мягких условиях, в которых в качестве целевых продуктов получают средние и тяжелые дистилляты.

Тепловой эффект. Тепловой эффект процесса гидрокрекинга зависит 
И  соотношения протекающих реакций гидрирования и расщепления. 
Мс правило, отрицательный тепловой эффект реакций расщепления ком-
хтсгтю»°т положительным тепловым эффектом реакций гидрирования, 
г^венно, экзотермический тепловой эффект суммарного процесса тем 

чем выше глубина гидрокрекинга.
PH аппаРатУРном оформлении процесса обычно предусматривают 

1еДопЖНОСТЬ отвода избыточной теплоты из зоны реакции, чтобы 
|°8соУСТИТЬ реакционной смеси. При использовании реакто-
Иоям1-СТаЦИОНар”ым катализат°Р°м последний насыпают несколькими 
ютоКа / ? к' чтобы между ними можно было проводить охлаждение 
j  Ычно частью холодного ВСГ).

^ ■ М Ы Ш Л Е Н Н Ы Е  ТЕХНОЛОГИИ ГИДРОКРЕКИНГА

СР°кРекСЫ 1 идрокРе,синга разделяют на процессы легкого и глубокого
Пссса " Нга- Рассмотрим подробнее промышленные технологии гкого гидрокрекинга.
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5.2.2.1. ТЕХНОЛОГИИ ПРОЦЕССА ЛЕГКОГО ГИДРОКРЕКИНГА

Технологии процесса легкого гидрокрекинга условно разделе^ 
на технологию гидродепарафинизации дистиллятов и технологию лепс^ 
го гидрокрекинга вакуумного газойля. Технологии гидродепарафи- 
дистиллятов будут рассмотрены далее. Технологии легкого гидро! 
сегодня всё чаще используют в составе производственно-технологичеа 
комплексов на стадиях подготовки сырья (раздел 2.4.1) и производств» 
товарной продукции (раздел 2.4.2). 4

5.2.2.1.1. ТЕХНОЛОГИИ КАТАЛИТИЧЕСКОЙ ГИДРОДЕПАРАФИНИЗАЩЩ 
ДИЗЕЛЬНЫ Х ФРАКЦИЙ

Целевое назначение процесса гидродепарафинизации — проведение 
реакций гидрокрекинга (разрыв цепи) н-алканов в дистиллятах с целью 
получения продукта с улучшенными низкотемпературными свойствами 
т. е. компонентов зимнего или арктического дизельного топлива 
Различают технологии гидродепарафинизации дизельных фракций 
и масляного сырья.

Основные реакции процесса гидродепарафинизации дизельных 
фракций — легкий гидрокрекинг и изомеризация н-алканов. Используют 
катализаторы компаний ” Sud-Chemie" (Германия), "Shell", других 
иностранных фирм, российские катализаторы СКГ-1 или ГКД-3-5н. 
Как правило, все они представляют собой гранулы, состоящие 
из высококремнеземного цеолита группы пентасилов, оксида алюминия 
и гидрирующих компонентов.

Свойства российского катализатора гидродепарафинизации СКГ-1 
представлены ниже:

Массовая доля компонентов
(в пересчете на прокаленный при 550 *С), %:

триоксид молибдена, в пределах................................................................. 5,0-8,0
оксид алюминия, не более....................................................................................45
оксид натрия, не более.......................................................................................... 0,1

Насыпная плотность, кг/м3, не более......................................................................100
Диаметр гранул, мм, в пределах..............................................................................3-4
Средний коэффициент прочности, кг/мм, не менее.......................................... 1»®

На рис. 5.10 приведена принципиальная схема установки гидродеп*' 
рафинизации дизельных фракций. Сырье подают насосом 1 на смешен  ̂
с ВСГ и далее нагревают в теплообменниках 2 -4  и печи 5. После печи- 
при температуре 330-360 °С и объемной скорости подачи сырья ПР101̂  
но 2,5 ч_| сырье поступает в реактор 6, где при давлении 3,5 МПа веДУ1 
процесс гидродепарафинизации.

Процесс завершают в реакторе 7, где проходит процесс ™др°°ЧК£ 
на обычном катализаторе при температуре 280-320 °С и давлении 3,5М^ 
Посте реактора 7продукты реакции охлаждают в теплообменниках 
аппарате воздушного охлаждения 9, холодильнике 10. Затем они посту»*̂  
ют в сепаратор высокого давления 1L где легкий углеводородный и 
родсодержащий газ отделяют, а оставшийся продукт проходит тепл 
менник /2, далее его направляют в колонну 13, где п родуктовую  с* 
разделяют на газ, бензин и стабильное дизельное топливо.
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Рк. 5.10. Технологическая схема гидролепарафинмзации; 
I -  насос; 2-4, 8, 12 — |—— ■*—-- ___- —я дизельных фракций:

___ _ -  -г, о, /^  — теплообменники; 5 — печь; б — реактор гидродепарафинизации; 7— реак
тор пиродоочистки, 9, 14, /5  — аппараты воздушного охлаждения; 10 — холодильник; //, 16 — 
амрггоры: 13 — стабилизационная колонна; А — блок очистки ВСГ, /  — сырье (дизельная фрак
ам 180-350 ®С); / /  — свежий водородсодержаший газ (ВСГ); / / / — отдув газа; IV — газ на очистку;
У-бензин; VI— стабильное дизельное топливо; V II— циркулирующий ВСГ; V III— водяной пар; Я -  конденсат

IB качестве сырья процесса используют летнее дизельное топливо 
Р*си западносибирских нефтей (фракция 180-350 'С) с содержанием серы 

*  (мае.), температурой застывания минус 17-20 *С. После гидро- 
гЧйфинизации и гидроочистки температура застывания продукта сни- 

с» на 25-30 *С, а содержание сернистых компонентов — до 50 ррш.
По Ых°д продуктов [% (мае.)] такого комбинированного процесса
тучеипед дизельного топлива с температурой застывания минус 45 *С "«еден ниже:

Газ..

Бензин ......................................................................................... ...
g ? .......................................................................................... 11,2П^ьное топливо.................................................................................... 79,3

*сег0 .......................................................................................... ...
Г °  ........................................................................................100,0

*ьньп °Рразом’ в технологии каталитической гидродепарафинизации
г0кРек ракций процесса легкого гидрокрекинга сочетаются реакцииЧои*, Инга с Реакциями изомеризации, крекинга и —ситов сырья.

г и д р и р о в а н и я
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5.2.2.1.2. ТЕХНОЛОГИЯ ЛЕГКОГО ГИДРО КРЬКитл о л л д л м и ^ и  ж.

Современные процессы легкого гидрокрекинга вакуумного газойл 
осуществляют по одноступенчатому варианту на стационарном катали? 
торе. Цель процесса — получение гидроочищенного сырья для проц^З I 
каталитического крекинга.

Технологическая схема процесса легкого гидрокрекинга б я м 5  
к схеме гидроочистки вакуумного газойля. Основные отличия э м  
технологий: наличие системы рециркуляции непреврашенного остатка 
многосекционный реактор (как правило, два реактора), оборудований 
устройствами ввода холодного ВСГ между секциями для снятия теплой, 
реакций гидрокрекинга, наличие блока фракционирования и более 
высокое давление ВСГ при легком гидрокрекинге (до 11 МПа).

К числу ведущих мировых компаний, владеющих технология** 
легкого гидрокрекинга и соответствующими катализаторами, относу 
"Haldor Topsoe", "Axens", "British Petroleum *, "ЕххопМоЫГ, "Chevron", UOP.

Один из вариантов легкого гидрокрекинга — использование катац. 
тической композиции, состоящей из двух катализаторов в одном реакщ. 
ре. Один из них — катализатор деметаллизации, а другой — катализе» i 
гидрокрекинга (молибденоникелевый на основе алюмосиликатов)
В качестве сырья используют фракцию 330-550 *С, выход дизельной фрц. 
ции примерно 19 % (мае.). Над каждым слоем катализатора размещ* 
контактно-распределительное устройство для смешения реагирующего 
потока с холодным ВСГ, его охлаждения и последующего распределения, j 
Можно использовать два реактора — первый для деметаллизации, второй-1 
для гидрокрекинга. Обычно процесс проводят при объемной скоросп! 
подачи сырья 0,6-1,0 ч-1 и температуре 380-440 *С. В технологи! I 
легкого гидрокрекинга в основном сохранена технология гидроочШш! 
вакуумного газойля, при этом повышается давление до 10—12 МПа[
и температура до 400-450 *С. _____

Материальный баланс [% (мае.)] технологии легкого гидрокрекинг, j 
представлен ниже:

Взято
С ы рье.......................................................................................................................... 100,0
Водород 100 % -ны й.....................................................................................................0,7
И т о го .......................................................................................................................... 100,7

Получено
Сероводород + аммиак...............................................................................................IP
Углеводородные газы ...................................................................................................I«J
Бензиновый отгон....................................................................................................... М
Дизельная ф ракция.....................................................................................................
Вакуумный газойль................................................................................................... 87J
И т о го ................................................. .........................................................................I» .*

В процессе легкого гидрокрекинга получают компонент дизельИ 
топлива (зимнего) с содержанием сернистых соединений до ДО I 
Содержание серы в гидроочищенном вакуумном газойле снизГ 
с 1,6 % (мае.) в сырье до 0,02—0,03 % (мае.). Это достигается как 33J 
применения современного катализатора, так и внедрения новых тех
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На практике используют два варианта технологий гидрокрекинга:
-ступенчатый и двухступенчатый (рис. 5.11).

“^Технологию одноступенчатого гидрокрекинга отличает oi двухступен- 
лтого го, ЧТО на первой 

^пен и  идет по существу 
^мдроочистка сырья, а на 
Х ) й  ступени -  непо- 
гоедственно гидрокрекинг

Технологии гидрокре
кинга различны и по усло
виям взаимодействия ката- 
1йзатора, и сырья. Суще
ствует технология гидро
крекинга, при которой 
катализатор расположен 
неподвижно в реакторе, 
а сырье проходит через 
слои катализатора. Также 
разработана технология 
гидрокрекинга с трехфаз
ным "кипящим" слоем сырья и катализатора. В этом случае твердая фаза 
представлена мелкосферическим катализатором, жидкая фаза — смесью 
еше непрореагировавшего сырья с уже образовавшимися низколетучими 
продуктами, а газовая фаза — смесью водорода, сероводорода, аммиака 
и паров углеводородов. Такая технология гидрокрекинга была разработа
на компанией " Texaco" и названа T-Star (расшифровка аббревиатуры — 
Texaco Strategic Total Activity Retention). И, наконец, существует техноло
гия гидрокрекинга, в которой сырье и суспензированный или наноката
лизатор смешивают перед реактором, ведут процесс в реакторе и далее 
газопродуктовую смесь разделяют в ректификационной колонне, а ката
лизатор вместе с остатком или возвращают в реактор, или сжигают. 
Эго технология так называемого глубокого гидрокрекинга с движ у
щимся слоем катализатора.

го2 * ' БИОЛОГИИ ГЛУБОКОГО ГИДРОКРЕКИНГА ВАКУУМНОГО 
‘«ОЙЛЯ НА НЕПОДВИЖНОМ СЛОЕ КАТАЛИЗАТОРА

с ь ^ ш у п а о ш и ш й  процесс. В этом процессе поток сырья смешивают 
Ры п°ДОфевают в теплообменнике 2, а затем в печи 3 — до температу- 
," Ш ш и  (Рис- 5.12). Далее газосырьевая смесь поступает в реактор 4, 
раз Происходит гидрокрекинг. В сепараторе 5 высокого давления 
По Деляют жидкую и газовую фазы. Жидкие продукты из сепаратора 5 

Дросселирования давления поступают в сепаратор низкого 
***** 7, в котором отбирают газы ZCi-C4, сероводород и аммиак. 
д°р0Кие пРодукты в колонне 8 освобождают от остатков легких углево

дов 1С 3-С 5, нагревают в печи 10 и в колонне 9 их разделяют

2 2 г 1 гл**“ '*'я  ‘ЛУЬОКОГО ГИДРОКРЕКИНГА НЕФТЯНОГО СЫРЬЯ

Рис. 5.11. Принципиальные схемы технологий процесса 
гидрокрекинга:
а — одноступенчатая технология; б — двухступенчатая 
технология; 1 — реактор; 2 — колонна фракционирования; 
/  — газ; I I  — бензин; / / /  — дизельная фракция
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Современные процессы легкого гидрокрекинга вакуумного газойл 
осуществляют по одноступенчатому варианту на стационарном катализ? 
торе. Цель промесса — получение гидроочищенного сырья для процент 
каталитического крекинга. ^

Технологическая схема процесса легкого гидрокрекинга блшиу 
к схеме гидроочистки вакуумного газойля. Основные отличия э м  
технологий: наличие системы рециркуляции непреврашенного остат*? 
многосекционный реактор (как правило, два реактора), оборудовании 
устройствами ввода холодного ВСГ между секциями для снятия теплоц, 
реакций гидрокрекинга, наличие блока фракционирования и более 
высокое давление ВСГ при легком гидрокрекинге (до 11 МПа).

К числу ведущих мировых компаний, владеющих технологиями 
легкого гидрокрекинга и соответствующими катализаторами, относят 
"Haldor Topsoe”у "Axens", "British Petroleum"ЕххопМоЫГ, "Chevron", UOP.

Один из вариантов легкого гидрокрекинга — использование каталя- 
тической композиции, состоящей из двух катализаторов в одном реаюп). 
ре. Один из них — катализатор деметаллизации, а другой — катализадор 
гидрокрекинга (молибденоникелевый на основе алюмосиликатов).
В качестве сырья используют фракцию 330-550 вС, выход дизельной фри- 
ции примерно 19 % (мае.). Над каждым слоем катализатора размещают 
контактно-распределительное устройство для смешения реагирующего 
потока с холодным ВСГ, его охлаждения и последующего распределена 
Можно использовать два реактора — первый для деметаллизации, второй- 
для гидрокрекинга. Обычно процесс проводят при объемной скоросп 
подачи сырья 0,6-1,0 ч-1 и температуре 380-440 *С. В технолога» 
легкого гидрокрекинга в основном сохранена технология гидроочшВ 
вакуумного газойля, при этом повышается давление до 10—12 М1Ъ 
и температура до 400-450 *С.

Материальный баланс [% (мае.)] технологии легкого гидрокреишп 
представлен ниже:

Взято
Сырье.......................................................................................................................... 100*®
Водород 100 % -ны й.....................................................................................................0,7
И т о г о .......................................................................................................................... *0вЯ

Получено
Сероводород + аммиак...............................................................................................1»'
Углеводородные газы ............................................. ...................................................J f l
Бензиновый отгон.......................................................................................................
Дизельная фракция.....................................................................................................
Вакуумный газойль...................................................................................................
И т о г о ..........................................................................................................................«ЮЛ

В процессе легкого гидрокрекинга получают компонент диз 
топлива (зимнего) с содержанием сернистых соединений до ДО I 
Содержание серы в гидроочищенном вакуумном газойле сн и Г - 
с 1,6 % (мае.) в сырье до 0,02—0,03 % (мае.). Это достигается как * 
применения современного катализатора, так и внедрения новых тех

5.2.2.1.2. ТЕХНОЛОГИЯ ЛЕГКОГО ГИДРОКРЕКИНГА ВАКУУМНОГО r A 3 0 f tJ
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Рис. 5.11. Принципиальные схемы технологий процесса 
гидрокрекинга:
а — одноступенчатая технология; б — двухступенчатая 
технология; 1 — реактор; 2 — колонна фракционирования; 
/  — газ; I I  — бензин; I II  — дизельная фракция

На практике используют два варианта технологий гидрокрекинга:
„ступенчаты й и двухступенчатый (рис. 5.11).
Технологию одноступенчатого гидрокрекинга отличает от двухступен- 

, т0го то, что на первой 
^ е н и  вдет по существу 
гмяооочистка сырья, а на 
SJoft ступени -  непо- 
гоедетвенно гидрокрекинг 
Технологии гидрокре

кинга различны и по усло
виям взаимодействия ката- 
щзатора, и сырья. Суще
ствует технология гидро
крекинга, при которой 
катализатор расположен 
неподвижно в реакторе, 
а сырье проходит через 
слои катализатора. Также 
разработана технология 
гидрокрекинга с трехфаз
ным "кипящим" слоем сырья и катализатора. В этом случае твердая фаза 
представлена мелкосферическим катализатором, жидкая фаза — смесью 
еще непрореагировавшего сырья с уже образовавшимися низколетучими 
продуктами, а газовая фаза — смесью водорода, сероводорода, аммиака 
и паров углеводородов. Такая технология гидрокрекинга была разработа
на компанией " Texaco" и названа T-Star (расшифровка аббревиатуры — 
Texaco Strategic Total Activity Retention). И, наконец, существует техноло
гия гидрокрекинга, в которой сырье и суспензированный или наноката
лизатор смешивают перед реактором, ведут процесс в реакторе и далее 
газопродуктовую смесь разделяют в ректификационной колонне, а ката
лизатор вместе с остатком или возвращают в реактор, или сжигают, 
-^технология так называемого глубокого гидрокрекинга с движу
щимся слоем катализатора.

Го2 А1' Т*ХНОЛОГИИ ГЛУБОКОГО ГИДРОКРЕКИНГА ВАКУУМНОГО 
1А3ОЙЛЯ НА НЕПОДВИЖ НОМ СЛОЕ КАТАЛИЗАТОРА

с ъ ^ ностУпеннатый процесс. В этом процессе поток сырья смешивают 
Ры под°февают в теплообменнике 2, а затем в печи 3  — до температу- 
гДер е а к ц и и  (рис. 5 .1 2 ) .  Далее газосырьевая смесь поступает в реактор 4, 
ра ^роисх°Дит гидрокрекинг. В сепараторе 5 высокого давления 
п0селяют жидкую и газовую фазы. Жидкие продукты из сепаратора J  
д Л е Дросселирования давления поступают в сепаратор низкого 

ения 7, в котором отбирают газы Z C i-C 4, сероводород и аммиак. 
Доро*016 пР°ДУКты в колонне 8 освобождают от остатков легких углево- 

Дов 2Хз—С5, нагревают в печи 10 и в колонне 9 их разделяют

2. ТЕХНОЛОГИИ ГЛУБОКОГО ГИДРОКРЕКИНГА НЕФТЯНОГО СЫРЬЯ
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М.,4 п
*', Ч у иР.И'Шипи«ьнм** 1ак>1у1риниипиа-1ьная схема установки двухступенчатого процесса глубокого гилрокре- 

Ного газойля на неподвижном слое катализатора:

N ^ b *  первой ступени; 2% 10 — теплообменники; 3, 11 — трубчатые печи; 4 — реактор 
*омп ХОЛОДИЛЬНИ|С’ (  В  — сепараторы высокого и низкого давления; 7— циркуля- 

Рссс°Р; 8  — ректификационная колонна; 13 — емкость; /  — сырье; / /  — водород; 
" ^ С р1 ющий водородсодержащий газ; IV— газ; V— бензин; VI — реактивное топливо, 

топливо; К/// — гидроочищенный тяжелый газойль; IX — водяной пар
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/

I______________________
Рис. 5.12. Технологическая схема одноступенчатого гидрокрекинга вакуумного газойяш 
на неподвижном слое катализатора:
1 — сырьевой насос; 2 — теплообменник; J, 9 — печи; 4 — реактор; 5, 7 — сепараторы высоко* 
и низкого давления соответственно; 6 — компрессор; 8 — колонна стабилизации; 10— ректифшя» 
ционная колонна, И  — сепаратор; 12 — пароподогреватель; 13 — холодильник; /  — сырье; / / -  
водород; I I I— газ; IV — бензин; V— реактивное топливо; VI — дизельное топливо; VII — остаток;
VIII — водяной пар; IX  — конденсат

на бензин, реактивное или дизельное топливо. С низа колонны отби
рают тяжелый газойль, частично возвращаемый на циркуляцию.

Технология одноступенчатого крекинга может
з л. ■s иметь либо один реактор, либо несколько (чаше два),

n tfcsJr^  расположенных параллельно или последовательно.
Реактор гидрокрекинга (рис. 5.13) представляет собо!
цилиндрический аппарат со сферическими днищаА 

---------------- ч тш и я  гг гг я ввода сырья (ввер-
цилиндрический аппарат со сфсут». v̂ ivnmri --г
в которых расположены штуцера для ввода сырья (ввер
ху) и выхода продуктов реакции (внизу). Высота типо
вого реактора 15-20 м, внутренний диаметр 2-3 м, мас
са 500-700 т. Внутри реактора вварены 3-5 полок, Я* 
которых размещают катализатор. Между слоями пр*- 
дусмотрен ввод холодного водорода, который сни***
температуру реагирующей смеси.

Другие элементы аппаратуры технологической о*-
мы установки гидрокрекинга — типовые.

Рис. 5.13. Реактор гидрокрекинга:
штуцера: /  — выхода продуктов реакции; 2 — входа холодного 
между слоями катализатора; 3 -  входа сырья в реактор; 4 —
5 — полка для слоя катализатора; 6 — корпус реактора; 7 — ФУ»-Ч 
реактора; 8 — слой катализатора

гимтупеичотш процесс* На рис. 5.14 изображена принципиальная 
двухступенчатой технологии процесса глубокого гидрокрекинга ва- 

М го газойля. В схеме этого процесса — л*я rwv*****"—-------- --
- * * • • •  v><iviiv / п  1 i c рйиихку

с большим содержанием соединений азота и серы
мощности установки на уровне пропускной способностиступетш,

гирье смешивают с рециркулирующим ВСГ, подогревают в теплооб- 
нике 2, далее в печи 3 до температуры реакции 400-425 *С, и оно 

MeHjvnaeT последовательно в реакторы 1 и 9, где при давлении 5-8 МПа 
вводят глубокую гидроочистку вакуумного газойля и гидрирование 
"£„ов в сырье. Различают две модификации установок двухступенчатого 
«дрокрекинга. В одной из них после первой ступени происходит охлаж- 

сепарирование продуктов реакции и выделение из них сероводо
рода. аммиака и легких углеводородных газов, а гидроочищенный ваку
умный газойль поступает на вторую ступень гидрокрекинга. На рис. 5.14 представлена эта модификация.

В другой модификации продукты первой ступени вместе с указанны
ми газами поступают непосредственно на вторую ступень гидрокрекинга,



М.14 n n
** Muv Шип|,а' ,кная схема установки двухступенчатого процесса глубокого гилрокре- 
I ̂  н°го газойля на неподвижном слое катализатора:

М ^ нРЫ ^срвой ступени; 2, 10 — теплообменники; 3, И — трубчатые печи; 4 — реактор 
5 — холодильник; 6, 12— сепараторы высокого и низкого давления, 7— циркуля- 

r * W Pecc°P; * ~  ректификационная колонна; 13 — емкость; /  — сырье; II — водород; 
*ЛиРУющий водородсодержащий газ; /К — газ; V— бензин; VI — реактивное топливо, 
°* топливо; V1U — гидроочишенный тяжелый газойль; IX — водяной пар

I__________________
Рис. 5.12. Технологическая схема одноступенчатого гидрокрекинга вакуумного газой« 
на неподвижном слое катализатора:
1 — сырьевой насос; 2 -  теплообменник; J, 9 — печи; 4 — реактор; 5, 7 — сепараторы высокою 
и низкого давления соответственно; 6— компрессор; 8 — колонна стабилизации; 10— ректифша» j 
ционная колонна, И  — сепаратор; 12 — пароподогреватель; 13 — холодильник; /  — сырье; / / -  
водород; III— газ; IV — бензин; V— реактивное топливо; VI — дизельное топливо; VII остакж;
VIII — водяной пар; IX — конденсат

на бензин, реактивное или дизельное топливо. С низа колонны отб«>
рают тяжелый газойль, частично возвращаемый на циркуляцию.

Технология одноступенчатого крекинга может 
3 ,, =  иметь либо один реактор, либо несколько (чаше два),

расположенных параллельно или последователь» 
>L Реактор гидрокрекинга (рис. 5.13) представляет собо!

цилиндрический аппарат со сферическими днищаЩ 
в которых расположены штуцера для ввода сырья (ввер
ху) и выхода продуктов реакции (внизу). Высота типо
вого реактора 15—20 м, внутренний диаметр 2—3 м, мас
са 500—700 т. Внутри реактора вварены 3-5 полок, Я* 
которых размещают катализатор. Между слоями пре
дусмотрен ввод холодного водорода, который сни***1
температуру реагирующей смеси.

Другие элементы аппаратуры технологической О*
мы установки гидрокрекинга — типовые.

Рис. 5.13. Реактор гидрокрекинга:
штуцера: /  — выхода продуктов реакции; 2 — входа холодного BOflWpI 
между слоями катализатора; 3 — входа сырья в реактор; 4 -  терм<Ц*Д 
5 — полка для слоя катализатора; 6 — корпус реактора; 7 — |
реактора; 8 — слой катализатора

ступенчатый процессх На рис. 5.14 изображена принципиальная 
двухступенчатой технологии процесса глубокого гидрокрекинга ва- 

М3 го газойля. В схеме этого процесса — пт» --------------------------схема

— — —̂........*•••• ...................— ’ " JГ!'JJi;7Ivyгi iiCyvpcHJUlKy
с большим содержанием соединений азота и серы 

.охранении мощности усгановки на уровне пропускной способности гЧ*1 ̂ Гвторой ступени
^Гырьс смешивают с рециркулирующим ВСГ, подогревают в теплооб- 

нике 2, далее в печи 3  до температуры реакции 400-425 *С, и оно 
¥ < : -  а е т  последовательно в реакторы 1 и 9, где при давлении 5-8 МПа 
поС?одят глубокую гидроочистку вакуумного газойля и гидрирование 
ПР° в  в сырье. Различают две модификации установок двухступенчатого 
«лрокрекинга. В одной из них после первой ступени происходит охлаж- 
!^ие, сепарирование продуктов реакции и выделение из них сероводо
рода аммиака и легких углеводородных газов, а гидроочишенный ваку
умный газойль поступает на вторую ступень гидрокрекинга. На рис. 5.14 представлена эта модификация.

В другой модификации продукты первой ступени вместе с указанны- 
да газами поступают непосредственно на вторую ступень гидрокрекинга,
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поскольку сероводород и аммиак для некоторых катализаторов второ*! 
ступени не являются столь сильными ядами, как их соединения, присуЯ 
ствующие в исходном сырье. Изменяя технологические параметры про! 
цесса, можно обеспечить максимальные выходы целевых продуктов ^  
бензина, реактивного и дизельного топлива.

В соответствии со схемой, изображенной на рис. 5.14, гидроочщцеи  ̂
ный вакуумный газойль после 1 ступени нагревают в печи //до  темпера! 
туры 400-425 *С и направляют в реактор 4, где при давлении 12-15 МП* 
происходит собственно гидрокрекинг. Благодаря предварительному 
гидрированию, гидрокрекинг протекает при температурах на 20-30 *с 
ниже, что обеспечивает большую селективность и упрощает регулиро*3 
вание теплового баланса. Продукты реакции выходят с низа реактор® 
охлаждаясь в теплообменнике 10, проходят через сепараторы высо- 
кого 6 и низкого 12 давления, и в ректификационной колонне <?их раз- 
деляют на бензин, реактивное, дизельное топливо. С низа колонны j  
отбирают газойль, часть которого возвращают на рециркуляцию и част*
выводят из системы.В приведенной схеме гидрокрекинга применяют совместное разде
ление продуктов первой и второй ступеней процесса в общей системе 
сепарации, стабилизации и ректификации гидрогенизата.

Технологии двухступенчатого гидрокрекинга различных компанш 
не имеют существенных различий в схемах и конструкциях аппарате* 
Наиболее распространены технологии компаний "Chevron , "Axens", UOP\
"ExxonMobil' и "Haldor Topsoe". Процесс проводят при давлении до 20 МШ
и температуре до 420 *С.Материальный баланс [% (мае.)) глубокого гидрокрекинга вакуумною
газойля на неподвижном слое катализатора приведен ниже:

ВзятоГУдрон..........................................................................................................................100,0 1
Водород..........................................................................................................................3,0 1
И т о го .......................................................................................................................... 103,0 |

Получено
Углеводородный газ ................................................................................................... .4,5 L
Сероводород + аммиак...............................................................................................2,0 |
Бензиновая фракция................................................................................................. 22,3 щ
Реактивное топливо................................................................................................... 15,0 |
Дизельная ф р акц и я ........................................................................................................ 39,2 Щ
Гидроочишенный газойль (остаток)........................................................................... 20,0 щ
И т о г о ................................................................................ ' .........................................103,0 Я

Несколько установок глубокого гидрокрекинга вакуумных дисти» 
тов на неподвижном слое катализатора работают сегодня в Росс# 
Например, в г. Уфе — глубокий гидрокрекинг при давлении 15 МПа с rtf 
лучением н и зко сер н и сто го  дизельного топлива по технологии 
"Axens"; в г. Ярославле — по технологии UOP с получением низкосернид^ 
дизельного топлива и гидроочищенного сырья каталитического крекйв 
в Ангарске — по российской технологии с получением гидроочиШ^Я 
трансформаторных масел; в Киришах и Нижнекамске — по технаЛ<в
компании ''Shevrori'.

Основные параметры технологии глубокого гидрокрекинга вакуум- 
ро газойля на неподвижном слое катализатора представлены ниже:

----- г -  .vAnwiuimi длуиокоп) гидрокрекинга ваку
^[эойля на неподвижном слое катализатора представлены ниже:

* .пение. М Па.................................................................................................13,0-20,0
5 Шатура, ‘С......................................................................... 340-440

иная скорость подачи сырья, ч"1...........................................................  0,3-1,0
£р£гность циркуляции ВСГ, п ум 3 сы рья...............................................  1000-2000

Кроме вакуумного газойля в качестве сырья используют самые различ-
е фракции и остатки нефти вплоть до деасфальтизатов и мазутов. 

Поакгически во всех технологиях предусмотрена возможность про веде- 
^окислительной Р е ю т * ™  непосредственно в реакторных аппара

те котоРУ10 обычно проводят при 3,0—6,0 МПа в токе циркулирующего 
^шертн°г° газа в присутствии воздуха в таком количестве, чтобы при вы- 
«мге коксовых соединений температура в слое катализатора не поднима
лась выше 520-550 *С. Для поддержания теплового режима в реакторах 
гидрокрекинга используют посекционный ввод в реактор холодного 
водородсодержашего газа. Обычно в каждом реакторе предусматривают 2-3 секции.

Гидрокрекинг с рециркуляцией позволяет вырабатывать до 80 %
1 реактивного или 70 % (мае.) дизельного топлива с одновременным 
получением около 15 % (мае.) бензиновых фракций соответственно. 
Расход 100%-го водорода при этом составляет 2,7-3,2 % (мае.) 
по керосиновому варианту и 2,3-2,5 % (мае.) — по дизельному.
С увеличением выхода бензина наблюдают рост газообразования, что 
представляет интерес при необходимости выработки насыщенных 
углеводородов С3-С 4, составляющих 60-70 % (мае.) газа, получаемого 
в процессе (табл. 5.9). Реактивное и дизельное топливо гидрокрекинга — 
высококачественные товарные продукты, имеющие улучшенные 
экологические характеристики. Легкая бензиновая фракция (н.к. — 85 *С), 
состоящая преимущественно из изопарафиновых углеводородов,

5.9. Показатели качества моторных топлив глубокого гидрокрекинга вакуумного 
неподвижном слое катализатора

Показатель

С<**Р*ан̂
*Ры, млн-1 
aj*?’ MJIH' 1
* (час.)ЧССКИХ >тлсв°Дородов, 

«ачало цикла

Мо? ЧИсл°:
ИОч

Бензин
легкий тяжелый

____ Топливо
реактивное * | дизельное"*

^ новоСеКи° ПТЯЩего пламени 23-28 мм “°е число 52-56.

1-10
1-5

2-10 2-30 5-50
1-5 1-10 1-10

— — 5-10 5-10

79-81
82-84

56-58
60-62

10-20 10-20
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является компонентом товарного бензина, а тяжелая — малосернистыу 
сырьем каталитического риформинга. Гидроочищенный вакуумнуЯ 
газойль можно направлять на каталитический крекинг или производств

5.2.2.2.2.ТЕХНОЛОГИИ ГЛУБОКОГО ГИДРОКРЕКИНГА ОСТАТОЧНОГО 
ГЫРЬЯ НА СТАЦИОНАРНОМ СЛОЕ КАТАЛИЗАТОРА

На рис. 5.15 приведена принципиальная схема технологии nmpoiq^ 
кинга остаточного сырья на стационарном слое катализатора.

50 ppm, асфальтенов -  до 1 Ж (мае.), азотистых rnUnnu.
'  ,500 ppm. В промышленности используют в основн™ ® ~  
Ю окрекин га остаточного сырья при в и т ™  тех«ологии

cvr>f г:5та.ттт-:лт,чг,̂  . . .___  высоком ляилгн;?!?
п  ,  ,  * • —.  г  —  . « « « * •  n u n  п и  » » • « » »  в  ■

и некоторых других.

высоком
fir у run”, BASl

Рис. 5.15. Принципиальная схема технологии гидрокрекинга остаточного сырья на 
нарном слое катализатора:
1 — фильтры; 2 — компрессор; 3 — печь; 4 — реактор деметаллизации; 5, 70— реакторы гидр<*>̂  
кинга; б, 7 — сепараторы высокого и низкого давления; 8 — абсорбер; 9 — фракционирую^* 
колонна; 11 — теплообменник; 12 — холодильник; 13 — емкость; /  — сырье; / /  — водород; Я/^ 
циркулирующий водород; /К — регенерированный раствор амина; И— насыщенный серово*** 
дом раствор амина; VI — газ; VII — дистиллятные фракции; VIII -  широкая остаточная фраки*
IX — водяной пар; X — бензин; XI — конденсат

Отфильтрованное и нагретое в печи 3  сырье смешивают с ВС I 
и направляют в последовательно расположенные реакторы 4У 5* I 

............ ...  «'о'гопы'аатппя Катализатор расположен
 ̂ п ос л е до взтельни p in iiu jiv /A V M um v _t

со стационарным слоем катализатора. Катализатор расположен ело* 
ми, между которыми подают для охлаждения циркулирующий 
После реакторов гидрогенизат, так же как и в случае с о д н о с т у п е н ’» ,  

тым гидрокрекингом вакуумных дистиллятов, через сепараторы & , 
попадает во фракционирующую колонну 9 для разделения на проДУЧ 
реакции. В процессах со стационарным слоем катализатора можно пси 
рабатывать остатки только при содержании соединений метаЛ^

, 23 ТЕХНОЛОГИИ ГЛУБОКОГО ГИДРОКРЕКИНГА ВАК»МНОГО 
ЛЯ и ОСТАТОЧНОГО СЫРЬЯ В ТРЕХФАЗНОМ СЛОЕ КАТАЛИЗАТОРА

Активность катализатора возрастает, если его эксплуатируют 
трехфазном, так называемом "кипящем" слое, который создают 

звижушимися потоками газа, жидкости и катализатора (ТФКС). 
Такие схемы разработаны для вакуумного газойля и остаточного 
сырья, хотя для остаточного сырья они более эффективны.

Остаточное сырье с содержанием металлов более 200 ppm и асфаль
тное — более 1 % (мае.) можно гидрооблагораживать только в процес
се гидрокрекинга с высоким давлением в ТФКС катализатора. Обеспе
чение заданной активности катализатора достигают в ТФКС непрерыв
ной заменой в ходе процесса части отработанного катализатора свежим. 
Контакт газосырьевой смеси с катализатором происходит при их пря
моточном движении в реакторе снизу вверх. Катализатор используют

г— D ~ :14 |

__________________________________ J  1--------- ►
Принципиальная технологическая схема гидропереработки остаточного сырья

whom "кипящем" слое катализатора:

L i r  Сцкости. г  13 -  печи; J, 12 -  реакторы; 4-6 , II -  сепараторы; 7 -  Ц я щ н ш д д вш т  
K S i r  узсл O'"**™ от сероводорода; 9, 16 -  теплообменники; 10-

/ 7 -  насос; 19 -  вакуумная колонна; /  -  сырье; II -  водород; III -  свежий катали 
отработанный катализатор; V -  водородсодержа ций газ; VI — сероводород,

газ; VIII -  бензин; /ДГ- дизельная фракция; ДГ- тяжелый газойль, XI ос
I УУмн.ый отгон; XIII -  водяной пар; XIV-  коми»*»*

V I I -  
остаток;
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в экструдированной форме (диаметр 0,8-1,5 мм, длина 3—5 мм), i 
катализатора 0,03-0,6 кг/м3 сырья, кратность подачи ВСГ 800-l4(^v^| 
В настоящее время наиболее перспективны технологии np0Jj~  
гидрокрекинга вакуумного газойля и остаточного сырья в 
кимпаний "Axens” (H-Oii) и Lummus (LC-Fining). Сущеста^ ^ Д  
общего в их технологическом оформлении. Нг

Принципиальная схема установки гидрокрекинга диет 
и остаточного сырья в трехфазном "кипящем** слое (ТФКС) 
выше на рис. 5.16. Свежее сырье смешивают с рециркулятом, подо̂ Г 
вают в печи 2 и направляют в низ реакторов с ТФКС J, 12, преда? 
тельно смешав с потоком подогретого ВСГ. С верхней части реактоЗ) 
выводят газопродуктовую смесь, пропускают ее через сепаратору \  
и 7/, которые последовательно снижают температуру и давлен* 
Затем её направляют на разделение в атмосферную 7 и вакууму 
колонны. Газы направляют в общезаводскую сеть. ВСГ проходицц' 
стку в блоке 8, и его смешивают со свежим водородом. Из получу 
жидких продуктов в атмосферной колонне выделяют бензин ид 
ную фракцию. Остаток из атмосферной колонны частично напряь 
ют в качестве рециркулята в реактор, а остальную часть — в вакуущу 
колонну, где отбирают тяжелый газойль.

Схема реактора гидрокрекинга в трехфазном кипящем слое катив 
затора представлена на рис. 5.17. Сырье /  поступает вместе с водорс 
дом II  в низ реактора, кипящий слой 3 поддерживают насосашип* 
продуктовая смесь ///выходит с верха реактора. Новые порциит  
лизатора вводят с верха реактора через воронку 2 в кипящий он!

до уровня разрыхленного катализатор 
Снизу расположена распределительная р 
шетка 6.

Процесс проводят при температур!# 
450 вС, давлении 10-21 МПа (парцииы 
давление водорода 7,0-17,5 МПа). Пршзч 
степень обессеривания сырья составлИ 
85 %, степень деметаллизации — 70-НР 
коксуемость снижена на 40-90 % (мае.).

Ниже представлены примерные
а.1ы1ые балансы [% (мае.)] процессов ntf 
крекинга гудрона в ТФКС к а т а л и з#  
по технологиям H-Oil и LC-Fining:

Рис. 5.17. Реактор гидрокрекинга н е ф т Л Я  
в трехфазном "кипяшем" слое:
/ — корпус реактора; 2 — приемная воронка 
шею потока; 3 — "кипящий” слои катализато р у  
осажденного катализатора; 5 — уровень разр»*^ 
катализатора; 6 — распределительная решетка;
II -  водород. III — газопродуктовая смесь; IV~  
катализатора; V — вывод отработанного кат**» 
VI — рециркулят

1
1

VI I
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S r o r o ............................................................................ >02.7 102.7Получено
Углеводородный 1лз....................................................... 7,8 8,7
n том числе сероводород...............................................2,6 3,0
1> Нзиновая фракиия (С5-200 *С).............................. 15,8 17.4
дизельная фракция (200-350 *С) ............................ 26,5 27,2
Тяжеаый газойль (350-530 *С)..................................  35,0 41,4
^П1ток> 530-С ............................................................. 17,6 8,0
И того..............................................................................102,7 102,7

Некоторые физико-химические свойства сырья и продуктов техноло
гий H-Oil и LC-Fining, приведенных в материальном балансе, даны ниже:

Плотность, кг/м3 Содержание серы, % ( мае.)
Сырье..............................................992-1030 3,5-4,9
Бензиновая фракиия...................  720-727 0,04-0,1
Дизельная фракиия ...................... 870-872 0,12-0,18
Тяжелый газойль ............................912-939 0,39-0,47
Остаток > 530 *С.........................  1050-1060 1,0-1,5

Отметим, что в этих процессах можно получать из нефтяных остатков 
довольно высокий выход бензиновых и дизельных фракций. Продукты 
этих процессов требуют дополнительной гидроочистки.

Взят о ......................................................................H-Oil LC-Fining

5.2.2.2 4. ТЕХНОЛОГИИ ГЛУБОКОГО ГИДРОКРЕКИНГА ОСТАТОЧНОГО 
СЫРЬЯ С ДВИЖУЩ ИМСЯ КАТАЛИЗАТОРОМ

В промышленности сегодня отсутствуют установки глубокого гидро
крекинга остаточного сырья с движущимся слоем катализатора. На уров
не пилотных установок такие технологии разработаны в компаниях"Axens" 
(Франция), "Foster Wheeller" и UOP (США), " ЕпГ (Италия), PDVSA 
(Венесуэла), ИНХС РАН и ОАО "ВНИПИнефть" (Россия). Существует 
несколько их названий: "акваконверсия” ("Foster Wheeller**, UOP), Uniflex 
[ UOP), "гидрокрекинг в суспензированном слое катализатора” С ЕпГ), 
галроконверсия" (ИНХС РАН и ОАО "ВНИПИнефгь"). Общее для всех 
процессов — это температура реакции 350-450 *С, давление водорода 
jj системе 7-15 МПа и движущийся в мелкодисперсном состоянии, вплоть
0 Растворенного в сырье, катализатор, который смешивают с сырьем 
° реактора и выводят после ректификации гидрогенизата вместе с остат- 

м или отправляют на рециркуляцию, 
су Хн°логия Uniflex — глубокий гидрокрекинг гудрона с движущимся 
визированным катализатором. Технология разработана канадской 
КотПанией СаптеГ, в начале 2000-х годов выкуплена компанией UOP, 
Л0̂ ая обновила её и назвала Uniflex. В настоящее время по этой техно- 
j. и работает только пилотная установка. У компании "СаптеГ работала 
Но0 ы! ^ енная установка производительностью 300 000 т/год в Канаде, 
п° п а 0Ыла остановлена в середине 90-х годов XX столетия и демонтирована 
ц̂ ф̂ Ричине низкой экономической эффективности при низких ценах на 

‘ ь Принципиальная схема технологии Uniflex показана на рис. 5.18.
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Внизу реактора J  установлено устройство по распределению с ы п ,«  
гоТОрое способствует интенсивному обратному перемешиванию в

«Я СОСО В И ДОПОЛНИТСЛЬНЫХ BHVTncuwirv \лг̂ гтллЛ/^г-« т « .______

,  ------ . . . « vammimuim нля МЯ?ЛКМЙ.'1Ь-
вакуумного остатка. Кроме того, в реакторе созданы усло- 

Н°Й *тя быстрого испарения большей части продуктов, которые, покидая
*** ^  V yBwiiilHSaiOT ВрСМЯ £  HCi* i/ukw um a КОМНОНСНЮВ с ы -
^  этом сведено до минимума протекание нежелательных реакций 
Эпичного крекинга.

Матери^ьный ба,гане [% (мае.)] процесса представлен ниже:

100,0 
• 1.9 
101,9

Рис. 5.18. Технологическая схема процесса гидрокрекинга гудрона Uniflex с движущие 
суспензированным катализатором:
У, 9  — печи; 2 — пароподогреватель; 3  — реактор; 4% 5  — горячие сепараторы высокого N ниш 
давления; б, 7 — холодные сепараторы высокого и низкого давления; 8 — ректификационмар- 
лонна; /0 — вакуумная колонна; / /  — емкость; /  — сырье; И  — катализатор; III — водород; /И ~И £ 
кулируюший водородсодержащий газ; К — циркулирующий тяжелый вакуумный газойль; КГ-ВСГ 
на очистку or HjS; У11 — углеводородный газ; VIII — бензиновая фракция; IX — дизельная фрШ  
X  — легкий вакуумный газойль; X! — тяжелый вакуумный газойль; XII — вакуумный газойлц ХШ--- —пп./чА vniinuuu ' JT7 — | ^ Н

Поступило
Гудрон...................................................................................
водород.................................................. ............................................................
Итого.................................................................................................................

Получено
Газ.................................................................................................................................10,0
Бензин ( Н.К.-200 *С).................................................................................................14,0
Дизельная фракция (200-350 вС)............................................................................43,9
Вакуумный газойль (350-500 *С)............................................................................20,0
Пек.................................................................................................................................14*0
Итого.........................................................................................................................101,9

КОТО-В процессе используют мелкодисперсный твердый катализатор, 
рый имеет двойную функцию: он создает условия мягкого гидрирования 
для стабилизации крекированных продуктов и тормозит протекание 
реакций гидрирования ароматических колец. Катализатор устраняетЗаВИСИМОСТК ifOHB#rv?uu лт. -------------—

-  сяплшпчм; ш - _  „ я г  5 a s s r ^ . « i s « — — ■I  г^ “ ' ™ выгодно
Сырье смешиваю т с к а н т о р о м  »  водородом с ..с о к о ^ Т ы х о д а ^ ' Д во 'йнй

п о д а ю т  дополнительно водород. Давление в реакторе составМ*| ««стки от соединений серы и непредельны* IfnMnnUPUTAD 
12-14 МПа. Суспензированное сырье и ВСГ подают в низ реактора, кото
рый представляет собой цилиндрический пустотелый аппарате 
_____________  п*%г\тт\лггк1 п е я к и и и . выходящие из реактора 3, n p o x o z u r r j-------щим потоком. Продукты реакции, выходящие из реактора
рячие 4 и 5  и холодные 6 и 7сепараторы для выделения непро^
шего ВСГ и поступают в колонну 8 для извлечения газа, бензина и диэе!*
ных фракций, а остаток с низа колонны 8 (фракция > 350 *С) постуяД
в вакуумную колонну 10, предварительно подогреваясь в печи 9. В кол**
не 10 происходит выделение вакуумных фракций и вакуумной) octal*
называемого пеком, в котором сконцентрирован катализатор.------------ -г,.,™ а также для выдв*

в значителыЛПек можно использовать как котельное топливо,Л 1VI\ mvn%<• v - —-------ния ценных металлов (никеля и ванадия), которые в зн а ч и т м в  
количествах содержи i пек. Так как катализатор, представляющий 
соединения железа, не очень ценный продукт, то его не возвраШ|Ина циркуляцию. Тяжелый вакуумный газойль возвращают в реактор е °Чистки ,ДС ° ^ J отделя|°т от газопродуктовой сим*
циркуляцию для дальнейшей конверсии. Катализатор, пройдя р е а Л ^ К  Ф отонной и  о̂рода* Газопродуктовую смесь
ную зону с сырьем и продуктами реакции, выходит вместе с пеком ш “^уумнои колоннах на газ. бенишную
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___. \,и\,динснии серы и непредельных компонентов.
Технология гидроконверсии нефтяных остатков. Процесс гидроконверсии 

кфтяных остатков представляет собой разновидность процесса глубокого 
гтЧ)окрекинга с движущимся катализатором. Его назначение — получение 
Нахсимального количества жидких нефтепродуктов. Подобные технологии 
^Фаботаны французской компанией"Axens и итальянской компанией ЕпГ. 
^^ипиальная схема процесса представлена на рис. 5.19. В состав катали- 

процесса входят соединения молибдена, растворимые в воде. Такой 
^^изатор готовят в блоке / и в  наносостоянии дозированно насосами 

кивают в сырье. Сырье, смешанное с водородом и катализатором, на- 
fcu 101 в печи 2 до температуры 350—370 *С и направляют в реактор J, где 
Г ^ е н и и  6,5-7,0 МПа происходит глубокий гидрокрекинг в присутствии 

затора. Продукты с верха реактора поступают в сепараторы 4, 10 высо- 
* W HM3Koro Давления, где ВСГ отделяют

’ ^йлый
^  г  - ----------— —' ^  А

вакуумной колоннах на газ, бензин, дизельную фрак- 
газойль и остаток, в котором концентрируется катализатор.
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продукты процесса содержат большое количество непрсдель- 
ЖиДк‘ ых соединений и требуют последующей гидроочистки. 

нЫ* и .позволяет  практически полностью переработать
(lpoi»ecC .т;Атеттролуггьт [ocrrmv составляет 5 !г (шсЛ1.

Акпап.швсрсяя" ГЬ гулпон
— ----  р щ ш х п а н я  компаниями >05/er W hcller
Со’7  " и Цель процесса — глубокая конверсии нефтяных 

^татков в присутствии водяного пара и жидких, растворимыу „ ттефтя- 
М1)М сырье какьчтиче^Кйл сис1см на основе неблагородных металлов* со- 
(-тоялхих из двух компонентов. Один инициирует диссоциацию молекул 
воды с образованием свободных радикалов водорода и кислорода, а дру
гой сп*мУлиРУет реакции деструкции органических соединений и присо
единения к ним водорода. В результате происходит замедление реакций 
конденсации ароматических структур и ускорение реакций образования более легких соединений, насыщенных водородом.

Принципиальная схема данной технологии приведена на рис 5 20 
В сырье подают катализатор, водяной пар и ВСГ. Эту смесь нагревают 
ъ печи 1 и подают в реактор 2, где происходит реакция. После аппарата 2 
газопродуктовая смесь поступает в колонну 3, где её разделяют на гат и— ой газойль и остаток^ Если с у щ е с т в а х

Рис. 5.19. Схема технологии гилроконверсии нефтяных остатков:
1 — блок подготовки катализатора; 2, 7— печи; 3 — реактор; 4 ,1 0 — сепараторы высокого и нив- 
го давления; 5 — блок очистки газа; 6 — ректификационная колонна; 8 — вакуумная колош; 
9 — блок регенерации катализатора; 11 — емкость; 12 — холодильник; /  — сырье; I I  — вгтдощ  
I I I — водородсодержаший газ; IV — водный раствор свежего катализатора; V — рисайкд; V I - газ; 
VII— бензин; VIII— дизельная фракция; IX  — тяжелый газойль; X — остаток; X I— регенерирИШ 
ный катализатор; XII — химическое удобрение; XIII — зола (никель и ванадий); XIV — ъааяЛ  
пар; X V — вакуумный отгон; XVI — конденсат

Остаток частично возвращают в сырье, а остальное количество отправят 
на сжигание с получением золы, в которой высока концентрация никвй 
ванадия и молибдена. Ниже приведены показатели качества гудроМ- 
сырья процесса гидроконверсии:

Плотность, кг/м3 ........................................................................................................1012
Содержание серы, % (мае.).........................................................................................Я
Содержание металлов V /  Ni, ppm ......................................................................216/56

Материальный баланс [% (мае.)] процесса гидроконверсии гудР002 
представлен ниже:

Взято
Гудрон...........................................................................................................................100.0
Водород.......................................................................................................................... *Jo
И т о г о ...........................................................................................................................

Получено
Газ..................................................................................................................................... ........
Бензиновая фракция (н.к.-180 *С)........................................................................
Дизельная фракция (180-350 *С).
Тяжелый газойль (
Остаток (£ 520 #С ) .
И т о г о . .
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-т—j vv рсЦЦС ^__
_____________*««■• пели существует вакуумный блок, то выделяют вакуумный газойль. Блоки А и Б  предназначены для и выделения катализатора.

на газ, лег-
Деляютва- 

подготовки

акция (180-350 *С)............................................................................ , — ™«льнм схема
Иль (350-520 ’С ) ................................................................................ 2Й В ^ * 4 ^ акт°Р. 3 -  Ахваконверс,
Г П  . . ...........  .........................................................................................III  ̂  * Л '  Рсктификационмяо_____________________ .

'Г
•*eP III *',F‘ J ~  РсктиФикаиионная колонна; 4 — отпарная колонна; /  — сырье; / /  — 

гжз ♦ бензин; IV — легкий газойль; V — остаток; VI — водородсодержаший газ; 
^ * * Т0Р; А — блок подготовки катализатора; Б — блок выделения катализаторам

291



Сырьем процесса служат гудроны с началом кипения более 500 т  
Выход продуктов процесса представлен ниже, [% (мае.)):

2.3

Ф р  с .

w •
ИТОГО
Перспективы развития термогидрокаталитических процессов. На совре.

менном НПЗ роль термогидрокаталитических процессов велика, так*ц 
практически все способы очистки и улучшения экологических свойств 
нефтепродуктов связаны с проведением процессов гидроочиспщ 
и гидрокрекинга. Несмотря на высокую капиталоемкость этих процессов 
очевидно, что альтернативы им на ближайшее будущее нет.

Развитие термогидрокаталитических процессов будет идти, вероятна | 
по пути создания более эффективных катализаторов, конструктив^* 
изменений в реакторах и создания на этой основе производственно
технологических комплексов.Так, например, в последние годы важным направлением совер-
шенство вания процесса (в частности, для увеличения выхода ценных жид
ких продуктов за счет снижения газообразования) стала модернизащ
внутренних устройств реакторов.

При осуществлении экзотермичных реакций гидрокрекинг!
и необходимости съема избыточной теплоты подачей холодного вододо 
важно обеспечить равномерное распределение парожидкостной реакци
онной смеси и эффективное охлаждение катализатора по всей плоют 
и высоте слоя катализатора в каждой секции реакторов. Оптимизар 
температурных профилей работы катализатора позволяет без сниженш 
производительности установок и степени конверсии по секциям увеи-
чивать выход жидких продуктов на 3-5 %.

В целом технологии процесса гидрокрекинга в последние годы пре
терпели существенные изменения относительно предыдущих технологий 
термогидрокаталитических процессов. С учетом этих изменений и новы
ми возможностями получения более дешевого водорода можно однозвЯ* 
но определить, что гидрокрекинг будет играть в ближайшие 20 лет 
XXI века ведущую роль в решении важнейших проблем мировой неф!* 
переработки, в частности в производстве малосернистых, деароматизЧг
ванных и низкозастывающих дизельных топлив.

В связи с ужесточением экологических требований к нсфтспроДУ*Д 
прежде всего по содержанию сероорганических соединений, проис#* 
гидроочистки и гидрокрекинга будут развивать в направлении созД^Р 
производственно-технологических комплексов с использованием c o j  
менных технологий деметаллизации, депарафинизации, пироизомер' 
ции, гидродеароматизации и удаления САВ на стадиях подготовки св
и производства товарной продукции.

1 Л *
ПЕРЕРАБОТКА н е ф т е з а в о д с к и х  г а з о в

В процессах переработки нефтегазового сырья получают от 5 до 70 % (мае.) 
еводоР°дных газов (сух*151 и жирных, предельных и непредельных, 

^опального и изостроения). Нефтезаводские газы — смесь технологи- 
ских (образующихся при проведении физико-химических процессов 

’^^переработки) и попутных (полученных в процессе нефтедобычи) 
Нефтяных газов. Каждый компонент этих газов находит свое рацио
нальное использование либо как сырье для других технологических 
процессов, либо как компонент моторного, бытового или технологи
ческого топлива, либо как экстрагент или хладоагент и т. д. Для этого
их подвергают физическим и физико-химическим процессам перера- бопси (рис. 6.1.).

Процессы переработки 
нефтезаводских газов

X
Разделение 

предельных и непредельных 
газов на ГФУ

Алкилирование 
иэобутана 

пропиленом 
и бутиленами

Производство
водорода

Полимеризация 
(олигомеризация) 

олефинов Производство серы 1 
и серной кислоты

Изомеризация 
«-бутана Производство
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. •• VJ 1В1Ю I I tvi 1БЭ и ЭТБЭ ^  ̂  • ~ * > - ■
1 Классификация процессов переработки нефтезаводских газов

1 • Характеристика нефтезаводских газов
^ |^ тНеФтеперерабатывающем предприятии нефтезаводские газы по- 
К  На Установках АВТ, при физических процессах стабилизации 

11Ич пР°Дуктов, при проведении физико-химических процессов 
’0 °й, термокаталитической и термогидрокаталитической пере- 

и нефтегазового сырья. Ниже приведены данные о примерных
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количествах образующихся нефтезаподских газов на некого** 
установках НПЗ [% (мае.) на сырье этих установок]: °РИ»

Атмосферно-вакуумная перегонка................................................................... .. q .
Каталитический риформинг..........................................................................
Г и д р о о ч и с т к а  д и с т и л л я т о в  и  о с т а т к о в ............................................................................................... ...
Лёгкий и глубокий гидрокрекинг дистиллятов и остатков.......................
Термический крекинг гудрона под давлением.............................................. 5 ,0-rtj
Замедленное и непрерывное коксование гудрона...................................... 5.0-10*2 |
Каталитический крекинг вакуумного газойля и мазута..........................1 4 , 0 - 1 8 * 0

П и р о л и з  д и с т и л л я т о в ...................................................................................................................................... 6 5 * 0 —70*0
В и с б р е к и н г  г у д р о н а ................................................................................................................................................ 1 . 5 - 2 J  Я

По своему химическому составу углеводородные газы бывают щ*. 
дельные и непредельные, нормального и изостроения, а по молекуляпЗ 
массе — жирные и сухие. К сухим газам относят газы С! и С2, к жирны* '
газам — Сз и С4.К числу предельных газов относят все соответствующие углеводороды 
парафинового ряда. К непредельным — моно- и диолефины нормально  ̂
и изостроения. В табл. 6.1 приведены примерные составы углеводород, 
ных газов основных процессов нефтепереработки.
Таблица 6.1. Примерный состав углеводородных газов основных процессов переработка мфя

г ~ и« "  % (мае.), процессов

Компоненты

ги
др

оо
чи

ст
ки

ди
зе

ль
н

ог
о

то
пл

ив
а

* 2

1 1 8

Щг  е §

_
34,0 27,0

24,5 21,0

20,5 41,0

21,0 11.0

НИ
is

* о I

О*

С4Н6 
Сумма непре
дельных упево- j 
дородных газов :

Углеводородные газы риформинга и т е р м о г и д р о к а т а л и т и ч е с

процессов содержат только н-алканы и водород. ВПри проведении термических процессов и каталитического крс*^|
получают непредельные углеводородные газы. I

Естественно, что состав нефтезаводского газа на предпри* 
различен. О н  зависит от соотношения мощностей отдельных ПрО^Н 
(степени их загруженности) и от качества перерабатываемой нефти- |

газ состоит преимущественно из 3,0-3,5 % (мае.) водорода,
СУХОмае v мстана, до 30 % (мае.) этана и 27-28 % (мае.) этилена. 

26- 2? “  ̂ удоводороды: до 8 % (мае.) пропан-пропиленовые и до 5 % (мае.) 
ПР**^и̂ яснояwe. Жирная часть нефтезаводских газов включает угле-

фракций £Cj
^  о п ти м и зац и и  дальнейшего использования тех или иных ком-

С u в технологических газов на предприятиях проводят раздельную 
предельных и непредельных газов.

6 2 О су ш к а и очистка нефтезаводских газов
На НПЗ существуют блоки первичной обработки нефтезаводских 

на которых проводят их осушку и очистку.
Осушку применяют в тех случаях, когда газ направляют для каталити

ческой переработки с использованием чувствительного к воде катализатора 
!ди когда фракционирование и дальнейшую переработку газа проводят 
ори низких температурах. Если неосушенный газ охлаждать до темпера- 
^  ниже 0 -С, то это может привести к забиванию льдом аппаратуры 
и трубопроводов.

Следует также принимать во внимание способность углеводородов 
и некоторых других газов образовывать с водой кристаллогидраты, кото
рые представляют собой нестойкие комплексные соединения молекул газа 
и воды. Известны кристаллогидраты этана С2Н6-7Н20 , пропана 
С3Н8* 18Н20 и др. Сероводород с водой также образует гидрат H2S- Н20. 
Кристаллогидраты можно обнаружить в трубопроводах и аппаратах при 
температурах ниже 15 *С, они имеют вид серой, похожей на лед массы.

Гидраты существуют только в том случае, если парциальное давление 
паров воды в газовой фазе выше давления паров гидрата. Показателем 
магосодержания газов на практике служит так называемая точка росы. 
При охлаждении газа ниже температуры точки росы происходит конден
сация водяного пара, содержащегося в газах, и он выпадает в виде "росы".

11ри осушке газа применяют твердые и жидкие поглотители воды, ко- 
горые должны отвечать следующим требованиям: высокая влагоемкость, 
^способность поглощать возможно больше влаги на единицу массы или 

I на поглотителя; хорошая регенерируемость; большой срок службы;
стоимость и простота получения. Наилучшим сочетанием этих 

Uiom И3 числа твеРДых поглотителей обладают активированный оксид"•пНИЯ. CMFlMVQrprrt PTi LITATIJ 1|0Л|/|ДО МЙПГТИТИ /ы/ЧГТА 1/1ГППП1111А г* и то \— — 48q Щ 1 ^ миния, силикагель, синтетические цеолиты (молекулярные сита), 
25,8 15»1 Из,*идких — ди- и триэтиленгликоли.

т^^костную осушку на Н П З  проводят, как правило, диэтиленгликолем 
"*0 Точка росы при осушке Д Э Г  может быть снижена до минус 2 0  С. 
ц. помощью твердых осушителей глубину осушки заметно повышают, 
^ и м ер , активный оксид алюминия осушает газ до точки росы
* то» С Цеолиты понижают содержание влаги в газе до 0,001 % (мае.) 

Росы — до температуры ниже минус 75 *С.
^ илсп*ка — удаление вредных химических примесей из нефтезаводских

L

превращение их в безвредные химические соединения. К числу
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наиболее вредных примесей относят сероводород, меркаптаны и 
новые кислоты, представляющие собой кислотные соединен ' 
Они вызывают коррозию оборудования и дезактивацию катализатлЛ 
последующих процессов переработки углеводородных фракций. *** 

Самым удобным очистным реагентом считают раствор щ ездвЯ 
пшроксида натрия (NaOH). Эго неорганическое вещество не растворяем! 
в углеводородах, его легко перекачивать по трубопроводам и относигедЗ? 
недорого. Раствор щелочи переводит вредные примеси в нейтральные сот?

Сероводород и низшие меркаптаны не всегда можно удалить с пом 
щью щелочной очистки, так как при переработке тяжелых сернисп^ 
нефтей они находятся в газах. х

В настоящее время применяют очистку углеводородных газов от Цл 
в основном водными растворами этаноламинов. 2

В процессе очистки моноэтаноламином (МЭА) или диэтаноламщи^ 
(ДЭА) происходят следующие обратимые реакции:

NH2CH2CH2OH + H2S ^=± CH2CH2OHNH2HS
Моноэтаноламин

NH(CH2CH2OH)2 + H2S
Диэтаноламин

(CH2CH2OH)2NH2HS

Принципиальная схема технологии очистки нефтезаводского газа от 
сернистых соединений (сероводорода и низших меркаптанов) моноэп- 
ноламином представлена на рис. 6.2.

амином:
I — абсорбер; 2, 5 — холодильники; 3 — насосы; 4 — теплообменники; 
б — десорбер; 7— кипятильник; / — исходный газ; / /  — очищенный газ; 
U1 — сероводород; IV— пар; V— насыщенный амин; VI— регенериро
ванный амин
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.щупает в абсорбер /, где при температуре 35—40 *С происходит 
Газ поС1: с р о в о д о р о д а  15-30 %-ным водным раствором моноэтанол- 

^рбиия з^орбера 1 уходит очищенный газ, а с низу — моноэтанол- 
! ^ на‘̂ л^шенный сероводородом, который нагревают в теплообмен
ник loo С и выводят на верх дссорбера 6, где приводят регенерацию 
0 £С V растворителя. Далее моноэтанол амин возвращают в абсор- 
itpoР^^оптород, охлаждённый в теплообменнике J, выводят на про- 
бер А^Гсры или серной кислоты.
**ав2тоинствам технологии с применением МЭА относят высокую 

^ *псть абсорбента, его низкую стоимость, устойчивость и легкость 
уши Однако для процессов, применяющих МЭА, характерен 

ре^нный расход тепловой энергии на регенерацию, неустойчивость 
П°ЗЫ ействию CS2, COS и 0 2, с которыми МЭА вступает в необратимые 

повышенная коррозионная активность. 
рсап«симушсства ДЭА — более низкое, чем у МЭА, давление насьпцен- 

паров и, следовательно, более низкие потери от испарения; устой- 
JJocib к COS, CS2, 0 2. Однако ДЭА характеризуют меньшая химическая 
Явность, более низкая поглотительная способность. ДЭА менее эффек
тивен при удалении меркаптанов.

Блоки этаноламиновой очистки включены в состав установок ката
литического риформинга, крекинга, гидроочистки дистиллятов, 
пирокрекинга, газофракционирования и т. д. Очистку проводят при 
35 -40 *С и под давлением основного технологического процесса. 
Регенерацию раствора этаноламина проводят при температуре не выше 
125-130 *С, так как при более высоких температурах растворы этанол
амина подвержены быстрому разложению.

Процессы абсорбции и регенерации аминов сопровождаются рядом 
побочных реакций, приводящих к появлению посторонних примесей. 
К числу основных загрязнителей относят термостабильные соли (ТСС), 
образованные кислотными анионами и не разлагающиеся при термиче
ской регенерации аминов. Это формиаты, ацетаты, карбонаты, сульфаты, 
р ы ,  оксалаты и другие. Особую проблему создают аминокислоты, 
иладающие коррозионной активностью. Основными источниками 
рвования кислотных анионов ТСС являются кислые компоненты 
| (^ИЩаемого газа (кроме H2S и С02) и продукты взаимодействия H2S 
J* rm ° абсоР̂ ентом- Увеличение концентрации ТСС в аминовом раство- 
)13дОдит к связыванию активного амина, что снижает концентрацию 
С^или ДЭА, увеличивает энергозатраты на циркуляцию, более интен- 
Г^идет коррозия оборудования, образование отложений в трубах. 
к н£  ДостУпным является способ очистки от ТСС ионным обменом 

игах. Этот способ реализован канадской компанией"ECO-TECInc." 
*• \ к°в!се АмиПюр-Plus, которая может быть поставлена после холо- 

(Рис- 6.2). В этом случае она отбирает из потока порции реге- 
нноп) амина, путем ионного обмена разрушает ТСС, меняя их

*  ^ -и о н ы  ионообменной смолы. Очищенный амин возвра
те и^орбер, а смола регенерируется гидроксидом натрия (NaOH). 
Ч Е Г МСрации смолы установка возвращается в режим очистки. 

1ес время на разных НПЗ работают более 60 таких установок.
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удаление сероводорода и низших меркаптанов, однако связано с 
ванием трудноутилизируемых отходов. Раз̂

Иногда используют последовательную абсорбционную осушку Утиш* I 
гликолем и очистку этаноламином этого газового потока. Пенообразов*^ ' 
в сорбционных аппаратах, требующее использования специальных^*' 
гасителей, — одна из проблем этих технологий. ^

6.3. Разделение газов
Существуют различные технологии разделения газовых смеед 

Для разделения смесей газов на индивидуальные компоненты или пр* 
годные для дальнейшей переработки технические фракции применят 
следующие физические сепарационные процессы: конденсацию, комн. 
рессию, адсорбцию, абсорбцию и ректификацию. На газофраквдонЗЕ 
ющих установках эти процессы комбинируют в различных сочетание 

Конденсация — первая стадия разделения газов, с помощью которо* 
газ превращают в двухфазную систему жидкость-газ, а затем разделов 
на газ и жидкость. В качестве хладоагента при конденсации, прежде всего 
используют воду или воздух, но в этом случае температура конденсацю 
составляет 35—40 *С. Если необходимо увеличить число конденсир> 
юшихся компонентов, то понижают температуру конденсации за счг 
таких хладоагентов, как испаряющийся аммиак, фреон, пропан и эт» 
Используя пропан и аммиак, можно снизить температуру конденсацю 
до минус 40 *С, а используя этан, — до минус 80 *С.

Компрессия — сжатие газа, при этом конденсируют наиболее тяже**
компоненты газа.

Абсорбция — обратимый (десорбция) процесс разделения углеводе
родных газов, основанный на избирательном поглощении отделы^“ " /е-----— ****** î onncffilOil

и водяных холодильниках, не прибегая к искусственному 
пример, чтхзбы сконденсировать бутан при 40 ’С, надо поддер- 

х&оЯУ тсние в колонне не ниже 0,5 МПа. Выбор сочетаний и последо- 
***** вЫ1цеуказанных методов фракционирования технологических 

газов зависит как от состава последних, так и от требуе- 
^Ж рги м е.гга  продукции.
^г^эАракиионирующие установки (ГФУ) подразделяют на установки 

^Лшя предельных и непредельных газов. По типу извлечения 
’■^компонентов из газов — на установки конденсационно-комлрес- 
^мные и абсорбционные. Извлеченную из газа жидкую смесь углеводо- 
010 взатем разделяют на фракции или индивидуальные углеводороды
^гификаиией.

Материальный баланс  установок газофракционирования при перера
ботке предельных (I) и непредельных (II) газов [ % (мае.)] приведен ниже:

I IIПоступило
Газ и головка стабилизации • АТ и АВТ........................................ 72,5 —
Газ и головка стабилизации каталитического риформинга-----27,5 —
Газ и головка стабилизации: 

термического крекинга 
коксования...................
каталитического крекинга . 

Всего ................
100,0 

. .4 ,8  

. 24,5

Получено
Сухой газ...........................
Фракции

пропановая ...............
пропан-пропиле новая................................................................... —
иэобутановая .................................................................................. 14,6
бутановая........................................................................................36,8
бутан-бутиленовая........................................................................... —

_ С5ивыш е........................................................................................19,3
Всего..................................................................................................100,0

* Под головкой стабилизации понимают смеси газов Cj—С4 и частично С$.

25.5
28.5 
46,0

100,0

30.5

25,5

37,5
6,5

100,0

РОДНЫХ ГаЗОВ, U tf lU D a n n o in  н и  иууд«у»» . . .  .  ■ - ________

компонентов (жирный газ) абсорбентом (бензиновая или керосинор 
фракция). При этом растворимость углеводородов в абсорбенте возрас* 
ет с повышением давления, молекулярной массы и снижением темпер 
туры процесса ниже критической температуры абсорбируем ого  га* Газовые фпакп

J '* "Mininv v_5.

Повышение температуры и низкое давление — благоприятные услов ЧЮцессах. ии> полУчаемые на ГФУ, применяют в следу
для процесса десорбции, т.е. по суги регенерации абсорбента. L ^  Метан-этано / Дующих

Адсорбция основана на способности некоторых твердых вешс ieHr w ^ Byi°  ' сухой газ), этановую — как PL,nL*
с развитой поверхностью (активированного угля, силикагеля и ЛЯ [^этан-этилен ЗН°вках глУб°кой депарафинизации масел ролиза 
избирательно поглощать различные компоненты газа. Адсорбцию* ^ L оную и пентан-амиленовую — как нефтехими
правило, применяют для извлечения компонентов из смесей, в коЯИ ^ nP°fiaновую -  чсское
содержание извлекаемых углеводородов не превышает 50 мг/м , а Для i1pOM * каксыРье пиролиза, бытовойсжиженш 1й гати
из газов, содержащих воздух. Ь ^ ^ п а н -п о о  СТВСННЫХ Установок; ' хлало"

Ректификация — заключительный этап разделения газовых , пиленовую — как сырье шхшессли nr>r,„w.__
Особенность ректификации сжиженных газов по сравнению с ^^обутанову  сс̂ техимичсских производств; J ззции,

фикацией нефтяных фракций состоит в необходимости разделений W ' в е с к о г о  к а ^ к а * *  СЫРЬС установок алкилирования и производств
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— бутановую — как сырье для получения бутадиена, в качмВ 
бытового сжиженного газа и компонента автомобильных бензин<>ССТ|с 
регулирования их пусковых свойств; “Л)н ^

— изопентановую — как сырье для производства изопреновогп
ка и в качестве высокоокишоього компонента «Сильных

— пентановую — как сырье для процессов пиролиза, изо; 
и как газовый бензин;

. бута и-Кути ллнппую — как сырье установок алюихгоояанца, »
изводств метил этилкетона, полиизобутилена и синтетического каучук 

Принципиальная схема ГФУ разделения предельных газов привей 
на рис. 6.3. Сырьем служат газ с установок первичной перегонки|Я 
и головки стабилизации с установок риформинга и гидропроцессо* щ  

Газ с установок первичной переработки нефти через сепаратхл i 
подают на сжатие компрессором 5. При сжатии газ нагревают до 120 V 
Сжатый газ затем конденсируют в водяном конденсаторе-холодщц. 
нике 34 и в конденсаторе-холодильнике 35, охлаждаемом испари  ̂
щимся аммиаком. В аппарате 34 охлаждение и конденсация закат* 
ваются при 40 *С, а в аппарате 35 — при 4 *С. После каждой ступсн! 
конденсации газожидкостную смесь разделяют на газ и жидкость 
в сепараторах 2 и 3. Газовые конденсаты из сепараторов 2, 3 совмество 
с головками стабилизации установок первичной перегонки риформиш 
и гидропроцессов подают на ректификацию в колонну 15, в которой ш 
газообразного сырья удаляют сухой газ (метан и этан). Нижний пр* 
дукт этой колонны — деэтанизированная фракция. Верхний продуй 
деэтанизатора охлаждают аммиаком и выводят с установки. Нижня 
фракция из колонны 15 поступает в депропанизатор /б, верхнм

Рис. 6.3. Технологическая схема ГФУ:
1-3 — сепараторы; 4, 2 2 -2 7  — емкости; 5 — компрессор; 6-14, 19 — насосы; 15-18, 20, 21 
лонны; 28, 34, 35 — холодильники; 29-33 — воздушные холодильники; /  —газ у с т а н о в о к  
ной переработки нефти; / /  — головка стабилизации установок первичной п е р е р а б о т к !  
и гидропроцессов; 111 — головка стабилизации каталитического риформинга; /И — Про 
фракция, V — изобутановая фракция; VI — бутановая фракция; VII —  и з о п е н т а н о в а я  Ф 
VIII — пентановая фракция; IX — газовый бензин; X  — сухой газ

г которого является пропановая фракция. Ее после
«одУкТ°'! и в воздушном холодильнике 29 выводят с установки, 
оН>1сНсаЦИльно проведя щелочную очистку. Нижний продукт 

«реДВ’Р !!1ничатора 16 подают в дебутанизатор 17.
колонны У/мьляется смесь бутана и изобутана, а остат- 

*J Р ек ви зи р о ван н ы й  легкий бензин. Ректификат конденсируют 
(0й "  ЛСьНИКе 30, а затем подают на разделение в деизобутанизатор 18. 
»хо*°дИЛ ~з»оянн /7пепетп(пгг »дгп?нтанк22тср 20. БyruiicBas колон- 
0стаТОК — ‘для разделения смеси бутанов на и-бутан и изобутан, 
на С на 20 (депентанизатор) — для отделения от газового бензина
1 коЛ°ов которые подают на ректификацию в деизопентанизатор 21. 
пеНТЗ яй продукт депентанизатора — газовый бензин (фракция С6 
Ни*11 ___ ВЬ]водят с установки. В табл. 6.2 приведен примерный техноло
г и е й  режим работы колонн ГФУ.

йблииа 6.2. Параметры технологического режима колонн ГФУ

№
«япарата

«рис. 6.2
Ректификационная

колонна
Давление, МПа Температура, *С

верха низа

15 Деэтанизатор 2,6 -2 ,8 25-30 110-115
16 Депропанизатор 1,2-1,4 62-68 145-155
17 Дебутанизатор 2 ,0-2 ,2 58-65 110-115
18 Деизобутанизатор 1,0-1,2 65-70 80-85
20 Депентанизатор 0,3 -0 ,4 75-80 120-12521 Деизопентанизатор 0,35-0 ,45 78-85 95-100

Для эксплуатации установок фракционирования газов путем ректи
фикации характерны некоторые особенности. Необходимость полной 
или частичной конденсации головного погона заставляет осуществлять 
ректификацию под давлением, которое тем выше, чем легче головной 
^ н . Однако повышенное давление затрудняет разделение. Например, 
и* бинарной смеси пропан + изобутан относительная летучесть а 
2й *с и давлении 2 МПа равна я  1,7, а при той же температуре, 

при 1 МПа уже а = 1,9, т.е. разделение идет легче.
Последующее использование компонентов газа требует достаточно 

Гфу1̂  ®  Разделения и высокого отбора от потенциала, поэтому колонны 
СКо̂ одержат большое количество тарелок. Известно, что допустимую 
rZ?CTb паров в колоннах определяют как функцию разности плотностей 
^ен Флегмы> стекающей с тарелки, и паров, поднимающихся в том же 
О *  ПосколькУ повышение давления до 1-2 МПа увеличивает 
суСл 0сть паров соответственно в 10—20 раз (по сравнению 
с ^ и я м и  разделения при атмосферном давлении), допустимые 

паРов в колоннах ГФУ не превышают 0,20—0,25 м/с.
>jv ДИМО °™егить» что при разделении непредельных газов на ГФУ 
|уСГах может быть большое количество сухого газа, который целесо- 
, отделить методом абсорбции с дальнейшим разделением смеси
Фикацией.
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H n
Применение одной только абсорбции ля 

деления сухого газа мало эффективно. Это с 
но с тем, что 100%-ное выделение из -г*хно2 2 в  I 

I ческих газов сухих газов методом абсорб1'

IV

7
VI

Рис. 6.4. Фракционирую
щий абсорбер(абсорбер-де- 
сорбер):
/  — колонна; 2 — холодиль
ник абсорбента; 3 — насос; 
4 — теплообменник; 5 — ки
пятильник; /  -  очищенный 
жирный газ; / /  -  сухой газ;
III  — нестабильный бензин;
IV  — стабильный бензин 
(тощий абсорбент); V -  пар; 
VI — насыщенный абсорбент

приведет к укосу некоторого 
тяжелых компонентов (С3+ ...). Достихе^ 
100%-ной чистоты сухого газа (т.е. отсутст^! 
фракции С3 + ...) неизбежно приведет 
потере и попаданию во фракцию С3—С* г°

Решить эту проблему позволяет исполу*^ 
ние фракционирующего абсорбера, сочетают^! 
процессы абсорбции фракции (С3+ ...) и десор& 
ции сухого газа (рис. 6.4).

Фракционирующий абсорбер — это комбини
рованная колонна, в верхнюю часть которой по
дают холодный абсорбент, в нижнюю — тепло
носитель (водяной пар или горячая струя), 
а в среднюю — технологический углеводородный 
газ.

В верхней части (25-30 тарелок) происходит 
абсорбция фракций (С3+ ...), а в нижней (25—30 
тарелок) — частичная регенерация абсорбенп 
за счет подводимой теплоты. Основной абсор
бент — нестабильный бензин. Дополнительнее 
абсорбцию унесенных фракций (С3+ ...) осуще
ствляют стабильным бензином. Кроме того, дл--- --------С...... лгтпппат лАмЯИН

Рас. 6.5. Принципиальная схема гаэофраюшоиируюшей установки абсорбиионно-ректифи- 
— «««»типа (АГФУ):

гщлеотбойник; 2, 10 — емкости; 3  — фракционирующий абсорбер; 4 — холодильники цирку- 
!лпюнного орошения; 5 — га эосе паратор; 6 — трубчатая печь; 7— теплообменники; стабили- 
UJJTJ-T холодил ьн и к - ко нде нсатор; I I  -  пропановая колонна; 12— холодильники; 13— рибой- 
деы* 14— бутановая колонна; 15 — насосы; А — блок очистки газа моноэтаноламином; 
|-компрессорная; В — блок очистки и осушки отгона стабилизации; Г  — блок зашелачивания 
j ̂ овального бензина; I  — жирный газ; / /  — нестабильный бензин; I I I  — сухой газ; IV — конденсат; 
Г- прогтан-пропиленовая фракция; VI — стабильный бензин; VII — бутан-бутиленовая фракция

Стабильный бензин проходит через теплообменник? и отдает 
теплоту нестабильному бензину и сырью пропановой колонны. 
Затем его охлаждают в холодильнике 12 и направляют на блок Г 
ощелачивания. Отгон (головка) стабилизации конденсируют 
иолодильнике 9 и из емкости 10 частично откачивают на орошение 
колонны 8. Балансовое количество отгона направляют в блок В 
на очистку моноэтаноламином, раствором щелочи и на осушку диэти- 
*нгликолем. Затем отгон, состоящий в основном из фракций С 3- С 4 , 
вправляют в колонну 11 для отделения пропан-пропиленовой 

которую с верха этой колонны после конденсации и охлаж-

В“ частично возвращают на орошение, а балансовое количество 
ят с установки.

что затраты при ректификации определяют преимуше- 
Ч(> по значению флегмового числа и числу тарелок в колонне, 

лизкокипящих компонентов с малой относительной летучестью 
Фаты особенно велики. Из общих капитальных и эксплуатационных
На газофоакиионипттяиы*» р»пт1алтт»ли*»«я ---- ------------- 4

ГГ (ТШии/ШПШга uvn^nnvm. « „...___ —щ
снятия теплоты абсорбции аппарат оборудова 
системой циркуляционных орошений.

Технологическая схема АГФУ разделена! 
непредельных углеводородных газов приведение 
рис. 6.5. Применение абсорбционной технологии 
разделения газов наряду с ф р ак ц и о н и р о в ан и ем

позволяет добавлять к названию ГФУ букву "А” — АГФУ.
Жирный газ из газосепаратора через верх каплеотбойника 1 поступает 

на блок очистки А моноэтаноламином, потом компрессорами его подаю* 
в газофракционирующий абсорбер 3. Туда же в качестве орошен**
подают насосом------ ,и ^ и,ии п
ввода газа) конд~___ _ —г------------
газа, и жидкость из каплеотбойника^----- ----- «Ч)Ч (С* Q
газа, и Аидкисю п-j ixu.w.vv.̂ —........ в ракциипиу^- ---
абсорбера 3 выводят сухой газ (Cj-Q), а снизу вместе с насы щ енны м  абс0;1^па11Иа,ы °соЬенно велики Ич nfinm 
бентом выводят углеводороды (С3+ ...). Деэтанизированный 6снзин,?гзи\01!!! га!°Фракционигюванис г и ^ ! 2ПИТаЛЬ?ьс 
сыщенный углеводородами (С3 + ...), после подогрева в теплообмеННШд^ -*ится на разделение (Ьпакпий / г  ®1нная (ок

........ I ..................— I — I  -

ПС J MUM ВЫ оид/i 1 j  1сыщенный углеводородами (С3 + ...), после подогрева в т е п л о о б м е н н и к  
подают в колонну <?, нижний продукт которой — стабильный б е а в  
а верхний — головка стабилизации. Из нее (иногда после ссроочис^ 
в пропановой колонне 11 выделяют пропан-пропиленовую фр*1® ^ 
Остаток пропановой колонны разделяют в бутановой колонне 14 Я 
тан-бутиленовую фракцию и остаток (С5 + . ..) ,  который объсС Т 
со стабильным бензином.

(около половины) часть 
н-С5, поэтому на НПЗчэд — r*^«wiwntic фракции /-L4-H-L4 и /~^5—//-(J5, поэтому на НП

Фзиичиваются фракционированием предельных газов без разде ^Фракции (С4+...).
Ч 1СЫНЧН0 на блоке ректификации непредельных газов практикуют 

Фракций С3 и С4 без их последующего разделения на пре- 
>ли.ме И непРедсльнУЮ часть. Если на НПЗ предусмотрены процессы 

Ризации полипропилена или использование его в качестве
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компонента сырья алкилирования, то в них сопутствующий пвопм^И 
пропан не оказывает вредного влияния на проведение этих паоПИЛснУ 
Поскольку пропилен нацело вступает в реакцию, п р оп ан 00̂  I
выделить затем из продуктов. То же можно сказать о я-бутан? I 
на предприятии существует установка каталитического
в ы д е л и т ь  id iC N  n j  и р и д ;п д х /« . --------
на предприятии существует установка каталитического
обычно сопутствует установка алкилирования олефинов изобута!^
балластной фракцией в этом процессе является я-бутан, кого1011’
выделяют затем из катализата. *

Необходимо отметить, что для установки полимеризации пропил*», 
в последнее время предусматривают наличие блока концснтриров^?

технологический режим работы колонн АГФУ приведенпропилена. 
Примерный

в табл. 6.3.

Таблицаи 6.3. Примерные параметры технологического режима АГФУ

Параметр
Ректи ф и кац и он н ая  колон на (см. рис. 6.5)

3 8 »» 1 14

Давление, МПа 
Температура, *С: 

верха 
низа 

Число тарелок 
Флегмовое число

1,35

35
130
60

0,93

78
218
60
2

1,73

44
107
60
3

0,59

48
106
60
3

Обычно чистота отбираемой фракции £С 3 составляет 96 % (об 
i £С4 — 97 % (об.); отбор от потенциала — 82 и 95 % (об.) соответсгаеш
:ухой газ на 90 % (об.) состоит из фракции С2. 3 АГФУ уходят сухо*

a Z-«v-4 / '  —/ у ----
сухой газ на 90 % (об.) состоит маС установок блока разделения непредельных газов АГФУ уходят сухо 
газ, пропан-пропиленовая и бутан-бутиленовая фракции. В типичны 
заводских газах из непредельных углеводородов присутствуют тол» 
олефины: этилен, пропилен, бутилены. Углеводороды более высою 
непредельности (ацетилен, бутадиен и т.д.) содержатся лишь в Щ  
пиролиза, а в газах термического крекинга появляются только при зг
чительном ужесточении режима.

6.4. Переработка нефтезаводских газов
6.4.1. АЛКИЛИРОВАНИЕ ИЗО БУТАНА ОЛЕФИНАМИ

Целевое назначение процесса — получение алкилата — выс01а̂ -- 
нового компонента бензина. Алкилат (бензиновая фракция npojj 
алкилирования) был назван в США ’’жидким золотом" для произвол 
реформулированных бензинов, так как он является высокооктаЖ 
компонентом товарных бензинов, имеет практически равную дето* 
онную стойкость октанового числа по исследовательскому и мот

содержит алкенов, аренов, бензола, практически не содержит 
мГгодаМ» н с0СДинений, характеризуется низким давлением паров 
сСриИС кроме того, он получен облагораживанием продуктов нефте-

Й * и  пониженной Ценности.
г  русский у и м и к  В Н  Ипатьев вперг.иг показал ьи^мижлость

В изобутана, считавшегося до того "инертным" углеводоро-
£ 0 0 °* лефинами. В качестве катализатора был использован А1С13. 
3°м’ ° я алкилирования, разработанная затем с применением других 
Ре*1̂ оагоров (серной кислоты и, позднее, фтористого водорода (фггоро- 

была быстро внедрена в промышленность.
^Пегвые промышленные установки серно-кислотного алкилирования 

введены в эксплуатацию в конце 1930-х гг., а установки фтористо- 
б ь * * * ,  алкилирования — в 1942 г. Целевым продуктом вначале был 
*°^очительно компонент авиационного высокооктанового бензина, 
"лишь в послевоенные годы ал кэширование стали использовать для улуч
а я  качества товарных автомобильных бензинов.

Ценность алкилата как компонента бензина сегодня особенно высока 
I результате постепенного отказа от использования МТБЭ.

М.1.1. ХИМИЗМ ПРОЦЕССА АЛКИЛИРОВАНИЯ
Наиболее распространены в качестве катализатора серная и фтористо

водородная кислоты. Поскольку фтористо-водородная кислота 
обладает токсичными свойствами, в последние годы предпочтение отдают 
технологии с использованием в качестве катализатора серной кислоты.

Процесс алкилирования на твердом катализаторе существует пока лишь в пилотном исполнении.
Основная реакция процесса алкилирования изобутана олефинами для 

получения высокооктанового компонента бензина -  это присоединение 
Оголена к изобутану с получением изооктана:

СН3

СНз'СН-СНз + СН2=С Н -С 2Н5

СН3 СН,
I I

сн3- с - с н - с н 2- с н 3 

сн3
.Реакция алкилирования в присутствии кислотных катализаторов 
Г с*ает по карбоний-ионному механизму. Рассмотрим ее на примере 
|™>-кислотного алкилирования изобутана а-бутиленом. На первой ста- 

1ксн реагирует с катализатором, который отдает свой протон:
Н

H2S04

Н
I

Н
Н3С -С -С =С Н 2

! I
н н Ц

Д ал о сь  бы, что затем следует ожидать развития реакции 
МеРизации. Но в условиях промышленного процесса (низкая

Н3С -С -С -С Н 3 + h s o ;  
I +
Н
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температура, многократный избыток изобутана) "олимеризац**! лЯ01Юды, которые в свою очередь вепп*™  
в значительной мере подавляют. Далее присоединяют изобуган; I и.1еВ°д .^бутаном, например: встУпают в реакцию алкилиро-

С Н , н н

Н3С-СН + H 3C - C - C - C H 3 —
I I

СН3 Н

Затем происходит увеличение цепи с образованием нового мдц, 
карбония:

С Н з Н
I I

Н 3С - С + +  Н 2С - С - С = С Н 2 
I I I

С Н з Н  Н

СН3Н н нI 1 1 1 JIН зС -С -С -С -С -С Н ,
I I + I 
с н 3н н

Все образующиеся на этой стадии изооктил-ионы в итоге реагируют 
с изобутаном, отрывая водород от третичного атома углерода, например;

СН3 Н Н Н СН3

Н3с —С — С—С—С—СНз + Н3С—СН
3 I 1 + 1

С Н з Н н СНз

С Н з Н  Н  Н С Н з
I I I I I

Н 3С — С  — С — С — С — С Н з +  Н 3С — с +
I I I I I

С Н з Н  Н  Н  С Н з

При этом получают конечный продукт реакции, вновь возни** 
активный третичный ион карбония, и реакцию продолжают с новШу
молекулами исходного олефина. |

Наряду с изооктаном при взаимодействии изобутана с пропилен1
получают изогептан (/-С7), а с амиленом — изононан---------- 00 «/'р п» ппиатр 1  кгкомv и 87 по мотору
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ШО-С4Н 10 + С4Н 8 ----- ► U30-C8H 1S;

мэо-CgHig ----> ЫЗ0-С5Н12 + С3Н6;

изо-С4Н10 + С3Нб ---- ► изо-С7Н,А

_____________ - у . -  I
■^7' н с образованием изооктана. Так, при ал коп ировани и  изобутана 
^пиленом наряду с изогептанами получают изооктаны:

изо-С4Н10---- ► ызо-С4Н8 + Н2;

С з Н б  +  Н 2 -------► С 3Н 8;

изо-С4Ню + изо-С4Н8 ---- ► u30-CRH|g

Суммарно можно записать в следующем виде:

2u30-C4H|q + С,Н6 ---- > изо-С8Н18 + С3Н8

Такой тип превращений назван автоалкилированием. Это направление 
реакции нежелательно, так как ведет к перерасходу изобугана и образованию малоценного пропана.

Полимеризация приводит к получению более тяжелых олефинов, 
также является нежелательным процессом:

2СзН$ ---- ► С6Н,2

приводит к распаду парафинов на парафин и олефин:

С ^ Н ^ -------► С у Н ц  +  С 5Н 12

А»спропорционирование парафина приводит к образованию парафинов 
ьщим и большим числом атомов углерода:

Крекинг I

2С8Н,8 ---- ► С7Н |6 + С9Н201 1UJ//1MJ w —-- ---------- а
получают изогептан ( i-C7), а с амиленом — изонона1*У ^И , «
имеющие октановое число 88 по исследовательскому и 87 по мотортт 1-2. УЛрдвЛги 
методу. Побочные процессы (деструктивное алкилирование, , epepa3 L ^ a  ОЦЕССОМ АЛКИЛИРОВАНИЯ
деление водорода, полимеризация и деполимеризация, крекинг, а^ход и октановое
порционирование) приводят к получению соединений, и м е Ж ^ ю т  атияние следуют^° целевого пРодукга -  легкого алкилата -
более низкое октановое число, чем изооктан. ^ ем,'ература дарение овные Факторы процесса: катализатор

Деструктивное алкилирование -  это реакции распада и *лц3ат ’ пРодатжительность контакта пеагентп «
распада получившихся изопарафиновых углеводородов на УЮт 90—Ю0 % кож°ен НИЯ‘ качестве катализаторов процесса■  трированную серную кислоту, плавиковую
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(фтористо-водородную) кислоту и твердые цеолитные катализа*^ 
(Н-У-РЗЭ). В промышленности используют жидкие катализатору 
серную и плавиковую кислоты. ^

Роль серной кислоты. При алкилировании изобутана бутилена**.1 Г.... .-.пги . -ЛЛ.Г!«Л Л ттпч -1UL

) так и изобутан. Желательно, чтобы на каждый 1 % бутилена 
йходилось не менее 1,2 % изобутана. Если это соотношение 

-сЫР^ и? ают, то следует добавлять изобутан со стороны. В ББФ 
не *ыдср3!«г также 6vraH и углеволоротты С, и С. Атпяш.> .....—

1Ц 1И М СП П1УД  / и — y x j / v ^те«!П 1П П Н Л Ш !Я  Hft Ги-1л.'гхахлт — /wiuismi проведения
пропиленом -  " ^ п о с к о л ь к у  занимают-объем в реакционной зоне и снижают со-
ях серной кислоты сс протонная сила падает, при этом протт?ecu 
попорола зямелляются и уменьшается селективность процесса, *jg 
водит к полимеризации алкенов с образованием тяжелых продуктов 

Снижение октанового числа алкилата при концентрациях кисло*, 
выше 94 % может быть объяснено повышенной каталитической акп?| 
ностью кислоты и, как следствие, быстрым протеканием конверс* 
триметилпентанов в углеводороды с меньшим октановым числом, ущЭ
чением выхода углеводородов С5-С 7. и

Применяемые катализаторы вызывают полимеризацию олефинл 
поэтому необходимо, чтобы концентрация олефинов в реакционно! 
смеси была значительно ниже, чем необходимо по стехиометрическо* 
уравнению реакции. С этой целью практикуют разбавление сыри 
потоком изобутана, непрерывно циркулирующего в системе.

В процессе алкилирования происходит постепенное лезактивироа^ 
катализатора — падение концентрации кислоты и ее потемненне! 
вызываемое взаимодействием кислоты с непредельными углеводорода*’ 
и влагой, содержащейся в сырье и продуктах побочного взаимодейсцш 
олефинов с кислотой. При понижении концентрации кислоты набвд- 
ется торможение целевой реакции алкилирования и рост доли полимер! 
зующихся олефинов. Требуемую концентрацию кислоты в реакционна! 
зоне поддерживают частичной или полной заменой отработан*!
кислоты свежей.

Роль фтористо-водородной кислоты. Использование плавикокХ 
кислоты позволяет поддерживать температуру на уровне 25-32 Т 
и давление — в пределах 0,7—0,8 МПа. Преимущества фтористо-водор: 
ного алкилирования перед серно-кислотным следующие:

— легче происходит регенерация катализатора, что снижаете
расход;— возможно водяное охлаждение реактора (отсутствие специ
холодильного цикла);

— выше ресурсы алкилируемого агента, так как появляется во
ность использования в этом качестве широкой пропилен-бутиле 
фракции.Основные недостатки использования плавиковой кислоты — её в 
кая токсичность и коррозионная агрессивность, что требует спеииал 
методов защиты и применения легированных сталей при изготовл*
оборудования.

Сырье процесса. Сырьем установок алкилирования и з о б у т а н а  6  
нами, как правило, служит бутан-бутиленовая фракция (ББФ)* Щ 
тываемая на газофракционирующих установках из н е ф т е з а в о д с к и  
процессов каталитического и термического крекинга, кок со* 
и пиролиза. В составе этой фракции как непредельные углевоЯ
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с изобутана. Присутствие в сырье пропилена приводит к увели- 

<cp*aHlV  .>-бкостт! п холоде из за более выеокого значения теплоты ре- 
4C*°1KJ филирования пропилена, также к снижению октанового числа 
* * *  и к увеличению расхода серной кислоты. Наличие амиленов также 
и,сИ̂ ^льно, поскольку из них получают малоценные побочные продук- 
*е,ппи использовании пропан-пропиленовой фракции (ППФ) на алки- 
ть1* ванне необходимо подавать дополнительный объём изобутана.

олефинового сырья существенно влияет на расход изобутана, 
адкилата и его октановое число. Следует отметить, что при утяже- 
олефинового сырья (от пропилена к амилену) выход ал кил бензина 

[досад изобутана падают, а наиболее высокое значение октановоого числа 
^^подается в присутствии бутиленов в олефиновом сырье (табл. 6.4).

Ъблипа 6.4. Показатели процесса алкилирования июбутана различным олефиновым сырьём

Показатель
пропилен

Компонент сырья
бутилены амилены

Р*сход изобутана, кг на 
1кголефинового сырья 
Выход алкилбензина*, 
ohev на 1 объем
мефинового сырья
Октановое число 
оплата

1,38-1,47

1,75-1,78

89-91 (ИОЧ) 
87 -90  (М ОЧ)

1,035-1,096

1,70-1,72

9 2 -9 6  (ИОЧ) 
92 -94  (М ОЧ)

* Выход 

На

0 ,83-1 ,20

1,6

88 -90  (ИОЧ) 
87-89  (М ОЧ)

депентанизированного суммарного алкилбензина.

па показатели процесса алкилирования влияет соотношение изобу- 
Р8* и олефинов в сырье. Чтобы исключить полимеризацию олефинов 
^ходимо разбавление сырья потоком изобутана, непрерывно цирку- 
*РУ1ощего в системе. Мольное соотношение изобутан : олефин в углево

дной смеси, поступающей на алкилирование, составляет обычно 
• 1; наиболее часто применяют шести- или семикратное разбавле- 

При избытке изобутана возрастает качество алкилата и происходит 
**ление не только реакции полимеризации, но и побочных реакций 

/филирования, так как возрастает избирательность процесса. 
Ц^шение изобутан: олефин более 10 : 1 малоэффективно, так как 
^ п°вышенной кратности изобутана возрастают эксплуатационные

*i На его циркуляцию и охлаждение, а также необходимо увеличи- 
Р^меры основных аппаратов.
 ̂ **пература, давление, объемная скорость и продолжительность 

Реакция алкилирования протекает с положительным тепловым 
(960 кДж на 1 кг алкилата). Для поддержания изотермического
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режима выделяющуюся теплоту необходимо непрерывно 
из реакционной зоны. Температуру промышленною процесса сев 
лотного алкилирования поддерживают в интервале от 0 до 13 
рование в присутствии фтористого водорода проводят при 
более высокой температуре — 25-32 *С. Такое различие можно 
тем, что при температурах выше 10-15*С серная кислота начинает—̂т#»мпепатлты ХОТЯ И у*.

ьсии в углеводороде, к ухудшению качества алкилата и возраста
ем э Исхода катализатора. Соотношение кислота : углеводород 
НИ10 ;  к0 изменяют в зависимости от концентрации кислоты, ее плот-
ii* * качества сырья, типа реактора и др.■aAfiffll* -------

более высокой температуре -  ^  ^ьясц^
тем ч т о  п р и  температурах выше 10-15 С серная кислота начинает hhjZj ПРОМЫШЛЕННЫЕ ТЕХНОЛОГИИ АЛКИЛИРОВАНИЯ 
гмвно окислять углеводороды. Понижение температуры хотя и замедГ! ‘-4-1 _  _
м яиш и алкилирования в присутствии серной кислоты, но увеличу, В промышленности разработаны и внедрены техноло!реакцию аЛКИЛИриваппл d у j___  ____  Пр„пт1ил^ ___________,лгп И ГЬТООИСТО-ВОЛОГЮЛНПГП anvurmnnn......
СИВНО ОКИСЛЯТЬ У 1ЛС1к;ди1л/мш. --------------------- .
реакцию алкилирования в присутствии серной кислоты, но увел 
избирательность процесса в сторону образования первичного 
алкилирования; при этом качество получаемого алкилата возраст5?| 
Снижение температуры на 10-11 вС вызывает повышение октанов 
числа алкилата примерно на 1 пункт. Чрезмерное понижение темпер^У 
ограничено из-за возможности затвердевания кислоты-катализаторщ^у?! 
личения ее вязкости, т. е. сложностью ее диспергирования в реам п и Д  
смеси. Возможность проведения реакции при комнатной темперм?

^  „ „ и ^ дания гЬтопистого водорода, так как эгоуц*

-----------------

g промышленности разработаны и внедрены технологии 
01СЛ0ТНОГО и фтористо-водородного алкилирования.

411J.1. ТЕХНОЛОГИИ СЕРНО-КИСЛОТНОГО АЛКИЛИРОВАНИЯ

в промышленности известны три типа технологий 
кислотного алкилирования.

1.С каскадным реактором; в этом случае
т̂ гтпттяют за счет ИСПЯПРНИСТ п п п п а и о  П

серно-

процесса серно-

смеси. оозмижнисю ii|a/ovmviU«,» ------------- ж-— e lypĵ l 1.С каскадным реактором; в этом случя
одно из достоинств применения фтористого водорода, так как этх> flnj осуществляют за счет испарения пропана в съем теплоты реакции 
шает систему отвода теплоты от реакционной смеси. нис) и холодильных аппаратах. Одним из Сам̂ |Р еактоРе (автоохлажде- 

На твердом катализаторе процесс проводят в температурном ниш м ~ “ ------ разработчиков этой технологии
вале 40-100 *С.Значение давления в реакторе выбирают с таким расчетом, чтобы к 
углеводородное сырье или основная его часть находились в жидкой фа 
Давление в промышленных реакторах серно-кислотного алкилир^Е 
составляет в среднем 0,3-1,2 МПа, а фтористо-водородного -  0,7-0,8 Ш  

Понятие продолжительности реакции при использовании жидвг 
катализатора достаточно условно, так как реакция может протепн 
не во всем объеме катализатора. Относительными считают и принт 
мый обычно за основу показатель "объемная скорость", и обратную а 
величину — условную продолжительность реакции.

За объем катализатора должен быть принят объем кислоты, ДНЯ? 
гированной в реакторе, так как остальная ее часть, попадающая 1в зог| 
отстоя или не образовавшаяся из-за недостаточно интенсивного пером 
шивания эмульсия, фактически не будет катализировать алкилиромч 
Однако учесть этот объем невозможно, и в данном случае условнуюoftef 
ную скорость выражают объемным количеством олефинов, подавав*! 
в час на единицу объема катализатора. Объемная скорость в значит®**!„лплывпшпаииа прякпиоИНОЙ

__ _________ nj/uuunu d v/cimum реакторе <авт<
хлодильных аппаратах. Одним из разработчиков этой технологии 

является компания "ExxonМоЫГ. Российскими разработчиками являются 
ОАО "ВНИПИнефть" и ГрозНИИ.

2.С реактором-контактором; по этой технологии съем теплоты 
реакции осуществляют на дополнительном блоке поточного охлаждения 
циркулирующих продуктов, который включает в себя компрессор и про- 
пановую колонну. Разработчик этой технологии — компания "Stratco".

3.С реактором струйного смешения, в основе работы которого лежит 
принцип струйного смешения компонентов реакции с тонким дисперги
рованием двух несмешивающихся фаз. В этом случае зона охлаждения 
вынесена из реактора; запроектирован гидроциклон для быстрого 
«регирования частиц эмульсии. Этот процесс разработан в российском
ОАО "ВНИИНефтемаш" и освоен в промышленных условиях 
в ОАО "Ярославнефтеоргсинтез”.

На рис. 6.6 представлена принципиальная схема технологии алкили- 
Рииния изобутана смесью пропан-пропиленовой и бутан-бутиленовой 
дакиий в автоохлаждающемся каскадном реакторе.

Ьутан-бутиленовая фракция (ББФ) с ГФУ поступает в емкость 7, 
® которой насосом 2 чеоез пупяпиташ з ллгъ ~------------

гыпбенно в местах ввода олефинов. Недостаточный массооим^о —си се первые по ходу движения реакционной
местгше перегревы^реакцитшой смеси и снижение качествi щ интеГив^ ХгоУСпТ!”аГ 1Г ,Т ОТ ^  Д° “ МИ) ‘^женымешалками
Средняя объемная скорость подачи олефинов для серно-кислШ ^  Парал "сРемешивания реагирующих компонентов. ББФ
алкилирования составляет 0 ,1- 0,6 ч"1. £рная кислота пп?™, отсеки> снабженные мешалками. Изобутан

Полноту протекания реакции обеспечивает ЛЛ1̂ ЛЬНОСТЬ1̂ )ро# ^Рзкпию  (ППФ>' только в первый отсек. Пропан-пропилено-
чтлеводородной фазы в реакторе: 5-10 мин для фтористо-в Р д  ^ходиМос |  • лают также в первый отсек. Однако в случае
и 20-30 мин для серно-кислотного алкилирования. При это* w Месте с ББФ ГакиЛ "одавать 80 * *  отсеки, снабженные мешалка-
соогношение катализатор : углеводород принимают равным 1 . Д  Чган. ББФ и п п л  ” В первыи отсск поступают катализатор, 
л ^  исхода из наличия в реакторе однородной эмульсии1 ^левО»^ К с и .  в ^ л ь т а т е ’н ^ я Г ,» , кот акт РУ™ "Р” интенсивной работе
в кислоте). Увеличение относительного объема кисл°™ д эн4 ^ ЛеФинового сыпи и » к Я Реакции алкилирования концентра-
процессу, но повышает вязкость смеси и соответственно расход * вЛЯ10т cm < ырья и изобугана падает. Поэтому во второй отсек
на перемешивание; уменьшение доли кислоты приводит к Ф и ППФ. Катализатор постепенно поступает
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„*НЫ 23 смесь бутана, пентана и алки лата  подают в бугановую колон- 
^  Верхний продукт этой  колон н ы  -  бугановая ф р акц и я , а н и ж н и й  -  

суммарный алкилат, которы й затем  в колон н е вторичной пере-
«мЗЗ разделяют на лспсий и тяжелый алкилаты. В колонне 14 пропан г о т  изобутана. ^

■*1 | lUtlUPUMO иЛ1'лтлп( tv ________гшД‘'  1* .........~.......-••••- .....—-J £ a  этого процесса: * ti. iv w fx O i О

реактор............................................................
Колонны:

изобутановая 27 .........................................95-120
пропановая 14......................  1ЛЛ
бугановая 28 ............................
вторичной перегонки 3 3 ...................... до 220

Температура ’С 
верх

5“ 10 5-10

45-55
40-45
45-50

110-115

Давление,
МПа
0,5

0,6 
1.7 
0,4 

0,04

кас-

Рис. 6.6. Технологическая схема алкилирования изобутана смесью бутан- бу п и ш м  
и пропан-пропиленовой фракции в автоохлажлаюшемся реакторе:
/, 7 — емкости; 2, 5, 6, 8, /2, /9, 22, 26, 31t J6 — насосы; J  — сырьевой холодильник; 4 — сам» 
лаждающийся реактор с мешалками; 9 — компрессор; 10, 15, 24, 29, Л  — конденсаторе;!/, 
газосепаратор; 13 — теплообменник; 14 — пропановая колонна; 76, 27, Д  J7 — подогревам 
испарители; /7, 2 0 — смесители; /<?, 2 / — отстойники; 23 — изобутановая колонна; 25, J0,15- 
сепараторы; 28 — бугановая колонна; JJ  — колонна вторичной перегонки алкилата; /  -  бу» 
бутиленовая фракция; / /  — пропан-пропиленовая фракция; 111 — серная кислота; /К — иэобув| 
К — отработанная серная кислота; VI — легкий ал килат; VII — тяжелый ал килат; VIII —
IX — сухой газ; X  — вода; X I — щелочь; X II  — отработанная щелочь; XU1 — отраС 
Я/К — пропан

из одного отсека в другой, каждый раз контактируя с новой поршг 
свежего сырья. Два последних отсека предназначены для отстоя и 
кислоты и продуктов реакции (алкилата). Н с прореагировавшую cq 
кислоту возвращают насосом 6 в реактор, а ал килат через теплообме 
13 подают на защелачивание в аппарат 18 и на водную пром 
в аппарат 21, где углеводородная смесь освобождается от эфиров о 
кислоты и остатков катализатора. Пропан, далее находящийся в 
в составе ППФ, испаряют, поддерживая постоянную температуру в 
ме, тем самым компенсируя теплоту реакции алкилирования. Из 
в системе давление, можно влиять на интенсивность испарения п 
регулируя таким способом температуру реактора в заданных пределах 
вовлеченного пропилена в реакцию алкилирования зависит от о 
ППФ, т. е. от содержания в ней пропилена. Когда необходимо 
степень вовлечения пропилена в алкилат, увеличивают расход 
из емкости 7, а избыток пропана в системе сбрасывают в сухо 
Очищенный алкилат поступает на блок ректификации. В колон 
которую называют изобутановой, из продуктов реакции выд 
избыточный, не вступивший в реакцию изобутан, охлажда- 
в кондесаторе 24 и возвращают на смешение со свежим сырьем.

К недостаткам технологии алкилирования в автоохлаждающемся 
доном реакторе следует отнести протекание нежелательного процесса 
испарения изобугана в реакторе, увеличение количества образовавшее эфиров, неравномерность пеоемешипяиыа ------ я

в меж-
___— - ми wv/pajundм м ,  пс^аппимерность перемешивания изобугана с кислотой 

дабном пространстве, для которого применяют пропеллерную мешалку. 
Кроме того, огромный объем реактора усложняет его обвязку при выпол
нении требований промышленной и противопожарной безопасности.

Представленная на рис. 6.7 схема технологии серно-кислотного 
икилирования имеет дополнительный блок охлаждения. Олефины и изо-

L
у3

III
12 1 ,Г

п ' 1 L-----------------н
^  Принципиальная схема установки серно-кислотного алкилирования с поточным НИем реакционной смеси:
^ ^ ^ - к о н т а к т о р ;  2 — отстойник-- * °

__ ------- - кислотного алкилирования с поточиI'D* ^ реакш|ОННОЙ смеси:

гЧР; б гактоР; 2 — отстойник; 3 ,9 — сепараторы; 4 — изобутановая колонна. 5 — комп- 
‘ ^буган^//аНОВая колонна; 7— теплообменник; 8 — холодильник; 10 — пароподогреватель; 
{^Парный 0ЛСФ|!НЫ; ^  “  циркулирующая серная кислота; IV  — отработанный « бутан; 

^Жая алкилат* ^  — пропан; VII — смесь продуктов реакции вместе с серной кислотой; 
сеРная кислота; IX — непрореагировавшие углеводороды; ДГ— сухой газ; XI— конденсат



бутан после колонны 4 перемешивают, охлаждают в теплообменник 
подают в контактор 1 с циркулирующей серной кислотой. В конт^?^| 
происходит процесс алкилирования. Жидкая смесь, состоящаяM3in
тм н wrnpopggnfPOfWgTTTTfY угтеяодополов, ия контактопа / г

■ •  w  а» яшИ «. w «  ^  ̂  ̂  «к •  •  I  А /  ;  I  1 ;  — Г? / \  Л  А«в» —-p u c i b i u  П О *ш av> иииП ДВ им к и # ш  iwwa^ w u w i ^ u u w i  ^
где происходит её разделение и охлаждение. Далее кислоту и непроп»*  ̂
ровавшие углеводороды снова возвращают в контактор. ' vC<r>

Заполненное! ь контактора поддерживают при цракхт ьбщ  j 
янной низкой температуре. Продукты реакции вместе с серной кислот, 
проходят через сепаратор J, где их отделяют от кислоты и затем пс2  
в изобутановую колонну 4. С низа этой колонны выходит ал*2? 
а с боку — «-бутан. Головной погон этой колонны — изобутан, когопи 
возвращают обратно в реактор и частично в колонну 4. Секция охяяо^н 
циркулирующих продуктов включает компрессор и пропановую колонну 
с верха которой выводят пропан, а снизу — циркулирующие продув*

К недостаткам этого процесса следует отнести большой трубный т. 
чок и наличие мощной пропеллерной мешалки (на рисунке не пок^Щ 
которые сложны и трудоемки в обслуживании и ремонте.

На рис. 6.8 представлена принципиальная схема технологи- 
серно-кислотного алкилирования с реактором струйного смешенм; 
Изобутан после охлаждения в холодильнике 8 смешивают с сернс; 
кислотой и направляют в низ реактора 1. На верх реактора чере

III, IV

4 6 7
Рис. 6.8. Принципиальная схема технологии серно-кислотного алкилироМ-J 
ния с реактором струйного смешения:
/ — реактор; 2 — гидроциклон; 3 — отстойник; < 6, 7— насосы; 8% 9 — холо^1̂ ф | 
ники; 5 — сепаратор; /  — изобутан; / /  — серная кислота; / / /  — ППФ; IV — ЬЬ**М 
К— продукты реакции; VI — углеводородные газы
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ное устройство, представляющее собой ряд цилиндрических 
сОсЦИ ых труб°к с отверстиями диаметром 20-50  мкм, поступает ББФ 

Эмульсию кислоты с изобуганом, проходящую для перемеши- 
и инжеюшонный смеситель напеаяяятт во ваутрхцирку-
~м,п" H'jQ ;рубу реактора для коатакгароъашаа с олефиновым сырь- 
^"реакчия алкилирования идет при температуре 3 -5  ’С. Теплоту 
еМ |Ии алкилирования снимают переохлажденными продуктами 
г ^ и> ^puuii КИСЛОТОЙ, юобутаном и олефинами.
^Продукты реакции в видс эмульсии с серной кислотой поступают 

идроииклон 2, где под давлением 0 ,4 -0 ,6  МПа и под действием
* нтробежных сил происходит разделение эмульсии на кислоту 
и<пооДУктЫ реакции. С верха гидроциклона выводят продукты реакции 
"циркулирующим изобутаном, которые в отстойнике 3 отделяют 
с изобугана, и они уходят на разделение в ректификационную колон- 
м  (на схеме не показана), а изобутан — в сепаратор 5 вместе с углево
дородными газами и серной кислотой. С верха сепаратора уходят 
углеводородные газы, а циркулирующий изобутан и серную кислоту 
возвращают в реактор 1.

Матершиьный баланс [% (мае.)] технологии серно-кислотного алки
лирования бутан-бутиленовой фракции (ББФ) приведен ниже:

Взято
ББФ(1С4) ...................................................................................................66,0
Иэобутан...................................................................................................... 34,0
Всего........................................................................................................100,0

Получено
Легкий алкилат........................................................................................... 79,1
Тяжелый алкилат........................................................................................... 3,4
Пропан......................................................................................................... 2,1
Отработанная ББФ (£С4) ............................................................................15,4
Всего........................................................................................................100,0

Расходные показатели установки в расчете на 1 т сырья составляют:

Пар водяной, Гкал...............................................................................0,70-0,95
Электроэнергия, кВт ч ......................................................................... 250-300
Вола оборотная, м3 .................................................................................. 15-20
^Рная кислота (98,5%-ная), к г ............................................................150-170
Щелочь (в расчете на 100%-ную), кг......................................................3,2-3,6

В результате алкилирования получают легкий (I) и тяжелый (II) алки- 
показатели качества которых представлены ниже:

Фракционный состав, выкипает 
пРи температуре, *С:

7л * .....................................................................  45 -  57 171
.....................................................................  75-87 173- 188
................................................................... 100- 104 177- 198
.................................................................... 111 -  121 204-254

oJL K.....................................................................  150- 170 250-301коновое число:
jjo исследовательскому методу............................  94-98 —

Дан!* Мот°Рному методу........................................... 94-97 —
Вгун7Ние насыщенных паров при 38 X, кПа.................. 20,6 —
Р°мное число.............. .. ............... ......................0,2 -  о!з -



В течение многих лет легкий алкилат в больших количествах 
зовали как основной компонент авиационного бензина. В связи с П°^  
ной в самолетах поршневых двигателей на реактивные спрос на 
онные бензины был сведен к минимуму, однако потребность ь 
не только не уменьшилась, но даже возросла. Они стали важней!!? 
компонентом автомобильных высокооктановых бензинов, позволяю*^ 
снизить в них содержание аренов и улучшить их пусковые с в о й с т ^ ^  

Тяжелый алкилат (фракция 170-240 *С) используют как компоне* 
дизельного топлива. Побочные продукты процесса — пропан и буг?
пентановые фракции.Аппаратура. Основной аппарат технологии серно-кислотного алщщ
рования — это реактор. Реакторы по способу подачи сырья и схеме
дения подразделяют на:— контакторные — с внутренними циркуляционными устройства*
и охлаждающими элементами;

— каскадные — с внутренним охлаждением и внутренними циркуляр
онными устройствами, без охлаждающих элементов;

— струйного смешения — со специальным инжекторным смесителе*
гидроциклоном и охлаждающими элементами.

На рис. 6.9 приведены схемы вертикального (а) и горизонтального (6) ко* 
такторного реактора с внешним охлаждением. Процесс осуществляютnynj 
ввода кислоты с изобутаном и олефинового сырья в зону пропеллера 
мешалки J, обеспечивающей принудительное перемешивание реакцией 

lv смеси в межтрубном пространстве. Мешало плпагтаин.яН

Ш м ю х и о н н а я  смесь из кольцевого пространства между стенкой реак-
Vе*вНугренним цилиндрическим кожухом поступает внутрь кожуха,

■гор*" ,ешены охлаждающие трубы. Процесс алкилирования протекает
при движении реакционной смеси вдоль поверхности охлаж- mvfiV(ПУчка

^  Hi рис. 6.10 приведена схема каскадного самоохлаждающегося реак- 
^плоту реакции в котором снимают за счет испарения части реаги- 

КЯ*’ ‘ компонентов. В реакторе существует несколько реакционных зон 
с н а б ж е н н ы х  мешалками и две отстойные зоны 6-7. В первой из от- 

йиых 3011 отдсляют от углеводородов основную массу кислоты, а во вто- 
небольшую оставшуюся часть. В каждую из секций реактора подают 

^«Ьиновое сырье. В первую секцию — циркулирующие серную кислоту 
«обутан. Давление процесса регулируют таким образом, чтобы обеспечить 

Эпичное испарение пропана, который забирают из верхней части отстой- 
^  зоны реактора компрессором, сжимают, конденсируют и возвращают 
р̂еактор. Изменяя количество испаряющегося хладоагента, поддержи- 

^^постоянство температуры в реакторе.

смеси в мсж1 pyunum .г* ~~____
представляет собой колесо с лопастями, о 
мое во вращение паровой турбиной 4. В корпу 
реактора размещены два пучка труб 2 разлито 
диаметра, причем каждая из труб меньшего ди 
метра свободно входит внутрь соответегеуЯШ 
трубы большего диаметра. Г

Рис. 6.9. Схема вертикального (в) и горизонтальЯвЧ 
такторного реактора с внешним охлаждением:
/  — штуцер ввода П ПФ и ББФ; 2  — трубный лучок; j r X i j  
лерная мешалка; 4 — турбина; 5 — ввод серной 
бутана; 6 — вывод продуктов алкилирования; 7 — 
гента; 8  — вывод паров хладоагента; 9  — вывод Я 
остановке; /  — сырье (ППФ и ББФ); / /  — продукт- - 
вания; III  — серная кислота и изобутан; /К  — жиД***^ 
гент; V — пары хладоагента; VI — откачка при о с т а ь ^

*•6.10.Горизонтальный каскадный аггоохлажлаюшийся реактор:

Реактора: 1-5— реакционные зоны; б, 7— отстойные зоны; 8 — перемешивающие устрой-
■икшалки); 9 — сепаратор; / — ввод олефинового сырья; II — ввод кислоты; I II— ввод и зобу-

’̂ адоагента; IV — вывод паров пропана и изобутана к компрессорам; V — отвод кислоты; продуктов алкилирования

декадные реакторы отличает от трубчатых (контакторов) простота 
Укции и высокая производительность. Удельный расход серной кис- 

ИтЛЯ установок обоих типов примерно одинаковой производительно- 
I идентичных условиях алкилирования составляет (в кг/т ал кила- 

б ^̂ Контакторном реакторе 200-250, в каскадном 60-100.
>(в)и юрии1италыМв* 1То РИс• 6.11 изображена схема реактора струйного смешения. Реактор 
им охлаждение**- ^  * из узла ввода 3 кислоты с изобутаном и циркулирующих продук-
2-  трубный и штУцеР°в ввода олефинового сырья 5 и вывода продуктов
, - ------ ‘ ’ инжекционного смесителя 4 и трубы 2. С помощью инжекци-

»Ны°МесИтеля * П0ЛУчают эмульсию изобугана с кислотой при мини- 
!Рхн РазмсРах частиц дисперсной фазы, создающих наибольшую 

0сть контакта с олефинами. Внутренняя труба 2 создает
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1-1 /  -  корпус, 2 -  внутренняя ииркуляционн*
1 3 — узел ввода кислоты, иэобутана и иирк\л!*т-?^

Рис. 6.11. Реактор струйного смешен*,;

f  -

штуцеры: О -  для вывода продуктов j
вывода нег.рорсагировавш его изобутана [
кислоты на рециркуляцию; /  -  олефиновое^?* I

■̂ МИц.акции; IV— изобутан и серная кислота на 
ляцию

циркуляцию потока КИСЛОТЫ с ИЭОбу. 
таном и продуктами реакции. Спсц̂  
альное распределительное устройстве 
ввода олефинов 5состоит из шести т*. 
тановых трубок с отверстиями диаыет 
ром 20-50 мкм, что позволяет умснь- 
шить количество олефинов, контакт* 
рующих с эмульсией в отдельной точ
ке объема реактора, увеличивая сот 
ношение изобутана к олефинам.

6.4.1.3.2. ТЕХНОЛОГИИ ФТОРИСТО-ВОДОРОДНОГО АЛКИЛИРОВАНИЯ

Основными разработчиками технологий процесса фтористо-водорш 
ного алкилирования признаны две компании — "Philips PetroleumГ и UOf 
В нефтеперерабатывающей промышленности мира работают более 1# 
таких технологических установок.

На рис. 6.12 приведена принципиальная схема фтористо-водороДО 
алкилирования по технологии UOP.

ББФ и изобутан предварительно смешивают и направляют в сыр* 
вую емкость /, из которой смесь забирают насосом 2  и направляют в 
сорбер осушки сырья J, представляющий собой вертикальный anni£ 
заполненный силикагелем. Два адсорбера (на схеме показан один) W  
тают таким образом, что один из них эксплуатируют в режиме осуш* 
а другой в это время — в режиме регенерации. После адсорбера 3 сыр*** 
поток после смешения с циркулирующим изобуганом поступает в рса  ̂
алкилирования 4 (см. рис. 6.12). Ввод сырья несколькими потоками по*** 
тс реактора обеспечивает более равномерное прохождение реакции, Ш* 
шает образование полимеров и позволяет избежать местных п е р е г р е в о в  
акционном объеме реактора. Фтористо-водородную кислоту подают ъф  
тою  часть реактора 4% а охлаждающую воду — в межтрубное простра^

Продуктовую смесь с кислотой из верхней части реактора 4 
ляют в емкость-отстойник кислоты 5, где происходит отделение 
от продуктов реакции. Кислоту из отстойника J, смеш Ж  
с потоком кислоты из сепаратора 20 и возвращают в реактор. АШ  
выводят из верхней части отстойника 5, далее последовательно е г о *  
вают в теплообменниках 8 и 9, после чего он поступает в верхнюЮШ 
колонны 12.
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1 -  корпус, 2 -  внутренняя ииркуляционнад^. 
} — узел вводя кислопы, иэобупна и ииркулируЦЛ*

Рис. 6 .И . Реактор струйного смешения:

П:Л1У»МУ1- 1“- —.

ю у м ц а д  Л —  ЯПЯ ■ Ы а и д » | Н Х | ц у | г т » | Ц

вывода нег.рорсагировавшего иэобутащ ц 
кислоты на рециркуляцию; /  — а-.сфиновое cSI?

акции; /К— иэобутан и серная кислота н* 
ляцию «Рец^

циркуляцию потока КИСЛОТЫ С в Зоб' 
таном и проектами реакции. Сг»»Г 
альное распределительное устройств 
ввода олефинов 5состоит из шестит*. 
тановых трубок с отверстиями диамсу. 
ром 20-50 мкм, что позволяет умен̂  
шить количество олефинов, контащ. 
рующих с эмульсией в отдельной точ 
ке объема реактора, увеличивая сот 
ношение изобугана к олефинам.

6.4.1.3.2. ТЕХНОЛОГИИ ФТОРИСТО-ВОДОРОДНОГО АЛКИЛИРОВАНИЯ
Основными разработчиками технологий процесса фтористо-водорси 

ного алкилирования признаны две компании — "Philips Petroleum" и 00! 
В нефтеперерабатывающей промышленности мира работают более IS 
таких технологических установок.

На рис. 6.12 приведена принципиальная схема фтористо-водороя* 
алкилирования по технологии UOP.

ББФ и изобутан предварительно смешивают и направляют в сырк 
вую емкость /, из которой смесь забирают насосом 2 и направляют »*■ 
сорбер осушки сырья 3, представляющий собой вертикальный аппЧ* 
заполненный силикагелем. Два адсорбера (на схеме показан один) 
тают таким образом, что один из них эксплуатируют в режиме осуМ* 
а другой в это время — в режиме регенерации. После адсорбера 3 сыр»  ̂
поток после смешения с циркулирующим изобутаном поступает в 
алкилирования 4 (см. рис. 6.12). Ввод сырья несколькими потоками п0*£ 
те реактора обеспечивает более равномерное прохождение реакции, 
шает образование полимеров и позволяет избежать местных перегревом?] 
акционном объеме реактора. Фтористо-водородную кислоту подают 
нюю часть реактора 4, а охлаждающую воду — в межтрубное простра^ 

Продуктовую смесь с кислотой из верхней части реактора 4 на!Р 
ляют в емкость-отстойник к

Кислоту из отстойника

U / l V M U n y i U  V- Л П \ » , 1 и | и п  Г1J  n v . p A n v . l i  -Г

емкость-отстойник кислоты 5, где происходит отделение 
от продуктов реакции. Кислоту из отстойника 5, см еш ^  
с потоком кислоты из сепаратора 20 и возвращают в реактор. А И  
выводят из верхней части отстойника 5, далее последовательно е г о *  
вают в теплообменниках 8  и 9 , после чего он поступает в верхнюю^ 
колонны 12.
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В стабилизационной колонне 12 происходит выделение а | |^ м  
я-бутана, избыточного изобутана и фтористого водорода i 
с пропаном. Алкилат выводят с низа колонны, и-бутан отбирают с****
:  л и \+ пr«_ri,  rs  jvm<v mi*».
водородной кислоты и угле вод ирод ных газов выводят с верха колвН 
А д г а  д а т  частично направляют в печь 13 и после нагрева возв^Ц^! 
в 12. Балансовую часть алкилата охлаждают в теплообменниках 
и водяном холодильнике 11, после подают на щелочную чистку 
на разделение на легкий и тяжелый (секиии очистки и раздед., 
не показаны).

Пары н-бутана отбирают из колонны 12 в насадочную колонн» и 
с верха которой выводят «-бутан в адсорбер 18для его очистки акпцни 
оксидом алюминия от унесенной фтористо-водородной кислоты и (W 
содержащих соединений. При этом происходит образование фгорь£ 
алюминия и воды. Далее н-бутан охлаждают в теплообменнике 16, доо̂  
щают в фильтре 17, адсорбере щелочной очистки бутана 19 и вьпоаг 
с установки.

Пары избыточного изобутана, выходящие из колонны 12, охлади* 
потоком продуктов реакции алкилирования в теплообменнике 8, а зав 
конденсируют в водяном холодильнике 7, после чего изобутан возврат; 
юг в узел смешения с сырьем.

Пропан в смеси с фтористо-водородной кислотой выводят с верп 
объединяют с верхним продуктом колонны отпарки кислоты 21 и реп 
нератора кислоты 6, далее конденсируют и сепарируют в 20, где про» 
ходит отделение пропана, который отпаривают водяным парс 
в колонне 21 и очищают в абсорберах 23 и 24. Кислоту снизу 20к 
в регенератор 6 для освобождения от полимеров, образующихся в 
цессе. Балансовое количество рециркулирующей кислоты возв| 
в реактор 4.

По данной технологии в мире работают более 100 промышл® 
установок мощностью от 600 до 21 тыс. барр./сут по алкилату.

Компания UOP с целью повышения безопасности на новых 
ках ввела секцию сбора паров фтористого водорода. В настоящее 
усовершенствованные установки работают на территории Рес 
Беларусь (г. Мозырь) и в России (г. Кстово).

Технологию фтористо-водородного алкилирования компании 
Petroleum” отличают от описанной выше технологии иной способ | 
сырья, конструкция реактора, наличие блока ректификации. Тех» 
компании "Philips Petroleum" — одна из популярных в мире, по ее лиг 
построены и работают более 80 установок фтористо-водородного '

JVo-iuhhh
„,,и ввода сырья; 2 — форсунка ввода кислоты-

иг ЬЗаи* '
^ -о д , приД)*-‘и1> О — >V Tponcrno для

giytff rV y , ,оды. I -  сырьевая смесь июбутана с оле- 
//Гкислога, Ш  -  продукты алкилирования;

г , я  и̂иЖЛСНИЯ

действием специального насоса. В ре- 
Ц^тате применения насоса увеличено 

фланцевых соединений на кислот- 
Тр[ трубопроводах и сокращено до гехно- 
?^ческого минимума количество исполь
ной кислоты.
' Материа.гьный баланс [% (мае.)) про

пса фтористо-водородного алкилиро ва
ши по технолоши U O P  представлен ниже:

Взято
Бутал-бутиленовая фракция
Изобутановая ф ракция.........
Всего ...............................

Получено
Алкилат ........................
Пропан...................
»-Буган...............
Полимеры...............
Всего...............

. . .  67,0 
.. .  33,0 
. 100,00

... 96,7 
....1 ,5  
. . . .  1.5 
. . .  0,3 
100,00

рования. ,
Конструкция реактора фтористо-водородного алкилирования кг| 

нии UOP изображена на рис. 6.13.
Реактор фтористо-водородного алкилирования компании 

представляет собой секционированный U-образный теплообме* 
по высоте которого расположены форсунки ввода сырья 1 в мех 
пространство, в трубы 4 подают охлаждающую воду. Снизу через ' 
подают кислоту. Циркуляция кислоты происходит принуди^|
320
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При эксплуатации установки получают алкилат с высокими октано- 
М01 характеристиками. Октановое число соответствует 97 по исследова- 
«ьскому методу и 95 по моторному методу.
' Сравнение технологий жидкокислотного алкилирования. В промышлен-

та в качестве катализаторов рекомендовано применение концентри-
иной серной кислоты или жидкого безводного фтористого водорода.
кислоты токсичны и коррозионно агрессивны. Промышленных
могий с использованием гетерогенного катализатора в настоящий ■*нт не разработано.

Качество продукции (октановое число алкилата) фтористо-водород- 
,7 алкилирования несколько ниже (на 2 -3  пункта), но капитальные
Р®1уата ц и о н н ы е затраты для процесса серно-кислотного алкилиро-выше.

.обходимое для проведения процесса количество серной кислоты 
•ем фтористо-водородной. Для обеспечения процесса серно-кис- 

' алкилирования. в отличие от фтористо-водородного, требуется 
"Мкое оборудование для компрессии газов в холодильном контуре 

/ 1еРемешивания реакционной смеси. Фтористо-водородную кисло- 
Регенерируют ректификацией непосредственно на установке при 

1| с З-'ьных затратах, в то время как регенерация серной кислоты тре- Пеииа_1ьной установки.
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опасное*л, а Я у В Я  TSSHvau ю трсгс. г __
потенциальной опасности технология заключается в том, чю

летучих кислотныхпроцесса фтористо-водородное алкилирование значительно у^Ш  И * ^ о В; наблюдается низкий расход катали^™™ 
серно-кислотному, так как фтористый водород вещество перво^ ^ > |  ггР^мпании UOP разработана и и с п ы т а в

А1ЪП~~г ту “ ПЛОТНЫХ УСЛОВИЯХ 7*ХНО-

5j
^ 1

Я компании
гв v**v iiu доердим каталияятоп^ I J  А ? ! А Л  **< »»rf" ж vu .

ратуре окружающей среды серная кислота — жидкость, а фторщ2 
попорол при температуре 19 *С и выше — летучий газ. 1Ст̂

6.4.1.3.3. ТЕХНОЛОГИЯ АЛКИЛИРОВАНИЯ НА ТВЕРДОМ КАТАЛИЗОДМ

Технология алкилирования на твердом катализаторе испыт*», 
на ряде пилотных и опытно-промышленных установок. 0сн© 2 
преимущество технологии алкилирования на твердом катализа^*?* 
это отсутствие жидкого токсичного катализатора, применение которо 
создает много проблем в сфере экологии и его утилизации. ь

Специалисты датской компании "Haldor Topsoe* разработали проЫ 
алкилирования на твердом адсорбенте, пропитанном серной кислот» 
(рис. 6.14). Олефиновое сырье смешивают со свежим и циркулируют* 
изобутаном, смесь направляют в реактор. Олефины взаимодействуй 
с изобутаном и превращаются в алкилат на поверхности адсорбенп, 
питанного серной кислотой. Следы растворенной кислоты, выводом 
вместе с алкилатом, удаляют в сепараторе 2. В колонне 3 продут 
реакции разделяют на пропан, изобуган, я-буган и алкилат. Адсорбент 
ленно циркулирует между реактором и регенератором, где воссияй  
вает свою активность.

Особенности конструкции реактора позволяют вводить в него сваи 
и выводить дезактивированную кислоту, обеспечивая непрерывиг 
регенерацию катализатора в блоке 4. Температура процесса состав* 
0-20 *С, октановое число алкилата 95-98 пунктов по исследователь»

____ _ *-Л ‘ \»Р‘,
i v'~' тор 11AL-1UU ойладас! .шачшельнои кислотностью, что обсспе- 
lOtra'111** вЫСОкую активность и стабильность. Регенерация не требует

кокса.
о^и ис 6.15 представлена принципиальная схема процесса Alkilene. 

овка Alkilene состоит из трех отдельных блоков аппаратов: секций
>̂ гаНторКИ сырья 3, реакторно-регенераторного блока 1 и 2 и ректифика- 
£ £ й  колонны 4.

Секция подготовки сырья нужна для предотвращения дезактивации 
лизатора такими компонентами, как диолефины и соединения, 

^ржашие серу, кислород и азот.
Сырье после секции 3 смешивают с рециркулирующим изобутаном 

вводят в вертикальный стояк реактора 1. Свежий реактивированный 
итализатор подают в нижнюю часть стояка, где он контактирует 
с сырьевой смесью, и далее их транспортируют совместно вверх по сто- 
осу. где и происходит реакция алкилирования. На выходе из стояка

т л  n i f - л — ж ли ошлидс из стояка ртализатор и углеводороды быстро разделяют в циклонах (на схеме
не показаны), контролируя время контакта потока углеводородов 
с катализатором. Газопродуктовую смесь с верха реактора 1 направля
ет в колонну 4, а катализатор поступает в реактиватор 2, где его вос
станавливают при низкой температуре потоком изобугана с водородом. 
Водород, подаваемый обычно с установки риформинга, насыщает про
дукты полимеризации на поверхности катализатора, что позволяет легко 
п удалять. Реактивированный катализятоп пл™ -----------J ____ _ ^и.х. г.оприванныи катализатор под действием силы тяжести
перемещается из реактиватора обратно в нижнюю часть стояка реакто
ру где снова начинается цикл реакции. Газопродуктовую смесь в ко- 
*>нне 4 разделяют на газ, «-бутан, изобутан и алкилат. Одним из пре
имуществ технологии Alkilene является то, что образующиеся в нем тя
глые углеводороды имеют значительно более низкую молекулярную 

и количество их невелико по сравнению с растворимым кислым 
**слом, которое получают в жидкокислотных с н е п ы у  ш ---- щ^НЗИНппи.л--------

чоч^ ! 95имсст ИОЧ 95-97

Рис. 6.14. Принципиальная схема технологии а.копирова
ния на твердом адсорбенте, пропитанном серной кислотой
I  — реактор; 2 — сепаратор; 3 — ректификационная колонна; 
4 — регенератор катализатора; 5 -  пароподогреватель; /  — иэо- 
бутан; / /  — олефиновое сырье; III — пропан и «-бутан; IV— ал
килат; V — кислота

*  11ри1шипиалм|ая схсма техноло*

*£?*тор; 2 — реактиватор; 3 — секция 
°а*и олефинового сырья; 4 — ректифи- 
Ная колонна; I — изобутан; II — олефи- 

£иРье; III  — рециркулирующий изобутан; 
включая « бутан; V — водород; VI — 

смесь; VII — дезактизирован- ^лизатор; y j / j  _  активированный ката- 
’ * алкилат
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С позиций охраны окружающей среды и безопасности 
процесса фтористо-водородное алкилирование значительно ус£!!!Ч 
серно-кислотному, так как фтористый водород вещество п е р в о й )1*!
о п а с н о е  АЛ, a  v v p n u v i  i v n v . t v / . i  СТОрСГО. О ™ ™ ™ *
потенциальной опасности технология заключается в том, чю дш мЭН  
ратуре окружающей среды серная кислота — жидкость, а фТО|? ^ |  
попорол при температуре 19 *С и выше — летучий газ. Ис"

Г !
6.4.1.3.3. ТЕХНОЛОГИЯ АЛКИЛИРОВАНИЯ НА ТВЕРДОМ КАТАЛИЗАТ***

Технология алкилирования на твердом катализаторе исщц*. 
на ряде пилотных и опытно-промышленных установок. Основ 
преимущество технологии алкилирования на твердом катализа^?* 
это отсутствие жидкого токсичного катализатора, применениекотоп1. 
создает много проблем в сфере экологии и его утилизации. к 

Специалисты датской компании "Haldor Topsoe" разработали процег 
алкилирования на твердом адсорбенте, пропитанном серной кислое 
(рис. 6.14). Олефиновое сырье смешивают со свежим и циркулируют* 
изобутаном, смесь направляют в реактор. Олефины взаимодействуй 
с изобутаном и превращаются в алкилат на поверхности адсорбента, ш* 
питанного серной кислотой. Следы растворенной кислоты, выводит 
вместе с алкилатом, удаляют в сепараторе 2. В колонне 3 продут* 
реакции разделяют на пропан, изобутан, «-бутан и алкилат. Адсорбенте 
ленно циркулирует между реактором и регенератором, где восстанж
вает свою активность.

Особенности конструкции реактора позволяют вводить в него све»
и выводить дезактивированную кислоту, обеспечивая непрерыя^
регенерацию катализатора в блоке 4. Температура процесса состшг
0-20 *С, октановое число алкилата 95-98 пунктов по исследователь*

Рис. 6.14. Принципиальная схема технологии a.iкл.шрт*— 
ния на твердом адсорбенте, пропитанном серной ки с л о т о й

/  — реактор; 2 — сепаратор; 3 — ректификационная колонна; 
4 — регенератор катализатора; 5  -  пароподогреватель; /  — иэо- 
бутан; / / — олефиновое сырье; /// — пропан и «-бутан; /К— ал
килат; У — кислота

ому методам. В ходе процесса не получают летучих кислотных 
t  *ЮТ°РН наблюдается низкий расход катализатора.
^рйв^^д’ании UOP разработана и испытана в пилотных условиях техно-

В к°  "гсэвзяяя Л!Ы!сгс каталияаторс H A L -100.. а,|М1<*"К .  Г
«оатор 1I/VL-1UU О0ладас1 .шачигельной кислотностью, что обсспс- 

высокую активность и стабильность. Регенерация не требует 
кокса.
рис. 6.15 представлена принципиальная схема процесса Alkilene. 

овка Alkilene состоит из трех отдельных блоков аппаратов: секций 
сырья 3, реакторно-регенераторного блока /  и 2  и ректифика- 

ЙГной колонны 4.
Сскиия подготовки сырья нужна для предотвращения дезактивации 

изатора такими компонентами, как диолефины и соединения, 
1^ер*ашие серу, кислород и азот.

(Сырье после секции 3  смешивают с рециркулирующим изобутаном 
-вводят в вертикальный стояк реактора 1. Свежий реактивированный 
ртализатор подают в нижнюю часть стояка, где он контактирует 
с сырьевой смесью, и далее их транспортируют совместно вверх по сто
ну, где и происходит реакция алкилирования. На выходе из стояка 
цтализатор и углеводороды быстро разделяют в циклонах (на схеме 
не показаны), контролируя время контакта потока углеводородов 
с катализатором. Газопродуктовую смесь с верха реактора 7 направля
ете колонну 4, а катализатор поступает в реактиватор 2, где его вос
станавливают при низкой температуре потоком изобутана с водородом. 
Водород, подаваемый обычно с установки риформинга, насыщает про
дукты полимеризации на поверхности катализатора, что позволяет легко 
п удалять. Реактивированный катализатор под действием силы тяжести 
■еремещается из реактиватора обратно в нижнюю часть стояка реакто
ра где снова начинается цикл реакции. Газопродуктовую смесь в ко
лонне 4 разделяют на газ, w-бутан, изобутан и алкилат. Одним из пре
имуществ технологии Alkilene является то, что образующиеся в нем тя- 
Ь«ые углеводороды имеют значительно более низкую молекулярную 

и количество их невелико по сравнению с растворимым кислым 
**слом, которое получают в жидкокислотных системах алкилата. 
^нзиновый компонент готового
& та имеет 
*04 93-95 ИОЧ 95-97

^•15. Принципиальная схема техноло- îlene:
Ректор; 2  — реактиватор; 3 — секция 

°»ки олефинового сырья; 4 — ректифи- 
*Ная колонна; /  — изобутан; II  — олефи- 

Р  г,ЫРЬс; рециркулирующий изобутан; 
^  3’ включая « бутан; У — водород; VI — 

'ктовая смесь; У И  — дезактивирован- 
УН1— активированный ката-’ алкилат
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Компания "Lummus Global' разработала технологию тверд 
алкилирования Alkyclean на цеолитном катализаторе Albemarle м  
Процесс опробован на пилотной установке при температуре Д  
откспггнне '-?1о6утан ; плефины составляет 8:15. "S'

Б ИНХС АН РФ разработана технолошя сииигиИрцБаЬи̂  ^  |  
цеолитном катализаторе, которая апробирована на опытно-про|Д| 
ной установке. Процесс ведут в стационарном слос Цсолитного2д 
тора (РЗЭ-Са-Н-У) при средней температуре 40-100 'С и давя^Н  
1,7 МПа, что обеспечивает жидкофазное состояние изоЬутана. В<2 
ление активности катализатора осуществляют регенерацией вод 
в том же реакторе. Объемная скорость подачи сырья составляете 
Октановое число алкилбензина составляет 96-98 по исследован* 
методу. Расход катализатора 0 ,2-0,3 кг/т алкилбензина. Время 
катализатора без регенерации — до 40 ч.

Основное преимущество этой технологии — организация сп 
ной подачи парожидкостной смеси сырья в пленочном ("структуру 
ном") режиме. В реакторе идут процессы в трехфазном слое. Та 
пленочной фазы сырья, контактирующей с поверхностью гетерощ 
катализатора, составляет 50-1000 нм.

На рис. 6.16 изображена принципиальная схема описанной вык 
нологии алкилирования на цеолитном катализаторе. В схеме 
когда в одном реакторе идет алкилирование, в другом проводят 
новительную регенерацию катализатора водородом. Олефиновое

VI

::

7Щ
X X
ж X
X X
X X
X X

Рис. 6.16. Принципиальная схема технологии алкилирования на I 
катализаторе:
1 ,7— насосы; 2,3  — реакторы; 4 — ректификационная колонна; 5 —
6 — подогреватель; 7 — сепаратор; /  — олефиновое сырье; II — водород;
бутан; IV— «-бутан; V — алкилат; VI — углеводородный газ
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тиваю т с изобутаном и направляют в реактор 2, где происходит 
см* алкилирования. Далее газопродуктовая смесь поступает в ректи- 
*1 £яционную колонну 4, где ее разделяют на алкилат, «-бутан, изобутан 
Углеводородный газ. Затем из алкилата выделяют алкилбензин.
* _,„,,г̂ ЙСЯ тчпгллый алкилат представляет собой лизе.чыгчто ДтяппппЛ̂ ЦЦШ11*4" * Ж А ---'

42# ПОЛИМЕРИЗАЦИЯ ОЛЕФИНОВ

Полимеризацией принято называть реакцию образования высокомо- 
екуляряых веществ путем соединения молекул низкомолекулярных 

соединений без выделения побочных продуктов. В нефтепереработке 
применяют несколько технологий таких процессов: полимеризации (или 
олигомеризации — для получения продуктов с невысокой молекулярной 
массой за счет конденсации не более 2-4 молекул сырья) пропилена 
и бутиленов в высокооктановые компоненты бензина; полимеризации 
этилена в полиэтилен и пропилена в полипропилен. Последние две формально 
относят к нефтехимическим, но их присутствие на НПЗ весьма целесообраз
но при наличии установки пиролиза, а производство полипропилена — 
при наличии процесса каталитического крекинга. Кроме того, в послед
нее время в мире наблюдается устойчивая тенденция к созданию совмест
ных комплексов процессов нефтепереработки и нефтехимии.

(.4.2.1. ТЕХНОЛОГИЯ ОЛИГОМЕРИЗАЦИИ ОЛЕФИНОВ

Назначение процесса — получение из олефинов полимербензина — 
высокооктанового компонента товарных автобензинов.

В основе процесса лежит реакция полимеризации олефинов пропиле
на и бутиленов, которую ограничивают получением жидких продуктов 
(до углеводородов С|2). Ограниченную реакцию полимеризации с полу
чением жидких продуктов сравнительно небольшой молекулярной массы 
называют олигомеризацией, а получаемые при этом продукты — олиго
мерами. Получаемые олигомеры (димеры, тримеры и тетрамеры) исполь
зуют в качестве компонентов автомобильных бензинов или сырья для про
изводства присадок к маслам и синтетических моющих средств.

Процесс протекает по карбоний-ионному механизму, который может 
быть описан следующим образом (на примере пропилена):

1) протонирование алкена на катализаторе:

СН2=С Н -С Н 3 + НА ---- ► (СН3СНСН3)А-

с пРисоеДИнение иона к одной или нескольким молекулам алкена 
" Раз°ванием гексильного иона или ионов С9.И С |2:

СНз-СН—СН} + СН2=СН-СН3 ---- ► СН3-СН -СН 2-С Н -С Н 3
I
сн 3

в с ' * изомеризация ионов — превращение вторичных карбокатионов 
лее устойчивые третичные:
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CHj-CH -C H 2- £ h -C H i

I
CH,

CHj—CH-CH-CH2-C H 3

U  \\

ПТ. £ _ Г Н ;—ГН?—1ГН»
i
CH,

♦I
CHjCH-CH-CHj

CHj CHj
CHj .

Ионы C9 и C |2 также изомеризуют, однако затем их легко разлага**, 
разованием продуктов, в которых число углеродных атомов не кратно тц* 

4) передача протона от карбокатиона катализатору или исходу
алкену. 1Сырье, катализаторы, режим, продукты. Сырье установки — прп^
пропиленовая и бутан-бутиленовая фракции. Обычно присутст*
- -m t.P компонентов более легких, чем пропилен, нежелательно,---------ггпяктически не учаса*

Г ^ и  сегодня не строят, а существующие закрывают 
Профилируй"-дереПР д0гия предусматривает использование двух попеременно ра-

«.«ктопов <ыежпег?нс«*тп*птплт«
... . * •••' “tr:::: ,.,шми

wv ' иальная технологическая схема т к » ip m  т ц ’чсии» аолЫм*?-
_____  приведена на рис. Ь.17 (Показан один n<*«irror >

г-**' ; 1— фрикцкл) мшрсаакя в теплообменнике
сн СВ ! ^ о г ’рсва'теле 3 и подают в реактор полимеризации 4. Продукты I ^ И̂ яктора 4 охлаждают в теплообменнике 2 и холодильнике 5 и наплав

или

С*?”  ,  ---------- ..«.^ooiwi S3 m nuw aauu ,.,.
2 п о д о гр ев ател е  3 и подают в реактор полимеризации 4 Продукты 
jp реактора ¥ охлаждают в теплообменнике 2 и холодильнике 5и напмв 
£ юТ В колонну б, в которой отработанную пропан-пропиленХю 
фракцию частично используют как хладоагент в реакторе 4 \Нижний п т

Н, ------------- - _ Ixr колонны 6 представляет собой полимербензин, который выводят
аЛКрЛ_ы, катализэторы, режим, продукты. Сырье установки -  про* Обновки, если Установка работает в режиме получения автомобильно- 

Сыр , ,  бутиленовая фракции. Обычно присутеп». го бензина. При выработке нефтехимического сырья полимербензин
.«»■»“  " »  ^ Р амеляют на узкие фракции: димеры, три меры и тетра*

’^ '^ и ^ и ^ р и м и и и '1П ^ ^ ™ ПЕ ат ^ Г к о ™ о и е й «  "<“ РИ*шии протекает с выделением тойоты (примерно
В реакии fL  на технологию, а лишь усложняет состав продут* -50 МД*/КГ полимера), в результате чего в реакторе происходит повыше-
пропиле^не мияет на техншотию^имербе^ина (0ЛИ10Мери£ М  „истемпературы. При температурах выше 230 *С вшоГцелевого

пилена и “ верхней S S S
1ура д в о р о м  о р т о ф о с ф о р н о й  кислоты, она содержит 59-62 % о *

НО -  )ЙЙкую фосфорную кислоту на кварце (представляет собой кв*
пый песок на который нанесена пленка кислоты).

Температура процесса не должна быть слишком иизкой* Р ^ “ L 
при 130 ’С вместо полимеризации будет происходить 
фосфорно-кислых эфиров. Чрезмерное п о м т В Д И Ж * ;  
к распаду п о л и м е р н ы х  карбокатионов, а также к n P«J<;Ka 
сопряженной п о л и м е р и з ц и и ,  в которых наряду с алкена• «и 
ш д е н ы .  П о л и м е р и з а ц и я  алкадиенов Дезактивирует к атал в зГ

Оптимальной считают температур от 160 до 230 й ^  и
Повышение давления способствует удержанию в жнивой 

дуктов олигомеризации. В ходе процесса оно составляет 3,5 , .

Получаемый на установке полимербензин содер^ит 93 ( ^  
финов, имеет высокое октановое число (МОЧ 96-97) и н и зку ц

ЧеС1В последние годы разработан процесс олигомер^ции в п ^ Щ  
катализатора на основе высококремнеземного цеолита в водогюд*» 
ме с добавлением металлического промотора. Типичные условия» 
са: температура 320-450 *С, давление 1,5-2 0 МПа [ХОД̂

Конверсия олефинов составляет от 90 до 98 , г  (мас.).ВЬ1 щ  
продукта достигает 100- 120 % (мае.) на исходные олефиньг _  *  и ^

октаноюго^ компонента бензин, ечитдют неперспективным, g *  «  - т
ку введены жесткие ограничения на содержание олефинов в меры), и  -  углеводородный газ

Принципиальная схема установки патучения полимербензин.!:
13 у о __
■и̂ . ,  ' м*ости; 2 — теплообменник; 3, 10, 15, 20 — подогреватели; 4 — реактор; J  — холо- 
!; /j J  ■ /<s — колонны; 7, 12, 17 — конденсаторы-холодильники; 9, 14. 19 — насос!
Vi паР- /// — вола: IV — пплииспАгыпим V — а

. . .  — насосы; /  — 
•пропиленовая фрак-
. -п. т „  фикция
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система охлаждения реактора решена чрезвычайно просто. В с 
часть реактора подают некоторое дополнительное количество хздЦ! 
г«тк.«гггянной ППФ, что не только обеспечивает регулирование

ПОЛИМЕРИЗАЦИЯ ЭТИЛЕНА
енное мировое производство полиолефинов, особенно по- 

Соврем  ̂поЛИПрОПИЛена, развивается высокими темпами, что свя-
L — ---- -В реактор по ходу i 4 яшиде

с таким раснсюм, чтоб» ^арци^льн'»- даятение паров воды в сырье 
—  яяштипсо ттароц попы нал поверхностью

ра. В случае несоответствия происходит лиии ____
либо снижение концентрации кислоты вследствие разбавления ее 
И то и другое нежелательно. Воду вводят либо дозированно, подкачщ2?* 
в сырье, либо предварительно насыщая ею сырье (например, прои-̂ .* 
водную промывку сырья перед реакцией), либо в виде пара. j;

К преимуществам данного катализатора (фосфорной кислоты) 
отнести простоту его подготовки, осуществляемой непосредствен  ̂
на установке. Катализатор легко регенерируют: достаточно проищ! 
и пропарить песок и снова залить его необходимым количеством фосф» 
ной кислоты. Средний расход катализатора — менее 0,1% (мае.). Добаа* 
ние небольшого количества — 5-8 % (мае.) серной кислоты повыт* 
каталитическую активность фосфорной кислоты, снижает ее раем; 
улучшает качество образуемого полимера. В данном случае серен 
кислота по отношению к фосфорной кислоте является с о катализатор* 
повышающим его эффективность.

Технологические и расходные показатели, а также приблизительна) 
материи.1ьный баланс \% (мае.)) процессов полимеризации в режиме 
чения полимербензина (I) и сырья для нефтехимии (II)] представлены ш*

Технологический режим
Температура в реакторе, ’С ..................................................................................180-230
Давление в реакторе, М П а.................................................................................... 7,5-8,5
Скорость подачи сырья, ч_ | ......................................................................................  И
Расход катализатора, % (м ае.)..........................................................................0,09-0,Я

Материанмый баланс [ % (мае.)]  ̂̂

Поступило
Пропан-пропиленовая фракиия................................................100,0
В с е г о ......................................... ........................................................100,0

Получено *
Полимербензин (фр. н.к. — 205 ’С).....................................32,4
Димеры (фр. н.к. — 125 *С).................................................. —
Тримеры (фр. н.к. — 125—175 *С............................................—
Тетрамеры (фр. н.к. — 175—260 ‘С ..........................................—
Остаток выше 205 *С.................................3,6
То же, выше 260 "С.

100,0
100,0

5J

А
ч

Отработанная пропан-пропиленовая фракиия...................... -64,0
Rr^rn .........................................................*---- ,00>°В сего

* Выход углеводородного газа не учитывался.

Разработанные ранее другие технологии процесса олигомер^ 
(Полинафта, Димерсол и др.) потеряли сегодня свою актуаЛ* 
для производства высокооктановых бензинов.
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ffnuw .лттгостя (ПВП) и линейны* полнчтитен «ысокего давления 
•“пгял) или низкой плотности (Jiiim i). следует отметить, что 11В11 
 ̂ ягст высоким уровнем значений показателей физико-химических 

°°1£̂ тв _  разрывной прочностью, термостойкостью, химической 
С йкостью, прозрачностью, газонепроницаемостью и др., ГТНП — 

мягкий и эластичный материал.
^По объемам производства полиэтилен занимает первое место в мире 
- jmi всех полимеров.
ч д0 1954 г. выпускали только ПНП при температурах до 180 ’С и давле
нии до 150 МПа. Открытые в середине прошлого века катализаторы Циг- 
•м-Натта на основе переходных металлов позволили получать ПВП, 
югорые появились в начале 1960-х гг. после разработки компанией "Phillips" 
процесса проведении реакции в особом реакторе при 2-3  МПа 
и температуре 65-110 "С. Технологии газофазной полимеризации 
на однокомпонентных силикатных катализаторах успешно развивались 
фирмой *Union Carbide”. В 70-е гг. XX в. было освоено производство 
так называемых "бимодальных" смол, представляющих собой линейный 
полиэтилен низкой плотности (ЛПНП), который занимает сегодня уже 
коло 24 % рынка (ПЭВП — 44 %, а ПЭНП — 32 %). Технология его про- 
«зводства состоит в целенаправленном получении в первом реакторе двух 
ipynn макромолекул: длинно- и короткоцепочечных. Затем во втором ре- 
шоре сомономер прививают к высокомолекулярной части полимера, что 
существенно повышает стойкость полимера к растрескиванию. Поэтому 
аойства ЛПНП (плотность 0,915—0,935 г/см3) являются промежуточными 
*иу свойствами ПВП и ПНП.

Дальнейшее развитие процесса привело к созданию технологий, 
•оголяющих производить ПВП и ЛПНП в одном реакторе.

Сырье, катализаторы. Основной компонент сырья процесса полиме
р и и  — этилен. Его выделяют из технологических газов, получаемых 

термических и термокаталитических процессах нефтепереработки. 
Ч*чем в процессе пиролиза газообразных и жидких углеводородов эти- 

служит целевым продуктом. Выделение осуществляют на конденса- 
Ц®нных или абсорбционных газофракционирующих установках. Этилен 

'1е Фильтрации компримируют и подают в реакционную зону. В состав 
вводят сополимеры гексен-1 и бутен-1. Перед реакцией сырье сме- 

Г  ̂  с небольшим количеством водорода.
^^тализатор процесса состоит из носителя, пропитанного солями 
LLa’ с°катализаторов (один из них — смесь двух алкилалюминиевых 
*• Нений, а второй — вазелиновый раствор). Введение небольшого 

ecTn'J чистого пропана также повышает активность каталитической
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Технологическая схема. Промышленные технологии произвол^ 1 
полиэтилена основаны на проведении процесса при высоком д а в ^  
либо вмассе, либо в суспензионной среде, либо в газовой ф £ е / 5  

в -------г  тгиппт зоения безопасности ведения

как он не 1 |'*с5\"ст ргст«?»**г»«>ж.
Высокоэффективный катализатор ииштмЛя»; "сп.-:?..?- 

цсссе, потюм» u>llu<uv. * тттюмьтке и
Наиболее рентабельными зарекомендовали себя технологии с "пейЁЕ 
чаемым” режимом работы, позволяющим производить Kairnb*
--------" П И П  • ялп.  fA/vrrirt^ л ги л п й  ^ ‘Bj

полимера обработкой паром и его сушка; добавление присадок, 
”иЯ и гранулирование полиэтилена; гомогенизация и фасовка 

,*стрУ31П). объекты общезаводского хозяйства.
„р о ^зи ’ с высокой чувствительностью катализаторов полимеризации

~  "■ m t i n u n u m i a R v n > u ia . 1 и  ген--

так и ЛПНП на совместной основе.
Принципиальная блок-схема современной технологии газофаз^ 

процесса полимеризации с получением полиэтилена приведс  ̂
на рис. 6.18. Использование на установке технологии с режиыок 
"переключения" обеспечивает производство широкого ассортимент, 
продукции — ЛПНП и ПВП в гранулированном виде. Эго производи* 
включает такие секции, как: очистка сырья; приготовление и активироц 
ние катализатора и сокатализаторов; полимеризация и дегазация пали* 
pa; регенерация и рециркуляция непрореагировавших мономеров; вы»

Секция очистки

VIII

Секция приготовления 
и активации катализатора

л
П1

Полимеризация

г ~

Компримирование 
и осушка мономеров

IV

Дегазация
полимера

H Z I
Пропарка

и осушка полимера

VII
I

VI

Экструзия 
и гранулирование

JL
Расфасовка

Т
Отгрузка

Рис. 6.18. Приншшиальиая блок-схема технологии производства п о л и эти л ен а :

/ сырье. II — компоненты катализатора; III — пропаи; IV— газ; V— полимер; VI— в о я ^  
VII — твердые и жидкие добавки; VIII — рециркулирующие мономеры

«in ulT~. 1 nn.”34S5' в реактор счалим от фллг.аоП коды
-vo*0* T,orf. упапения примесей и-бутана и бутена-2 в отпарной колон-
1 ̂ Лщигные СЛОИ ДЛИ )иаш,ппл иимш ииш.. i.,---

__ж |/\ ЛИШТвПв Л1ЧШ1П»Л1» л— —
'  Л ац|1ПИ<^“ ------- — ' ------------------- --- aap v ..—. *— -------------

И ^еризацию сначала очищают от следов COS на стационарном слое 
наПаизаТОра. Далее, после смешения с водородом, его подвергают ката- 

I ^ческому гидрированию для удаления остатков олефинов. И затем, 
отделения от пропана углеводородов С4+ и удаления на защитных 

п̂ ях примесей влаги и кислорода, пропан направляют в секцию актива
ми катализатора.

Тяжелый сомономер гексен-1, поступающий как из сырьевого парка, 
д* и рециркулирующий из узла отпарки, направляют через коагулятор, 
(лдсляюший фазовую воду, на очистку от следов ацетиленовых соедине
ний и COS на слое катализатора и затем на окончательную осушку на мо- 
икулярных ситах. Подготовленный сомономер поступает далее из сырь
евой емкости на полимеризацию.

В секции очистки сырья этилен освобождают от нежелательных 
примесей.

В секции приготовления и активирования катализатора вводят ком
поненты каталитической системы, проводят смешение, осушку и активи
рование пропаном.

Реакцию полимеризации проводят в двух последовательно располо
виньте, вертикальных газофазных реакторах. Внутри каждого из них рас
положен слой полимера во взвешенном состоянии, который поддержи- 
•ют напором реакционного газа, подаваемого под решетку в низ реакто- 
* Теплоту реакции снимают как регулированием температуры сырьево
го потока, так и охлаждением циркулирующего этилена.

Параметры режима полимеризации в обоих реакторах примерно 
•онаковы, за исключением состава сырья (реакционного газа), который 
[Ĵ aiOT исходя из требований к качеству производимой продукции, 
«пение составляет 2,0 МПа, а температура 90-100 *С при получении 
30йиИ ЛПНП. В случае получения ПНП давление составляет 100— 

МПа. а температура — 100-300 'С. Поток активированного катализа- 
подают в первый реактор полимеризации, где его диспергируют 

увешенном реакционном слое. Этилен, водород и, при необходимости,
» °номеры закачивают в требуемом соотношении в оба реактора.

iJMep непрерывно отбирают из нижней части реакторов.
^  осле дегазации фильтрованием и отпариванием порошок полимера 
1̂  на дезактивацию остаточного катализатора и удаление мономеров 
^ ( ■ мас.)], а затем — на осушку в замкнутой системе циркулирующе-

^ 0лученный порошок затем по "белой" (для натуральных марок 
э™лена) или "черной" (для трубных марок) пневматической
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транспортной линии направляют на введение добавок (жидких — wJ 
вой и саженаполненных — для второй), экструдирование, г р а н ^ 'Ч  
ние и затаривание. Катализатор подают в количестве 0,3 % ( м а с ) * \  

Магериальный баланс [% (мае.)] описанной выше технолог». '  
установки приведен ниже:

Взято
Этилен, 99,9 % -----
Гексен-1..................
Бутен-1 ....................
Водород ..................
Добавки экструзии
В с е г о ......................

Получено 
Полиэтилен...........

96 2
••0,9
••2J

0.1
..0,5
100,0

остью процесса полимеризации пропилена является исполь- 
0 °°®С*^честве катализатора мелкодисперсного трихлорида титана 

0в»нйС ВвОМ носителе MgCl2 вместо тетрахлорида. Эго позволяет увел и-

Непреврашенные мономеры....................................................................................
Полимерные отходы (некондиционный полиэтилен).......................................
Потери............................................................................................................................. ’ о’|
В сег о ..............................................................................................................................‘lOQj

Ведущие мировые компании по производству полиэтилена — "йщ
" Unipot' и ” Ineos” (ранее ВР).

Перспективы развития. Последние инновационные технологе
в производстве полиэтилена связаны с разработкой в 90-х годах XX 
металлоценовых (мц) катализаторов, которые существенно акгивиру! 
каталитические системы Циглера—Натта, катализаторы на основе оксв 
хрома и позволяют регулировать свойства получаемого полиэтила 
Так, полученные на основе мц-полиэтилена пленки существенно прея 
ходят пленки из ЛПНП по стойкости к проколу и прочности на растя» 

~ газопроницаемости и низкотемпературной устойчивости. Прзя 
следует отметить и ряд существующих недостатков мц-полиэтилеи— п> 1ЛЛ1Я1П1К1
ние, по

ках — компании 'Exxon СИеткаГ и "Dow Chemicar.

евом __ ...0—̂  и.|раллирида. ^го позволяет увел и-
Ч* целевого изотактического полипропилена и снизить выход
<*ть вЫ продукта — атактического полипрошпена. Другая особенность — 
(1°®оЧН̂ ование в качестве второго компонента каталитического комплек- 
^ ‘‘̂ ^чалюминийхлорида, позволяюшего эффективнее отмывать поли- 
а ^илеи от продуктов разложения этого комплекса. Кроме того, катал и- 
пр°п1̂ я система процесса полимеризации пропилена "работает" только 
’’’̂ тствие даже следов влаги, спирта и кислорода. Поэтому процесс ве- 
1 среде инертного газа (например, азота). Современные катализаторы 

_  катализаторы Циглера-Натта — используют в виде пасты — 
парафинового масла и консистентной смазки (жира) с распреде

лило» в ней частицами твердого катализатора определенной дисперс- 
Катализаторная паста, со катализатор и донор (стереорегулирую- 

добавка) поступают в специальный узел смешения для получения 
-л ю *С каталитического комплекса.

Процесс полимеризации пропилена сопровождает меньший экзотер
мический эффект (примерно 14 ккал/моль), чем процесс полимеризации 
этилена. Полипропилен имеет и меньшую адгезию к металлической 
поверхности реактора-полимеризатора, чем полиэтилен. Это дает возмож
ность отвода теплоты от реактора (например, через рубашку или конден
сацией паров пропилена в выносном конденсаторе с возвращением 
юнденсата в зону реакции).

Технологическая схема. Основные стадии жидкофазной технологии —
предполимеризация, затем — завершение процесса полимеризации,
[разложение каталитического комплекса, отмывка и сушка полимера 
|(J*C. 6.19).

На стадии предполимеризации каталитический i. . __ ж_т.тмммчу«а«и»ипп ivaiajin 1 комплекс инжектируют
слсдус! ■■ »—~ и «гот рячность. а также высокуюД̂ 1 течение 10 мин в небольшой поток пропилена, поступающий в малый
низкую способность к перер;аоотк > технологическихразрюо! : ктор При температуре 20 'С и давлении 3,5 МПа. Предполимеризацияметаллоценовых ютализаторов. лидеры и

nu—;~.г* ^^■вособствует формированию полимерной защитной пленки вокруг час-ЩН --------катализатора перед основным реактором.
И Н а  современных установках полимеризации пропилена параллельноДотают. кГЯЬ' TTTVanUTT/ч -------------------------6.4.2.3. ПОЛИМЕРИЗАЦИЯ ПРОПИЛЕНА ^ M » W a

Полипропилен производят методом анионной полимеризацияЬУ1 Г ^ н о й  “ о л и й ™ Г Л ^ И°ННЫХ э ^ Р̂ ж и л -
водородной среде на каталитическом комплексе, состоящем из алк*»Т ;!0й Пппи„»п получением гомополимеооя mwme
алюминия и хлоридов титана. Технология его получения в ochojJ h гоМоп0лТм ДЛЯ статистических ?Гполйм
аналогична технологии производства полиэтилена высокой плоЛОЯ’Лпослелгт^ рнои составляющей удапоппочныу имеРов

Сырье, катализаторы « ~ 4ftCTRe сыоья процесса и с п о л ь з у я » о ^ Г ? ^ Ю Р ^
лен чистотой не менее 91,__ ____  . _____ " --------- -—  - н иии
(термический или каталитический пиролизы, дегидрирование 
и др.). Он требует глубокого обезвоживания (в коагуляторе и 
на цеолитах), очистки от следов COS на неподвижном слое катаЛ^дД  
Очищенный на фильтрах водород с установки КЦА компрИМ**
и подают в зону реакции. -

При производстве статистических и гетерофазных сопоЯ®
в сырьевую смесь добавляют либо этилен, либо бутен-1 .

ы. В качестве сырья процесса используем » чдТ — , ------__ ____
99,6 % (мае.) с установок по производству зЛД М ,6 \|П а ° вые объем и параметры р ё ж ^ ^ п а б о Х ^ Т ^ ^ 141111 
апитический пиоолизы, дегидрирование «л*|«аеМого в ̂ ^ Р ^ У Р а  70-73 *С, время реакции 0,5-1,0 ч). Расход по-в __г __—,---»/• * MVAV-«иго в каждый реактор пропилена регулируют в зависимости от плот- 

•ти в них реакционной массы. Подаваемый водород, воздействуя 
^ину полимерных цепей, служит регулятором вязкости полимера. 
"Р̂ Уляцию суспензии [с содержанием твердой фазы до 50 % (мае.)] 
у 311 Реакторов осуществляют с помощью осевых насосов. Суспензию 
~г° реактора по трубопроводу подают во 2-й реактор, а затем 
10 ступень (высокого давления) узла дегазации.
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Рис. 6.19. Принципиальная блок-схема технологии производства полипропилена:

I — пропилен; II — водород; III — этилен; IV — катализатор; V — сокатализатор; VI 
на факел; VII — водяной пар; VIII — остаточный газ; IX — твердые добавки; X  — ж и д я * ^ ^

продукта (статистического сополимера) осуществляют с низа 
gbIrt>y3K' подают на 2-ю ступень дегазации. Выделенный при дегазации 

после промывки и конденсации возвращают в процесс. 
( Р ^ е  пропарки и осушки полимер направляют пневмотранспоптом

з и к > ,  кем ирам включает стадии плавления, гомогенизации, 
т*%£яро**ня, фильтрации и грануляции, а затем после осушки 
*г1аТИ «вшивания — в узлы затаривания в мешки, автомобильные
I °?!?,е?„одорожные цистерны.
* ^яушими компаниями по производству полипропилена являются: 

д-(жидкофазная технология), "Dow” (газофазная технология Unipol 
•W»Ineos” (газофазная технология Innovene РР) и "Novolene” (газофазная 
биология BASF).

Цатериыьный баланс [% (мае.)] технологии производства полипропи- 
р а  представлен ниже:

Взято
Пропилен (99,8 %)...................................................................................96,8
Этилен...............................................................................................................................3,0
Водород (99,9 % )...................................................................................... 0,01
Добавки экструзии.....................................................................................0,2
Всего........................................................................................................................... 100,01

Получено
Полипропилен...................................................................................... . .96,6
Непревращенные мономеры (возврат в процесс).................................................. 3,1
Полимерные отходы........................................................................................................0,2
Потери (в том числе сдувки на факел)..................................................................... 0,11
Всего........................................................................................................................... 100,01

U.3. ИЗОМЕРИЗАЦИЯ н-БУТАНА

Назначение процесса — получение изобугана, являющегося основным 
юмпонентом сырья установки алкилирования и производства МТБЭ 
0ГБЭ) после дегидрирования изобугана до изобутилена.

Основные параметры технологии процесса изомеризации фракции 
Ч-Сб (раздел 4.3) применяют и для данного процесса, за исключением 
**°торых особенностей.

Низкотемпературная изомеризация н-С4Нш протекает на катализато-
* содержащем платину, при температуре 120-160 ’С.

На5тояшее время в мире наиболее популярны технологии компаний
. ___ _ ntinenaUYT ит пеакцио1®1 L  Lummus Cresf. На рис. 6.20 показана принципиальная схема

углеводороды (мон Р )  % жидкой про*, ^ Цссса низкотемпературной изомеризации и-бутана. Получают изобу--го реактора (в ней содержится до 47 % ж и д № * ^ И *  ВыСокой чистоты 99 % (мае.).
Исходную бугановую фракцию подают в колонну I. Отводимый сбокуl A f ---

Поглощенные
СуСПеНЗИИ ПОСЛе 2-1 и рсам vpa V» псп kw«v|/ iivnivn MV II /V BHjB—— 
пропиленовой фракции) путем двухступенчатой дегазации. С*1**, 
в сепараторе высокого давления (дросселирование с 3,4 до 1,8 МП»)*^ 
ляют унесенный углеводородный газ, а в сепараторе низкого давлв®* 
растворенный газ. Порошок полимера после этого проходит датьШ*^. 
дезактивацию катализатора и продукта с удалением растворенных ^  
меров. В случае производства ударопрочных гетерофазных сопо»
к порошку полипропилена после 1-й ступени дегазации добавлю_
ленпропиленовую смесь и направляют на узел газофазной полЯИ 
ции в вертикальный реактор с псевдоожиженным слоем катала™

_ _^ ____ _^  ̂  ̂ -- 1---- »-» «ХХЛЛЛ
колонны м-буган осушают и затем очищают в адсорбере 2, смешивают 

Ц^оролом, нагревают и подают сверху' в реактор 3на неподвижный слой 
2^!1атора. Продукты реакции перекачивают через серию теплообмен- 

(на схеме не показаны), в которых они отдают теплоту исходному 
L *10 и поступают в стабилизационную колонну 4. Продукты реакции, 

^Жащие равновесную смесь изо- и и-бутана, направляют в изобутано- 
к°лонну ] для выделения изобутана и непреврашенного н-бутана.
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Рисунок 6.20. Принципиальная схема процесса изомеризация
м-бутаиа:
I — изобутановая колонна; 2 — адсорбер; 3 — реактор; 4 -  стаби
лизационная колонна; 5 — скруббер; I  — водород; II — бутано- 
вая фракция; / / /  — и-бутан; IV  — вывод углеводородов С5; 
К— рецикл; VI — изобутан; VII— топливный газ; VIII — каусти 
ческая сода; IX — отработанная каустическая сода

используемого в качестве рецикла. Отходящий из колонны 4 газ *■ 
скруббер 5, предназначенный для щелочной промывки, направляют! 
нию топливного газа. ______

На установке используют систему разделения продуктов, позволяют 
существенно уменьшить размеры изобутановой колонны. По данной' 
нологии работает ряд установок, одна из них — в ОАО "Рязанская НШ

6.4.4. ПРОИЗВОДСТВО ОКСИГЕНАТОВ -  ВЫСОКООКТАНОВЫХ 
ДОБАВОК К БЕНЗИНУ

Оксигенаты — кислородсодержащие соединения (от лат. oxygenic 
кислород), которые сегодня служат основной альтернативой металла 
ническим и ароматическим высокооктановым компонентам автолов* 
ных бензинов. На практике используют этанол. МТБЭ, Э Т Б Э ^ "  
и МТАЭ (табл. 6.6). Введение оксигенатов в бензин позволяет по** 
октановое число товарного топлива, увеличить концентрацию кисло? 
снизить теплоту сгорания топливно-воздушной смеси, сократил фг 
нефти на производство бензина.

Этанол С2Н5ОН (биоэтанол) — одна из наиболее популярны»**, 
родсодержащих добавок к автомобильным бензинам. Повышение К0£ 
трации кислорода в сжигаемом автомобильном топливе за счет 
способствует более полному его сгоранию в двигателе и тем саМ1®̂  
жению количества выбрасываемого и загрязняющего атмосфер у ^  
углерода СО (раздел 8.2.3). Сжигание этанола, имеющего высоко* 
новое число смешения, в составе автомобильных бензинов не 
образования канцерогенных веществ (в отличие от ароматически  
понентов) и вредного нагарообразования в двигателе. Недостатки 
нения этанола связаны в основном с его высокой гигроскопцЧ1^ ПО
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и растворимостью в воде, что ограничивает содержание в н
2 % (мае.). Хотя наиболее эффективно было бы применять a6ccm!LN 
ванный спирт. Производится из растительного сырья.

МТБЭ — высокооктановая кислородсодержащая доГмвкч 
бильным бензинам. С 2U06 г. запрещено применение этого эфира 
шинстве штатов США, поскольку его попадание в питьевую а м  
в микроколичествах делает ее непригодным для употребления. T w  -  
источниками попадания МТБЭ в грунтовые воды служат ползс^!** 
зервуары для хранения бензина. В результате утечек из этих резерв * 
МТБЭ попадает в водозаборные скважины. В странах ЕЭС и в К 
применение МТБЭ в качестве добавки к автомобильным бен» 
разрешено.

Введение МТБЭ обеспечивает полноту сгорания топлива и не треб* 
изменений в конструкции двигателя. Он также существенно пою Д  
октановое число бензиновых фракций. Добавка МТБЭ позволяете? 
зить эмиссию оксида углерода и углеводородов, в том числе бенэс. 
и бутадиена. V

По летучести МТБЭ и другие эфиры близки к легким компонент, 
бензина, нет проблемы замерзания горючего, отсутствует коррозия 
Температура кипения МТБЭ позволяет при его введении увеличив» 
держание в бензине низкокипящей фракции, улучшить его октановое* 
ло и снизить температуру выкипания 50 %-ной фракции бензин] 
Кроме того, при введении МТБЭ снижается содержание в бензине арен) 
и улучшаются экологические свойства топлива.

МТБЭ хорошо растворим в углеводородах и гораздо в мены: 
степени, чем спирты, вымывается водой, не вызывает расслоен)! 
бензинов при низких температурах. Несмотря на пониженную теиг 
сгорания МТБЭ по сравнению с бензином, мощностные характерная 
двигателя, работающего на смеси бензина с эфиром, практичен 
неизменны. Но при этом происходит снижение температуры холодно 
запуска двигателя на 8-15 *С, предотвращение обледенения карбюретот
улучшение моющих и других эксплуатационных свойств бензина._

Наряду с преимуществами применение МТБЭ имеет и существе»- 
недостатки. МТБЭ — сильнейшее ядовитое вещество. Кроме того.в- 
присутствии при сгорании бензина в 2—4 раза возрастают выбросу экс
гически вредных альдегидов.

Реакция получения МТБЭ протекает по типу электрофи®*
присоединения:

(СН3)2С=СН2 + СН,ОН ---- > (СНз)3С -0 -С Н 3.

В процессе синтеза МТБЭ получают небольшое количество 
продуктов — димеров изобутилена, триметилкарбинола, диметИ*^
эфира. ф

Синтез МТБЭ из метанола и изобутена представляет -I 
равновесную экзотермическую реакцию (тепловой эффект соС̂ у  
7-44 кДж/моль), протекающую в присутствии катализатора ки<-Л 
типа — сульфированного сополимера стирола с дивинилбе^Г
33»

онитов —КУ-23, Пьюролайт СТ 175, КИФ и др.). Процесс 
,^яьФ°к* .,пепатуре 70-90 *С, мольном соотношении метанол : изобу- 

'давлении 1,0-1,5 МПа.
’промышленное производство МТБЭ было организовано 

ВпеР Ĵ 73 г. В России в 1987 г. были получены первые партии МТБЭ 
*И***яЯ.,оГнн, разработанной российским Ш1ИМСК. Технологии полу- 
цо теХ>1̂ 7 ВЭ отличаются друг от друга в основном типом реакционного 

-тва и наличием или отсутствием рециркуляции отработанной 
ЯЗЕтенсодержащей фракции.

а одном аппарате часто совмещают реакционную зону с колонной 
® ния МТБЭ. Процесс, происходящий в таком аппарате, называют 

Политической перегонкой". Разработчики такой технологии — компа- 
'0т~Axens" (Франция), UOP, CD Tech (США). Обычно аппарат для 
^алитической перегонки" представляет собой ректификационную сис- 
"*\ГВ среднюю часть которой вмонтировано реакционное устройство, 
^.пиенное катализатором. МТБЭ выводят с установки с низу колонны 
а жидкой фазе.

Для предотвращения отравления катализатора перед колонной 
■дталитической перегонки" монтируют защитный реактор (фор-реактор). 
Наиболее экономичный вариант технологии — сочетание двух последо- 
вгелъно включенных реакторов с кипящим слоем катализатора и колон
ны "каталитической перегонки". Первая такая промышленная установка 
была пущена на заводе в г. Фейзин (Франция) в конце 1980-х гг.

На рис. 6.21 представлена схема технологии синтеза МТБЭ на основе 
процесса "каталитической перегонки" с прямоточным фор-реактором

•̂<>-2|.Tcxjiojлогическая схема проишинчва МТБЭ с катанной каталитическом перегонки:
О Г арат смешения; 2 — прямоточный i
■■*/0 a n n u / . A ---------

t0 - ' ‘•«ешения; 2 — прямоточный реактор; 3 — колонна "каталитической перегонки'; 
7* нна водной отмывки; 5 — колонна отделения спирта от воды; 6 ,7  — сырьевое емкости; 

парагоры; /  — метанол; / /  — фракция С4; / / / — рециркулирующий метанол; IV — отрабо- 
углеволороднан фракция; К -вода; VI — МТБЭ
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(разработка НИИ "Ярсинтез", г. Ярославль). Метанол выходит*, j  
вой емкости 7, его смешивают с фракцией углеводородов С ПИЗ С4Ч̂  
щей из емкости 6, в аппарате 1 и направляют в прямоточный фоп-001̂
и далее в колонну "каталитической перегонки" 3. В реа^т??10̂  
синтез МТБЭ, а заканчивайся в колонне 3, с верха которой в
выводят отработанную углеводородную фракцию, содержащую № 
пивший в реакцию метанол, а полученный МТБЭ выводят снизу 
дородную фракцию ПОСЛС ССПараТСр2 ^отправляют П vmnwuv 
мывки 4 и колонну 5 для выделения непрореагированного мета»^* 
торый затем возвращают в процесс.

Отработанный катализатор подвергают регенерации и повт 
используют в производстве МТБЭ. Срок службы катализатора ' 
от чистоты используемого сырья и достигает трех лет.

Ниже представлены данные по выходам продуктов производства Mfj

М ТБЭ...............................
С4-углеводороды.........
Метанол.....................
mpem-Бутиловый эфир 
Димеры изобугилена.. 
Итого.........................

• *5 
-•0,1 
..04 
...04 
..0,4 
. 100,0

В России МТБЭ в основном получают по технологии НИИ "Я| 
тез", которая успешно конкурирует с западными технологиями. !

В связи с запретом выпуска МТБЭ в США получило широкое ра» 
тие производство этил - /п/>е/н - бутил о вого эфира (ЭТБЭ). Произвола?
ЭТБЭ основано на проведении следующей химической реакции:

<51 fCI

С2Н5ОН + (СН3)2-С = С Н 2
иэобутенэтанол

(СН3)2- С - 0 - С 2Н5.
ЭТБЭ

ЭТБЭ по своим антидетонационным свойствам не уступает МТ5 
и может служить в качестве высокооктанового компонента бенз»! 
К недостаткам его использования следует отнести высокую цену по^ 1 
нению с МТБЭ, которую в значительной степени определяет цена и<* 
ного этилового спирта. Замена метилового спирта на этиловый Help* 1 
большой реконструкции установки по производству МТБЭ, по*1 
перевод установок МТБЭ на ЭТБЭ можно произвести рационаД* I 
На рис. 6.22 представлена принципиальная схема технологии про*3* I 
ства ЭТБЭ компании " Unde" (Германия)

Изобутеновое сырье подогревают в теплообменнике 2до темперу 
реакции, смешивают с этанолом и подают в двухступенчатый 
(можно использовать и одноступенчатый реактор). Непрореагиро04; 
сырье первой ступени возвращают в процесс. ЭТБЭ отбирают ка*,, 
дукт из нижней части ректификационной колонны 3. С верха этой Д  
ны отбирают фракцию С4 и направляют в колонны 4 и 5 для отбору  
этанола. Избыточный этанол извлекают и возвращают в процесс. ¥  
фракции С4 с верха колонны 4 направляют на разгонку.

pg. 6.22. Принципиальная схема производства ЭТБЭ:
/_яухступенчатый реактор; 2 — теплообменник; 3 — ректификационная колонна (дебутан иза 
'~у 4' 5 — колонны для отбора водой непрореагировавшего этанола; 6 — пароподогреватель; 
/-  юобугеновое сырье; И  — этанол; / / / — ЭТБЭ; IV  — бутан-бутеновая фракция; V — водяной 
щ,У1- вода

Отличительная особенность данной технологии — применение 
рухступенчатой реакторной системы, в которой первый реактор рабо
тает в режиме рециркуляции. Этот способ позволяет слегка расширить 
ной катализатора, что исключает образование локальных перегревов. 
Скдено к минимуму протекание побочных реакций, например 
образования диэтилового эфира. Температуру на входе в реактор 
одерживают в пределах от 50 *С в начале пробега и до 65 *С в конце. 
1шш особенность двухступенчатой системы состоит в том, что ката- 
изатор может быть заменен отдельно в каждом реакторе без прекра
тим работы всей установки. В качестве катализатора в этом процес- 
* применяют ионообменную смолу. Обычная степень превращения 
•ибугена составляет 94 %. Для фракций С4 с установки пиролиза, со
чащей до 25 % изобутена, достижима еще более высокая степень 
•вращения.

Вутанол С4Н9ОН — бесцветная жидкость с характерным запахом 
Утиного масла. Показатели качества некоторых из его изомеров сведе- 
'•втабл. 6.6. Применение бутанола в составе автомобильных бензинов 
F*1 ряд преимуществ по сравнению с использованием этанола:

5 1*3 Раза более высокую теплоту сгорания;
~~ более высокую растворимость в бензинах;
~~ более низкую коррозионную агрессивность;
''отсутствие гигроскопичности.
Основной промышленный способ производства «-бутилового спирта 
°ксосинтез из пропилена при 120—160 *С и давлении 20—35 МПА 

Кель-кобальтовом катализаторе:

Снз-СН=СН2 + СО +Н2 ---- ► СН3(СН2)3ОН + (СН3)2СНСН2ОН
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Биобутанол получают, как и этанол, в процессе брожения 
ного сырья (картофеля, кукурузы, сахарной свеклы и т. п.) 
mpem-бутанол в конце прошлого столетия испытывали как ^  
к автомобильным бензинам в составе фэтерола [продукт этери*06*»!
метилового спирта бутиленами, содержащий 50-85 % (ма^Т53н 
и 115-50 % (мае.) mpem-бутанола]. В настоящее время его в Р ^  
не выпускают, так как производство каучука с использованием ДвпЭ* 
стало более рентабельным. Те̂

ДИПЭ обладает свойствами, конкурентными со свойствами м 
трет - бутилового (МТБЭ). Он содержит 15,7 % кислорода (МТБЭ-!*^ 
МТАЭ — 15,7 %), имеет высокое октановое число.

ДИПЭ получают гидратацией пропилена ло изопропанола и 
нейшим взаимодействием с дополнительным количеством пропи*^

СН2=С Н -С Н 3 + Н20 ---- > СНз-СН-СНз + СН2=СН-СНз —,

он

---- > СН3-С Н -О -С Н -С Н 3
I

сн. с н .

й эффект "облагораживания" бензинов каталитического 
У̂ уаРнЬ| вКЛючая ДИПЭ + МТБЭ + алкилат + оксиалкилат С5—С7)

возрастает.
с ^ 23) а показана схема получения добавок к бензину МТБЭ

Н" ® ддкллата из газов установки каталитическою крекинга, 
„ ” 5 23, б — схема производства модифицированного" бензина 
i н3ИИич£ского крекинга селективным парированием диенов и оксиал-

. . . .„ у

Г
I

кдэ-кдг
----- г

IМетанол____,
1на рециркуляцию

f  Изобутан

1С 4

Отработанный
пропан и *-бутан

Алкилиро-
вание

Тяжелый

Легкий
алкилат

алкилат

МТБЭ

Из-за высокой степени токсичности и себестоимости произволен 
ДИПЭ не получил широкого распространения в качестве высокоогт 
вой добавки к автомобильным бензинам. ____

На ряде НПЗ проводят депентанизацию бензина каталитического 17 
кинга С5—180 ‘С с целью выделения углеводородов SX5 и последуют 
производства высокооктанового компонента автомобильных бензина 
метил-лутсти-амилового эфира (МТАЭ). МТАЭ — бесцветная прозрачк. 
жидкость, получаемая этерификацией (метоксилированием) олефинм 
метанолом. В России его производят по технологии ОАО "НИИ Яр» 
тез”, например на установке мощностью 300 тыс. т/год в г. Сашг 
Преимущества применения МТАЭ по сравнению с МТБЭ связаны сб* 
низким значением давления насыщенных паров, большей теплое 
сгорания и, следовательно, более низкой концентрацией СО в 
сгорания.

Третичные гексены и гептены бензина каталитического креКНДУ 
лесообразно превращать в высокооктановые эфиры метанола. На 
ках каталитического крекинга разделением бензина можно по® 
легкую бензиновую фракцию С5—100 ”С, пригодную для оксиал*^| 
вания. В результате её использования октановый индекс товарные*®̂  
нов возрастает на 2-3 пункта и значительно (на 25-35 %) падаетс/Ш 
ние в бензине олефинов.

Технический прогресс в технологии каталитического крекинг»*^ 
ляет существенно увеличивать выход легких олефинов С3—С7 
тывать меньше тяжелых фракций бензина, обогащенных арома 
углеводородами. При эффективном использовании этих возм<
342

Вензин Селективное 
гидрирование диенов 
и фракционирование 

(КДГ)

б)

Cj-100 'С

Метанол + £С 4

Метанол

_1_
Оксиалкилиро- 

вание 
и дистилляция 

(КДЭ)

Фракция 
1 0 0  'C - K . K .

Оксиалкилат
С|~С;

Модифициро
ванный
бензин"

Ьочок 6.23. Блок-схемы технологий получения добавок к бензину (а) и производства "моди- 
^«роюиного" бензина (6) каталитического крекинга

В зависимости от конкретных условий для каждого НПЗ, имеющего 
•своем составе процесс каталитического крекинга, суммарный эффект 
*4* Деля ют по приросту выпуска, который возрастает примерно на 25 % 
®̂ ассы бензина каталитического крекинга, и по изменению ассортимента 
^Рных автомобильных бензинов, так как суммарный октановый индекс 
^Учаемых на базе каталитического крекинга компонентов повышается
../ 5—8,5 пунктов при существенном снижении содержания олефинов^нзине.

l*4-5- переработка

е£Вязи со все возрастающими объемами переработки сернистых 
на НПЗ возникают проблемы утилизации сероводорода, который

СЕРОВОДОРОДА
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в больших количествах получают в результате проведения, в од 
термогидрокаталитических процессов. Тш

Из сероводорода получают серу и серную кислоту.
В настоящее время нефтепереработчикам необходимо

т у ^ т у я \_r\rу ; ■»> ттм ■ уатттг г г  Э Л С М С Н Т Н О Й  С С Т 5 Ы , ТПТ"Г К Я Т С  С ?

любою и j гоьарныл нсф1сиридук1и1> и \л>ш сс с >чсю м еще н
ш-tv пагулпоя irav гтпяпиттп vfil»rm4f4 R ТП Ж? Времм ома
малоопасна, поэтому ее можно накапливать на НПЗ в бштыдЛ^!^! 
ствах, если уоыток от реализации серы велик, ьели выпускать 
лоту, которая более востребована и имеет достаточно высокую Л  
то нефтяным компаниям следует решать другую проблему — Прц 
ствии потребителей необходимо останавливать производство, coW 
новые места хранения, так как серную кислоту из-за ее высокой то^ 
ности и коррозионной агрессивности нельзя в больших количестве^ 
ливать на заводских складах. Поэтому сегодня в наиболее выигрьщщ. 
положении находятся те НПЗ и компании, которые имеют и произво' 
ство серы, и производство серной кислоты. Рассмотрим эти процессы.

6.4.5.1. ПРОИЗВОДСТВО СЕРЫ
Наиболее распространенным промышленным способом получению?, 

из сероводорода считают процесс Клауса, осуществляемый в две стцв
1. Термическая стадия — высокотемпературное сжигание серовододе 

в топочной части реактора при подаче стехиометрического количесш 
воздуха. В ходе реакций

„ (об.), также дестабилизирует горение газа, увеличивает расход 
30 ™ сго Нагрев и способствует образованию сероуглерода (CS2)

■ 1 ксида углерода (COS). При содержании в газе более 5 % (об.) 
I и <УПЬ¥°полов идет интенсивное образование смолы и сажи, портящих
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H2s  + 3/ 20 2 
2H2S + S02 -

* S02 + H20  + Q 
V2S2 + 2H20  + Q

происходит выделение значительного количества теплоты, которп 
необходимо утилизировать перед второй стадией процесса, и расяи* 
ние до 70 % сероводорода.

2. Каталитическая стадия, проводимая на активном оксиде алкж^ 
в две ступени, позволяет довести конверсию сероводорода до 95 %'■

2H2S + S02 

2H2S + S02

V6S6 + 2H20 ; 
VgSg + 2H20.

В качестве катализатора также используют диоксид титана.

цг /v,rgM^u
:•!' на термической стадии. — ! 100—1300 "С. На каталитической 

« ^  наблюдается обратная зависимость степени конверсии от темпе- 
конверсия возрастает с понижением температуры; нижний 

Р^ратурный предел ограничен точкой росы серы (188 *С). На практике 
пм исключения конденсации серы в порах катализатора температуру 

Держивают на уровне 200-300 *С.
ĵ a каждой из вышеперечисленных стадий влияние давления различ- 
на термической — снижение давления повышает степень конверсии 

сероводорода в серу, а на каталитической — наоборот. На современных 
«лановках давление поддерживают на уровне 0,12-0,17 МПа.
' Повышение времени контакта увеличивает выход серы на обеих 
данях процесса.

При эффективной работе конденсаторов-коагуляторов снижаются 
потери серы с "хвостовыми” газами, что способствует росту конверсии.

Активность катализатора, его устойчивость к сульфатации и способ- 
юль ускорять реакции гидролиза COS и CS2 также определяют эффек
тивность процесса. На установках используют а- и у-А120 3 со средним 
сроком службы четыре года.

Основными фирмами, осуществляющими производство катализато
ров процесса Клауса являются "Alcoa" (США), "Rhone-Poulenc" (Франция) 
tBASF (Германия).

Технологическая схема. При концентрации сероводорода в кислом газе 
мне 50 % (об.) и углеводородов менее 2 % (об.) используют прямоточ
ный процесс Клауса, т. е. пламенную технологию (рис. 6.24).

Кислый газ сжигают в печи-реакторе 4, причем кислород воздуха 
•мают в топку в количестве, необходимом для протекания окисления 
~Р°водорода до серы. В печи идет горение сероводорода с выделением 
•пла, которое используют для получения пара. Выход серы на термиче- 
°к стадии достигает 70—75 % (мае.) и выше.

щ ,.а тсРмической стадии установок Клауса применяют цилиндрические 
^>Ры. состоящие из топочной камеры и трубчатого теплообменника. 

фРиевой части топочной камеры расположены горелочные устройства. 
^  “н>'ю часть сероводородного газа и воздуха обычно подают по тан- 
tiL, ‘альным каналам. В зоне смешения горение происходит в закручен-

Получают три модификации серы S2, S$ и Sg. цГн г̂ )токс- Проходя решетку из расположенного в шахматном порядке
КИСЛОГО "«Упорного la in n u u a  ----------------На эффективность процесса Клауса влияют: состав ы « - - р  

температура процесса, давление, время контакта, катализаторы 
конденсаторов серы.

Для устойчивого горения кислого газа с содержанием ceP°®25f 
менее 50 % (об.) необходимы специальные меры (его подогрев, 
ние воздуха кислородом и т. п.). Избыток С 0 2, т .е. его концеЯщ
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^  огПНОГО киРпича- продукты сгорания поступают в основной топоч- 
Зат СМ таюке Цилиндрической формы, но большего диаметра.

^  ем пР°Дукты сгорания пропускают по трубному пространству 
*Wee ° Г0 тепло°бменника (в аппарате 4) для их охлаждения водой 
4 *01; НапРавляют в конденсатор серы 10. Затем полученную на терми- 

тадии жидкую серу выводят в хранилище 11.
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в больших количествах получают в результате проведения, в оси, 
термогидрокаталитических процессов. и<

Из сероводорода получают серу и серную кислоту. ' ]
В настоящее время нефтепереработчикам необходимо

г-гт-х.'\^«т/*\Г*гП-ТТТ"ТТГ*»'ЭТТТТТТ Г.''ТГТТУГЧ'^ Т .? Т Я Т Г  Г 9 Г  ТТ»ТТГ» ТУ*»* ГГtiinnM ivrnt » Д/tviMvn * I iu n  **•»» Л»»1» w  '«’•“ ч  »»мй|Н« 11М>д
любою и j шварныл нефтепродукт oi* и кл>ык сс с учетом еще к
v r i r v  п а г у л п п в  п п я я и п п  v f i i , r m 4 f H  R  Т О  Ж Г  В р е м я  п н е

малоопасна, поэтому ее можно накапливать на НПЗ в больши??^*! 
ствах, если уоыток от реализации серы велик. Если выпускатьc<efijHS| 
лоту, которая более востребована и имеет достаточно высокую,!^ 
то нефтяным компаниям следует решать другую проблему — прц Jrjj 
ствии потребителей необходимо останавливать производство, с о ^  
новые места хранения, так как серную кислоту из-за ее высокой itS* 
ности и коррозионной агрессивности нельзя в больших количеству^ 
ливать на заводских складах. Поэтому сегодня в наиболее выигры^Г 
положении находятся те НПЗ и компании, которые имеют и произво- 
ство серы, и производство серной кислоты. Рассмотрим эти процессы.

6.4.5.1. ПРОИЗВОДСТВО СЕРЫ
Наиболее распространенным промышленным способом получение ,̂ 

из сероводорода считают процесс Клауса, осуществляемый в две стадв
1. Термическая стадия — высокотемпературное сжигание серовоцорщ 

в топочной части реактора при подаче стехиометрического количесш 
воздуха. В ходе реакций

q, /об.), также дестабилизирует горение газа, увеличивает расход 
рисе ;(| на сго нагрев и способствует образованию сероуглерода (CS2) 
^ ^ п к е и д а  углерода (COS). При содержании в газе 
^сульф° ов р1ДСТ интенсивное образование смолы и <

7ToTTVCTttWA£ Г.АЛЛПЖЯНИР пяплп

более 5 % (об.) 
сажи, портящих

.4 CT'ICV*
(Об.).

u ua термической стадии. — 1100—1300 *C. На каталитической

H2s + у 20 2 
2H2S + S02 -

* S02 + H20  + Q 
3/ 2S2 + 2H20  + Q

происходит выделение значительного количества теплоты, ЮЯОДО 
необходимо утилизировать перед второй стадией процесса, и расхоя» 
ние до 70 % сероводорода.

2. Каталитическая стадия, проводимая на активном оксиде алий* 
в две ступени, позволяет довести конверсию сероводорода до 95 %'•

2H2S + S02 

2H2S + S02

V6S6 + 2H20; 
VgSg + 2H20 .

В качестве катализатора также используют диоксид титана. 
Получают три модификации серы — S2, S6 и S8.
На эффективность процесса Клауса влияют: состав кислого^, 

температура процесса, давление, время контакта, катализаторы 
конденсаторов серы. ^

Для устойчивого горения кислого газа с содержанием сероваи^ 
менее 50 % (об.) необходимы специальные меры (его подогрев, 
ние воздуха кислородом и т. п.). Избыток С 02, т .е. его конце»»

_____________________________________________
* 2  иаблюдается обратная зависимость степени конверсии от темпе- 

конверсия возрастает с понижением температуры; нижний 
Р^ратурный предел ограничен точкой росы серы (188 *С). На практике 

исключения конденсации серы в порах катализатора температуру 
Одерживают на уровне 200-300 вС.

pja каждой из вышеперечисленных стадий влияние давления различ
ное* на термической — снижение давления повышает степень конверсии 
сероводорода в серу, а на каталитической — наоборот. На современных 
^новках давление поддерживают на уровне 0,12—0,17 МПа.
' Повышение времени контакта увеличивает выход серы на обеих 
стадиях процесса.

При эффективной работе конденсаторов-коагуляторов снижаются 
потери серы с "хвостовыми” газами, что способствует росту конверсии.

Активность катализатора, его устойчивость к сульфатации и способ
ность ускорять реакции гидролиза COS и CS2 также определяют эффек
тивность процесса. На установках используют а- и у-А120 3 со средним 
сроком службы четыре года.

Основными фирмами, осуществляющими производство катализато
ров процесса Клауса являются "Alcoa" (США), ” Rhone-Poulenc” (Франция) 
iBASF (Германия).

Технологическая схема. При концентрации сероводорода в кислом газе 
плие 50 % (об.) и углеводородов менее 2 % (об.) используют прямоточ
ный процесс Клауса, т. е. пламенную технологию (рис. 6.24).

Кислый газ сжигают в печи-реакторе 4, причем кислород воздуха 
*Шют в топку в количестве, необходимом для протекания окисления 
^Роводорода до серы. В печи идет горение сероводорода с выделением 

ia, которое используют для получения пара. Выход серы на термиче- 
*°и стадии достигает 70-75 % (мае.) и выше.
*2 * тсРНИческой стадии установок Клауса применяют цилиндрические 
I поры, состоящие из топочной камеры и трубчатого теплообменника. 
С * * *  части топочной камеры расположены горелочные устройства. 
*нциВНую часть сероводородного газа и воздуха обычно подают по тан- 

гальным пиалам* В зоне смешения горение происходит в закручен- 
^е\т?Т0Ке ^P°xo^  решетку из расположенного в шахматном порядке 
*йобОРНОГ° киРпича» пР°ДУКты сгорания поступают в основной топоч-

3 Ьем также цилиндрической формы, но большего диаметра.
м продукты сгорания пропускают по трубному пространству 

Р*лее ° Г0 теплоо^менника (в аппарате 4) для их охлаждения водой 
п*ой Напранляют в конденсатор серы 10. Затем полученную на терми-

* талии жидкую серу выводят в хранилище //.
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л  (об.) необходимо подогревать кислый газ или воздух. Если объем- 
пя H2S нижс ^  70 термическую стадию не применяют. Кислый

. „ п г т г а  С  И Л *1  Л О Т О М  14 П Л П О А Т Г О  ----------- -----------------------

/5 — емкости

tic. 6.24. Технологическая схема прямоточного процесса Клауса:/  — — 
^  сепаратор; 2, J — реакторы 1-й и 2-й каталитических ступеней; 4 -  печь-реактор;J-nca 

/  7— печи подогрева технологического газа; 8 — дымовая труба; 9 — установка лоочжщва 
P'(jt 12, 13 — конденсаторы серы; 11 — хранилище серы; /¥ — воздуходувка 
Ijflbi; 1 — кислый газ; / /  — воздух; 111 — пар; I V — продукты реакции из г 
/^зкого давления; VI — горячая вода для питания котлов; VII — продуктъ 
Некого реактора; VIII — жидкая сера; IX — отходящие газы; X  — вода

Технологический газ, содержащий непрореагировавший сероводорс. 
чгрнистый ангидрид, образовавшийся одновременно с серой при пламеяю 
.̂̂ сигании сероводорода, а также сульфодиоксид углерода и сероуглер 

^продукты побочных реакций, протекающих в реакторе) выжиг 
с верха конденсатора 10, подогревают в печи 6 до 220-300 *С и 1Ю0  
Ф реактор 2 (первая каталитическая ступень). В  слое катализатора про* 
<0дит основная реакция:

2H2S+S02 = —S„ + 2Н20
П

Продукты реакции из реактора 2 поступают в конденсатор  
з̂лее жидкую серу выводят в хранилище //, а оставшийся гехнологй^ 

1*з подогревают в печи 7 и направляют на вторую катал итическу1̂ И  
? реактор 3. Затем продукты реакции из реактора 3 направляют в 
top 13 и далее жидкую серу выводят в хранилище 11. Оставшийся t&K  
уп установку доочистки 9 и поступает в печь дожита и дымовую

Каталитических ступеней бывает обычно две или три. На вьй* 
большое влияние оказывает число ступеней конверсии, способ 
130В перед ступенями и соотношение компонентов H2S и SOj(B
,-гвии со стехиометрией).

При объемной доле сероводорода в кислом газе 30-50 %
^за подвергается термической стадии, две трети поступают на 
^сскую стадию, минуя печь реактора. При концентрации серо*^

#6

^ ^ш_ ____ ~ j . iwnjivy удсщти пс применяют.
Н** Д цивается с воздухом и подается на каталитическую стадию.

цесс Клауса — многостадийный, энепгогм^^ ?? экологически I
^точно совершенный. Ьго необходимо дипелнто процессами 

^ 1гкИ огходяшего газа, основанными на адсорбции на катализаторе, 
^ирования сернистых соединений до сероводорода и окисления 
"iSnrtbix соединений до диоксида геры.
**Сугь процесса доочистки отходящего газа путем адсорбции на ката- 

jovc состоит в продолжении реакции Клауса на катализаторе при 
^окенной температуре с одновременной конденсацией паров образо- 
°0,щейся серы. Процесс является периодическим — после адсорбции 
^деленного количества серы катализатор подвергают регенерации 
«пен отдувки серы горячим газом. Для непрерывной работы процесса 
^танавливают два или три каталитических реактора, которые работают 
Едином цикле: один — в фазе регенерации, другой (другие) — в фазе 
^сорбции. Степень конверсии не превышает 99,5 %.

При гидрировании сернистых соединений до сероводорода процесс 
проводят на специальном катализаторе в восстановительной атмосфере. 
При этом все соединения серы (S02, COS, CS2, сера — парообразная 
и капельная) восстанавливают до сероводорода. Далее в аминовом 
Теорбе ре происходит селективное поглощение сероводорода. При реге
нерации аминового раствора сероводород выделяют и направляют 
«сжигание в термический реактор процесса Клауса. Степень утилизации 
сероводорода поданной технологии может достигать 99,9 % и выше.

При окислении сернистых соединений до диоксида серы процесс прохо- 
ют в присутствии специального катализатора, который далее окисляет 
шесь до серного ангидрида, образующего с водой разбавленную серную 
■слоту. Кислота может иметь внутреннего потребителя в структуре НПЗ 
ш может быть направлена на сжигание в топку термического реактора 
Чюцесса Клауса. Степень утилизации сероводорода по данной техноло
ги может достигать 99,9 % и выше.

Сера, получаемая в процессе Клауса, покидает установку в расплав- 
*нном виде при температуре выше 125 *С. В ней, как правило, растворен 
,*Роводород, содержание которого составляет до 200-300 ppm. Раньше 
Ег** ССРУ выливали на специально подготовленные площадки и после 
Сования при помощи бульдозера грузили на авто- или железнодорож- 

транспорт. Производственная практика показала, что такая обработ- 
олученной серы приводила к возгораниям, взрывам, отравлениям об

ривающего персонала и загрязнению окружающей среды. В настоя
ло ^ Мя пРактически вся произведенная сера проходит дополнитель- 
j Работку (дегазацию) перед отправкой потребителю.
тспгазация позволяет уменьшить содержание сероводорода шги 1авленной сере до 10 опт иолл*\ м Т----------Ш--1— нилзоляет уменьшить содержание сероводорода 

давленной сере до 10 ppm (по массе) и ниже. Только такую серу, со
существующим нормам, можно перевозить в жидком виде 
««ильным или железнодорожным транспортом. Кроме того,

-on*»*  ТОМ»-»_________ ______ «  Т О Н уадиГ  ° бЯМТеЛЬНаЯ " * “ * neP“  0бРа6°Т,‘0Й "  ™ К ’
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В настоящее время значительное распространение получили 
гии, основанные на совершенствовании процесса Клауса (н ап * ^  
сероводород и диоксид серы вступают в реакцию при темпера^!?^ 
точки росы серы) Степень извлечения серы при этом 
К таким технологиям относяi Suifrcne, созданную в 1срмании и фг»7’: * 
и Ciipsulf, разработанную фирмой "Linde". Особенность послсущ^Я 
логии — встроенный в каталитические реакторы второй и третьей 
парогенератор, позволяющий в слос катализатора поддерживать reinS? 
туру, близкую к 120 *С, что доводит конверсию сероводорода до 99 

Гранулированной называют серу, состоящую из однородных чЛ 
диаметром от 1 до 5 мм. Наличие частиц серы меньшего диаметра 
стимо. Гранулированная сера удобна для потребителя и тран сп орт^  
практически не образует пыли при погрузочно-разгрузочных опереди 

Существует несколько технологий грануляции серы. К числу наи̂ о>
распространенных относят:

— ленточное охлаждение: серу подают дозированными капл** 
на стальную ленту конвейерного типа, которая имеет водяное охла*че%

— барабанного типа: гранулы серы укрупняют за счет контакта хощ- 
ных частиц серы с распыленной жидкой серой во вращающемся бараба*

— башенного типа: гранулы серы кристаллизуют при противоточао
движении капель жидкой серы и воздуха;

— мокрая грануляция: гранулы серы получают при контакте пик:,
жидкой серы с водой.Выбор типа установки грануляции зависит в основном от необходимо
производительности по сере, требований к качеству гранул и с учете 
технико-экономических показателей процесса.

Нередко потребителям выгодно использовать серу в жидком ш  
В этом случае завод-поставщик производит отгрузку произведенной сс 
железнодорожным или автомобильным транспортом в специальг 
оборудованных цистернах. Имеется ряд важных характеристик, кагор 
необходимо учитывать при организации пунктов налива ЖМДО 
серы. Температуру жидкой серы необходимо поддерживать впредь 
130-150 *С. Перекачиваемая сера способна электризоваться инаоп* 
вать статическое электричество, что при определенных условиях 
привести к ее возгоранию. На пункте налива жидкой серы Устана®*2? 
оборудование для учета объемов отгрузки, газосигнализаторы на на**; 
сероводорода. Полученная на установках элементная сера находят** 
кое применение в промышленности: для производства серной к*** 
и ее производных, в качестве вулканизатора резинотехнических 
компонента лекарственных препаратов, добавок при производств^»
тельных материалов. ^

Ниже приведен материшьный баланс [% (мае.)] установки п|
ства элементной серы:

Взято
Серо водородсодержаший газ..................................................................................... ......
Воздух на горение (без печи дожига)........................................................................ДО
Топливный газ в печь дожига..................................................................................... ...
Воздух в печь дожига ...................................................................................................... .
И т о г о .....................................................................................................................
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^ м тн ая  сер а .........................................................................................................  20.4
СО, С 0 2, S 0 2 (выброс из печи дож ига)............................................79 О

9 * ^  .... ..............................................................................о|бц&ч”2 . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . loo.o...................
ларатура процесса. Каталитический реактор изготавливают, 

Давило, в виде горизонтального, футерованного изнутри аппарата. 
*** тизатор располагают на специальных горизонтальных решетках, газ 

ют через слой катализатора сверху вниз. Высота слоя катализато- 
превышает 1,5 м. Для выравнивания потока газа часто применяют 

С п оровые шарики диаметром 10-15 мм. Иногда в одном корпусе реак- 
|^вьшатняют две или три каталитические ступени, разделенные между 
б̂ой глухими перегородками.

Конденсаторы серы представляют собой теплообменники, в которых 
3J счет охлаждения технологического газа происходит выработка пара, 

жс — нагрев питательной воды. Технологический газ проходит по труб- 
ям, в процессе его охлаждения серу конденсируют и собирают в выход
ной камере конденсатора и через специальный серозатвор по обогре
ваемым трубопроводам самотеком направляют в сборную емкость. 
Выходные камеры конденсаторов оборудованы сепараторами для укруп
нения и отделения капельной серы от газового потока.

Топка-подогреватель. Подогрев технологического газа осуществляют, 
как правило, в топках-подогревателях, в которых нагрев газа осуществ- 
иют за счет смешения его с продуктами сгорания части кислого или 
топливного газа. Иногда для подогрева газа используют паровые 
юдофеватели или, при малой производительности установки, электро
подогреватели.

Печь дожига, дымовая труба. Печь дожига представляет собой 
футерованный изнутри аппарат с горелками для сжигания топливного газа
■ специально организованными устройствами для ввода отходящего газа 
с установки Клауса или доочистки отходящих газов. Используемые печи 
Различают по способу организации подачи воздуха в зону горения —
* счет тяги дымовой трубы или с использованием воздуходувок.

*52. ПРОИЗВОДСТВО СЕРНОЙ КИСЛОТЫ

to'v?1сг?я кислота существует как самостоятельное химическое соедине- 
K O ^lu 3также в в и д с е г о растворов(H2S04* Н20, H2S04-2H20, 
fco4 ц  ^  или 0ЛСУма серной кислоты, насыщенной серным ангид- 

сеРная кислота (именуемая моногидратом) представляет 
*РИ 2о ^ ветнУю маслянистую жидкость без запаха плотностью 1830 кг/м3 

г*г Среди товарных продуктов H2S04 известны также олеум, 
т  ащий 20 % (мае.) свободного S03, купоросное масло [92,5 % (мае j 

И ^  *  (мае.) H 2OJ,  аккумуляторная кислота имеет примерно 
fcpHŷ *e концентрацию, как купоросное масло, но она более чистая. 
h  По зелоту применяют в производстве минеральных удобрений, 
К  дь,ГСНад различных кислот и солей, химических волокон, красите-

4 °°бразующих и взрывчатых веществ.
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Получение серной кислоты на предприятиях переработки »М т, — 
вого сырья (НГС) происходит но более простым технологиям, чем н а 30- 
приятиях металлургического комплекса. Это связано с тем, что а 2 5
дта производства кислоты на нефтегазоперерабатывающих «дИШ
служит сероводиридиидержощкй КИСЛЫЙ ГГЛ НСЛ-ЯСТ5Я- ’T’TCTO^oS 
диоксид серы, получаемый из него, не содержит пыли, что cvmp^ffiw
упрощает технологию.Вместе с тем, использование сероводорода в качестве сырья 
ства диоксида серы имеет свои особенности. Они обусловлены нал»!?*' 
паров воды в БОз-содержащем газе. В самом деле, при сжиганиис**?* 
дорода получение каждого моля диоксида серы связано с образов2 £ 
моля паров воды. Кроме того, воду получают при сжигании углево**? 
дов, аммиака, которые в виде примесей содержатся в кислом^* 
Вследствие этого концентрация паров воды в 5 0 2-содержащец ^  
несколько больше, чем концентрация S02 в нем.

Процесс получения серной кислоты из сероводорода описыац»
следующие химические реакции:

1) сжигание сероводорода:
H2S + 3/2 0 2 ---- * S02 + Н20  + 518 кДж/моль;

2) окисление диоксида серы:

S02 + 1/202 S03 + 99 кДж/моль;

3) гидратация S03:

S03 + H20  -

4) конденсация H2S04:

H2S04(ra3) + 0,17 Н20  (газ)

На НПЗ получили распр 
й кислоты — контактным 
ICTBO влажной серной кис 
Технология производства

H2S04 (газ) + 101 кДж/моль;

H2S04 (жидкость) + 69 кДж/мо*

J » • i • * • • ' ! \ /  | I гi i i  M l  ^ i У i I Г

9 7
p* 6.25. Принципиальная схема технологии производства серной кислоты контактным о̂собом:
i f - сухой и мокрый электрофильтры; 2 ,5 — промывные башни; 3 — холодильники; 4 -  емкости
,рной кислоты; 7— насосы; 8 — сушильная башня с насадкой; 9 — компрессор; 10 — трубчатый
2*»бменник; 11 — контактный аппарат; 12— трубчатый холодильник; 13 — олеумный абсор-
I*  14— моногид ратный абсорбер; /  — сернистый газ; / /  — серная кислота; III — вода; IV — оле-
j^V-70% ная серная кислота; VI — купоросное масло; VII — контактный газ SO}; VIII — моно- ярт  (98.3%-ная серная кислота) ________

I поступает для дальнейшей очистки в полую промывную башню 2, где
его орошают холодной серной кислотой. При охлаждении газа до 80-90 *С
содержащийся в нем триоксид серы и нары воды конденсируют в виде
!уыана. Капельки тумана растворяют оксид мышьяка, оксид селена
«улавливают частички пыли. Небольшую часть тумана абсорбируют
серной кислотой. Полученную серную кислоту с концентрацией 70 %
юсле охлаждения в холодильнике 3 направляют в емкость 4 и отводят у̂становки.

Далее газ поступает во вторую промывную башню J, также орошае
мую серной кислотой. Здесь газ охлаждают до 30-40 *С, при этом также 
Доходит частичная абсорбция тумана, улавливание оксида мышьяка

vicTBaeer 1дРУгих примесей. 70%-ную кислоту охлаждают в холодильнике rw-тянение две технологии произ -  ‘сбрасывают в емкость кислоты 4, куда подают воду для подпитки, На НПЗ получили Ра̂ Р ° гг̂ собом (метод мокрого ката/™ , ^  ’«оке 70%-ную кислоту из мокрого электрофильтра 6.
ной кислоты — «>нта,с™ы** п о  технологии компании” ^ вйЯ»* J / 3 '«костей кислоты 4 часть 70 %-ной серной кислоты подают насо- водствовлаж нойсернойкисл^^ конга1СП,ым спосооо* .  «и7на

орошение башен 2 и 5. Окончательную очистку газа производят Технология производства р Г*кром электрофильтре 6. Газ поступает затем на осушку от паров воды
четыре стадии: гтого газа S02; сильную башню 8, на верх которой подают купоросное масло. Цент-

_  производство серни ^  прИМесей; |ц^ным нас°сом 7 часть купоросного масла с низа башни 8 подают на
_  очистка сернистого г  ̂^ г̂лавная стадия); ^ СНиг- С помощью турбокомпрессора 9 газ вводят в трубчатый тепло-
— контактное окислен1’ „пила SOi серной кислотой. ь, н,,к 1°> где его нагревают до температуры 450 *С за счет теплоты три-
_  абсорбция серного a Jl дства серной кислоты кон п(_леоЯ ь* _серы> полученной в контактном аппарате полочного типа II, в ко- 
Технологическая схема I» сер ов одор одсодер ж ащ и й  газ‘ ^  Ш происходит окисление S02 в S03. В аппарате И  имеется несколько 

собом приведена на р и с v■ ' ого моноэтаноламина но У в 4  ЦеНи̂ У актной массы, между ними находятся промежуточные тепло- 
от ВОДЫ И очистки от увл форсунку воздуходу фЖ  ̂ нки1 (на схеме не показаны). Они отводят теплоту реакции окисле-
(Ьорсунку в печь-топку. ре показан). Сернисты JTjM  в S03. Общая конверсия SO-> в контактной -------------------------

вошух < £ £ " £ £ & ,  о-истку «  ПЫЛИ .  э л е к т р о д  inий ИЗ печи, проходит х^у
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пс “^казаны). ини отводят теплоту реакции окисле- 
1 Ь0 3. Общая конверсия S02 в контактном аппарате составляет
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99,5-99,7 %. Контактный газ охлаждают в трубчатом холодюц^^щ 
и закачивают в абсорбционное отделение. Абсорбцию триоксадш^11** 
водят в башнях с насадкой 13 и 14. При этом газ сначала прохоиЯм/1̂  
бер 13, орошаемый олеумом, который поглощает часть S03. абс̂
НОС п о г л о щ ен и е  S O 3 lipOiiVA* »/|.и7 » « 5 сср 5 ср ^  1U  о р с ■;____
том. В башнях 13 и 14 количество орошающей кислоты во много п»* 
ше, чем нужно для поглощения компонентов газа, поэтому емкость 
ты 4 подпитывают водой. Часть моногидрата непрерывно подают д р  
для орошения сушильной башни <?, а часть подают в олеумный абсопьГ* 

Технологические показатели и материальный баланс произ^л? 
серной кислоты контактным способом представлены ниже: с

Температура, ЖС
на выходе из печи.................................................................................................... ....
на входе в контактный аппарат................................................................... 440-4ед
на выходе из контактного аппарата...........................................................  400-440

Температура серной кислоты, *С:
подаваемой на орош ение...................................................................................4 5_зд
на выходе из абсорберов.....................................................................................

Давление избыточное сероводородсодержашего газа,
подаваемого в печь, М П а.............................................................................0,02-4),04

Концентрация серной кислоты после абсорберов, % (об.),
не м енее............................................................................................................................ 92,5

Материшьный ба.\анс [% (мае.)] процесса:

Поступило
Сероводородсодержащий газ.......................................................................................9,0
В ода.......................................................................................................................................4,6
Воздух................................................................................................... .............................86,4
В с е г о ............................................................................................................................... 100,0

Получено
Серная кислота............................................................................................................. 2W
Выхлопные газы • ...........................................................................................................W
В с е г о ............................................................................................................................... 100,0

* Под выхлопными газами понимают те газы, которые не прореагировал* 
в химических процессах.

Технология WSA (Wet gas Sulphuric Acid) — производство 
кислоты из влажных газов компании "Haldor Topsoe" является 0̂  
из наиболее современных, используемых для очистки Углеп0Л° Р ^  
сероводородсодержащего газа с целью дальнейшего получениЛ^ 
кислоты. В мире по этой технологии работает более 60 установок*^ 

На рис. 6.26 показана схема технологии WSA производства серно* 
лоты. Серосодержащий газ сжигают в топке / при 1000 *С. Затем npoff 
окисления охлаждают в теплообменниках 2, 4 до температуры* 
и закачивают в реактор J, где происходит окисление оксиД* ^  
в присутствии катализатора до S 0 3. Процесс идет во влажное* 
Осушка оксида серы не проводится по технологии WSA, что 
избежать образования сточных вод. Тип реактора зависит от коНЙ^ 
ции S02 в газе и имеет 2—3 слоя катализатора.

и ™* • I rv я
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Рис. 6.26. Технологическая схема получения серной кислоты 
процесса WSA:
I — топка; 2,4, 5 — теплообменники; 3 — реактор; 6 ,7 — насосы; 8 — 
емкость готовой кислоты; 9 — воздуходувка; 10 — конденсатор WSA;
И  — холодильник; 1 — серосодержащий газ; / / — воздух; / / /  — серная 
кислота; IV— вода; V— расплав соли; VI — очищенный газ; VII — пар

Газ, выходящий из последнего слоя катализатора в реакторе 3 
с температурой около 400 вС, охлаждают до температуры 290 *С в холо
дильнике, находящемся внутри реактора. При этой температуре часть S03 
будет гидратирована в пары серной кислоты.

Заключительная стадия гидратации S03 вместе с процессом конденса
ции серной кислоты происходит в конденсаторе 10, в котором газ охлаж
дают до 100 *С и выводят с установки. Соответствующее количество 
теплоты удаляют посредством окружающего воздуха. Конденсатор 10 
представляет собой аппарат с вертикальными трубами, сделанными 
с кислотостойкого силикатного стекла. В то время как газ проходит 
аотрубам вверх, охлаждаясь в корпусе воздухом, серную кислоту конден
сируют на стенках труб, которая, стекая вниз и встречая горячий восходя
щий поток газа, концентрируется до 98 %. Расплавленная соль при этом 
циркулирует между теплообменниками 4, 5 и реактором 3 для сохранения 
Лилового баланса системы. Расплав соли состоит из безводной смеси нит- 
*°В и нитритов натрия и калия с температурой плавления 150-160 *С 
играет роль хладоагента. Избыточную теплоту используют в теплооб

меннике 5 для получения пара.
Серная кислота выходит из конденсатора 10 при температуре конден- 
и̂и 250-260 #С. Часть кислоты, охлажденной в холодильнике //, 
вРащают в емкость <?, а остальную выводят с установки.

Гор 1Р оцессс используют катализаторы серии VK-WSA компании"Haldor 
** специально для окисления S02 в S03 в присутствии водяного пара, 

к ^ о л о г и я  WSA эффективна с точки зрения энергосбережения. Уста- 
Ьпл способны работать автотермически, т. е. без использования 
%и̂ Ва 111151 предварительного нагрева газа процесса, очищая газ даже 

имальным содержанием S02. Тогда как по другим технологиям про-
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изводства серной кислоты, не обеспечивающим восстановлен^ 
гидратации и конденсации, необходима концентрация S02 п р щ ^^ Ч  
1% (об.), чтобы работать автотермически. Не происходит также ^ 
вание твердых отходов и жидких стоков. Кроме того, техно-гп^ЯТ
Г rv \« « .л  -------- ЖГ------------
вание твердых отходов

ЛикНАС кислотного гумана в числом газе после конденсатора. _  
Технология регенерации серной кислоты. Серную кислоту]

р а и и е й  97—100 %  и с п о л ь зу ю т  п к а ч е с т в е  кятяттитятопя п пгууГгг
кислотного алкилирования. Уменьшение концентрации 
ниже 86-88  % приводит к резкому ухудшению показателей Проц^ 
Отработанную серную кислоту напра&тяют на установку регснерщК** 
рую обычно строят рядом с установкой серно-кислотного алкилироа^ 

Отработанную серную кислоту' и органические примеси раздав 
в печи сжигания при температуре 1200 °С по реакции:

2H2S04 + С ---- > 2S02 + 2Н20  + С02

Полученный газ, содержащий S02, охлаждают в котле-утилизт* 
Твердый осадок, получающийся из примесей в отработанной кислок 
отделяют с помощью электростатического фильтра. Далее S02 окисли
ло S03 и превращают в серную кислоту по технологиям, описаннымшв 
Особенно востребована регенерация отработанной серной кисжт
компании нHaldor Topsoe'.

Утилизация серно-кислотных отходов (кислого гудрона). Серная кислот:
олеум или серный ангидрид, используемые в процессах очиспси нефгс 
продуктов, служат экстрагентами, в которых растворены разлмчнк 
компоненты нефтепродуктов, а именно алкены, арены, смолистжАр
нения, пол и алкены.

При отстаивании такие смеси образуют два слоя: верхний — очи* 
ный нефтепродукт и нижний — тяжелая, вязкая маслянистая жиДОЯ 
черного или темно-коричневого цвета. Это так называемый "кисд* 
гудрон”, представляющий собой многокомпонентную систему, состов1 
в основном из серной кислоты, органических веществ, механич***I
примесей и воды.

При очистке жидких парафинов олеумом на установке 'ПареясгШ* 
чают кислый гудрон, содержащий до 80 % (мае.) отработанной сер* 
кислоты. Остальная часть состоит из различных органических#^ 
ний. При сульфировании алкилбензолов также выводят отрабв^К 
линейную алкилбензолсульфокислоту (ЛАБСК), содержащую до
серной кислоты.

Установка утилизации кислых гудронов состоит из неско**
отделений:

— термического расщепления кислого гудрона в печах при 
сероводорода с получением углекислого, сернистого газов# 
и с последующим их охлаждением;

— промывки и очистки сернистого газа от примесей;
— осушки сернистого газа и абсорбции серного ангидрида»
— конверсии сернистого газа S02 в серный ангидрид SO3.

пои наличии в составе предприятий нефтепереработки установок по 
ггкс нефтспрОДУ̂ го® серной кислотой, необходимо предусматривать 

^« ч я и и ю  кислых гудронов с целью получения сернойтш** . . .к _пл -  ----___.. * —

6 ПРОИЗВОДСТВО ВОДОРОДА
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пбьскгнвния нсооходимость углубления переработки нефтей, повы- 
содержания в них гетероэлементов (О, S, N, Me и др.) и экологи - 

i ^ лх требований к нефтепродуктам — вот те основные причины, 
орые требуют все большего количества водорода, участвующего 

*Процессах, направленных на решение этих проблем.
9 Нефтеперерабатывающая промышленность является крупным потре- 
мелем водорода. В настоящем разделе мы познакомимся с основными 
источниками водорода. На нефтеперерабатывающих заводах имеются 
значительные ресурсы ВСГ, которые не могут быть эффективно исполь
зованы для гидрогенизационных процессов из-за низкой концентрации 
1них водорода или присутствия вредных примесей. Возникает необходи
мость концентрирования водорода, т.е. выделения его из таких газов.

ВСГ, получаемый как побочный продукт каталитического рифор- 
яшга бензина, содержит от 70 до 92 % (об.) водорода. Если целевым 
продуктом является водород, то концентрация его может составлять 
ог90 до 99,9 % (об.). Чем выше концентрация водорода, тем значительнее 
итраты на его производство.

Термогидрокаталитические процессы проводят при заданной концент- 
ршии водорода в циркулирующем ВСГ. Чем выше его концентрация, 
тем ниже может быть общее давление в системе. Требуемое парциальное 
Мление водорода, по мере расходования последнего в процессе, поддер- 
явают добавкой технического водорода. Чем выше парциальное давле
ние, необходимое для гидрогенизационного процесса, тем более высокие 
требования предъявляют к качеству технического водорода.

Основная технология производства водорода — паровая каталитическая 
^версия (паровой риформинг). Метод технологически и аппаратурно хо
рошо отработан и в настоящее время экономически наиболее эффективен.

Более высоких эксплуатационных затрат и капитальных вложений 
|£оует технология парокислородной газификации нефтяных остатков. 
7|Рьем процесса паровой каталитической конверсии служат природный, 
с*ихенный и нефтезаводские газы, прямогонный бензин.

После получения водорода важная технологическая стадия — его 
| И̂ ка от примесей.
I Метан — основная примесь. Присутствуют также этан, пропан, 
1̂ -лы углерода и азот. К метану, поступившему с техническим водоро- 
^ о ж н о  добавить и метан, образовавшийся при гидрогенизации.

частично поглощают гидрогенизатом, остальное же количество его 
Еввй ВЫВОДИТЬ из системы для поддержания заданного парциального 
Ш Ия Н2. Если в процессе гидрогенизации метана образовалось боль- 
\  х МРаств°рилось в гидрогенизате, необходимо осуществить его от- 

Же в том случае, когда на подпитку подают чистый водород. Вместе
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л выводят и часть водорода. Отношение количества РяСХод водорода на НПЗ определяют по его мощности, качеству пере-
I  ссасываемому объему м<ггана определяют из отношений парщ Д Ч  К ^ е м о й  нефти, требуемому качеству выпускаемых нефтепродуктов к сбрасываем му иИпкулирующем ВСГ. В гидрогенизате раства£5*<> переработки нефти.

но к во юрод. Коэффициент растворимоетяИ ^И  »г$^т.ебность в водороде при глубокой переработке, например
^ = *  :..rU Т

**^ocnuiiiacT 200 тыс. т б гол. Несмотря на увеличение количсстна 
;°!1поода. '-i-icMoro л процессе каташгппеского реформинга бензинов, 

р водороде необходимо удовлетворять за еггт специальной 
1̂ - к и  по производству водорода. 1акоИ установке необходимо более 
■rfTbic. т/год сырья и топлива, что составляет 5,5 % объема перерабаты
ваемой нефти. Такое количество нефтезаводских газов вряд ли может бытьUЯ НП^ ПЛ->ТЛ1П» »> -----------------

а 0—0 ря> ниже, чем чет**ня но а Ю иир^ГДЛЬ;^
в 2,5—3,5 раза больше парциального давления СН4. Таким i
рогенизате растворяется в 2—3 раза меньше водорода (по 1
ь  M c ia n w .  г -  •*• ((fTTfUQя потерь итогюла с отлтапг
от концентрации его в техническом водороде, в циркулируют^ 
от его расхода на реакцию, а также от количества метана, образуют!? 
в процессе гидрогенизации. 1СГ(*'

При гидрокрекинге вакуумного газойля расход водорода н* 
в 9-10  раз больше, чем

, ------------------- —• * « - л / ч  иулд лп миЖС Г ОЫТЬBdKjyMnuiu lAMwiM разлил в^дирида на реа1щ^| Щучено на НПЗ, поэтому в качестве сырья необходимо использовать
при гидроочистке, в 3—4 раза выше парциаль  ̂ яриР°дный газ> бензин (для парового риформинга) или мазут (для парование. Поэтому следует снижать отношение»^ I ^ ---- ----------- ж--------- 'давление и метанообразование. Поэтому следует снижать отношение паи» 

альных давлений СН4 и Н2 с тем, чтобы чрезмерно не повышать общее 1^? 
ние. В таких условиях качество водорода приобретает большое значея» 

Растворимость азота лишь в 1,5-1,7 раза выше растворимости* 
рода, и удаление азота из циркулирующего ВСГ сопряжено с большие 
потерями Н2. Поэтому содержание азота в ВСГ ограничивают.

Диоксид углерода растворим в гидрогенизате в 15-25 раз лучше 
чем водород. Наличие С 02 в ВСГ понижает парциальное давление Н 
способствует протеканию реакций гидрирования, сопровождают ^  
выделением тепла, а также усложняет ведение процесса и его аппаратур
ное оформление. В связи с этим при использовании ВСГ содержат» 
диоксида углерода не должно превышать 0,1- 0,2 % (об.).

Оксид углерода растворим в гидрогенизате несколько лучше аэотг

, т ----- мазут (для паро-^юродной газификации).
Прогнозы будущего объема производства водорода на НПЗ, безусловно, 

носят приближенный характер. В них трудно учесть возможные измене
ния в технологии переработки нефти, производстве водорода и в смеж- 

I gia отраслях — моторостроении, атомной и теплоэнергетике, энергетике 
I 11 д. Даже с учетом приближенного характера прогнозов следует ожидать 
I значительного роста производства водорода при переработке нефти.
I И в будущем на большинстве предприятий, перерабатывающих сернистые

■ высокосернистые нефти, будут необходимы мощные установки по производству водорода.

________ U.6.I. ПРОИЗВОДСТВО ВОДОРОДА
° мггодом ПАРОВОЙ ката ли ти ческо й  КОНВЕРСИИ УГЛЕВОДОРОДОВ но все же ра^оримость его лишь в -------v.................

Химизм и параметры процесса. Конверсию углеводородов водяным па
ром описывают следующими обратимыми реакциями (если сырье — метан):

СН4 + Н20  <-► СО + ЗН2 -  Qi;
С 02 + 4Н2 + Q2,

водорода. Происходит его накопление в циркулирующем ВСГ, чтотребуг 
удаления СО с отдувом. Содержание СО в ВСГ ограничивают 0,5 % (об.»
В некоторых термогидрокаталитических процессах необходим ВСГ, совер- 
жащий менее тысячных долей объемного процента оксида углерод  

В ВСГ присутствуют водяные пары в количестве, отвечающем уело* 
ям насыщения после компрессии. Водород при 35 *С и 6 МПа соЩ& ! ?ичем Qi > Q2. 
0,7 г/м3 водяных паров, а при той же температуре и да&тении 15 Мш~

СО + 2Н20

v y  .  т/ — , ж __ тш̂шш _  _ _ _  ^ ^  -  -  ж -___ 4 Ж___ . .  В̂Я
0,3 г/м3. Такое содержание водяных паров не оказывает отрицатев** . МеТ1̂  междУ основными 
влияния на процессы гидроочистки и гидрокрекинга, используют»^ Ь Г л а в ™ ч Г ^ Ма Пр° ЦСС' 
мокобальтмолибденовый или алюмоникельмолибденовый катаЛ* * 2  •соотноиг ературой
Если же применяют катализаторы, взаимодействующие с ►лст"иШеНИСМ
(например, катализаторы, содержащие фтор) или отравляющиеся п<И 
действием, то необходима осушка ВСГ до тысячных долей npoueHi*-

1000

пар : метан)
-у авлена на рис. 6.27. 
тап? Пара на конверсию

I«оQ..... ,.,1 тысячных долей стана должен быть не ни-тствисм, го неооходима ̂ “‘’̂ ^ ' к0ГОрый поступает из волянс*®, * 2 : 1, что6ь1 предотвратить
ВСГ может содержать и кисл ро . в водороде. патУ^ККпаленне углерода, но такоеюльзуемого в процессе, или из поомывнииспользуемого в процессе, или из промывной воды. В водороде, nal 

на типовых установках паровой конверсии утлсводороД^*^»■ 
низком давлении, может быть до 0,3-0,4 % (об.) 0 2. В процессв^^Шс1с0льк^ 1 " нс пРиченяют, 
очистки и гидрокрекинга нефтепродуктов, а также в большинстве^^Аоб\0л’и * R этом случае пар 
низационных нефтехимических процессов кислород не влияет на ПарОВойЛ влять на CTa~
ние реакции или взаимодействует с водородом с образованием ГУглепоз р 0нвеРсии окси-

олеожание От в ВСГ должно быть не более 0.2—0,З^^Р>й *п,,. а ” Реакторе пагю-

0,5 1,0

таких процессов содержание 0 2 в ВСГ должно быть не более 0,2-0,
356 КоНверсии на подачу и^:

2,0 3,0 4,0 5,0 6,0 
Давление. МПа 

Рис. 6.27. Параметры технологического режима про
цесса производства 98%-го ВСГ на современных уста
новках (заштрихована область принятых режимов): 
пар : газ: /  *  2,0; 2 ш 3,0; 3 ш 4,0; 4 ш 5,0; 5 ш 6,0
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быточного пара расходуют дополнительную теплоту, но ее возщ^Ш 
в котле-утилизаторе. При подаче избыточного пара улучшаетсяЗ^И 
редача. Поэтому обычно на 1 м3 метана при низком давлении 
не менее 3 mj пара, а при давлении 2 МПа его требуется 4-5 
режима паровой конверсии ограничен не только расходом пара, 
температурой и давлением. Максимально достижимая температуре r J fo  
са зависит от качества стали, диаметра реактора, допустимых теплона2 Й!?‘ 
ний поверхности реакционных труб и, особенно, от давления прои****
На большинстве современных установок температуру процесса пол
живают в пределах 830-880 *С.

Выбор давления обусловтен, прежде всего, возможностью испольэо*»,
теплоту' конденсации непрореагировавшего водяного пара для регенети^ 
раствора в системе очистки газа от С 02. При даатении ниже 0,7-l^ou^ 
использовать эту теплоту практически невозможно. Сжатие сырья по слТ 
нению с компримированием водорода позволяет сократить расход эвеь 
гии пропорционально увеличению объема газа в процессе паровойхвнщ. 
сии. Повышение давления интенсифицирует массообмен и тегьтоперсда 
в реакторах и теплообменниках установки производства водорода 
Обычно паровую конверсию метана проводят при давлении 1,2-3,0 МПа 
несмотря на то, что повышение давления смещает равновесие реакции 
паровой конверсии метана в неблагоприятную сторону.

Для достижения требуемой концентрации водорода при увеличени; 
давления повышают температуру процесса и расход пара (особенноесли 
стремятся получить 98%-ный Н2), но это приводит к необходимости 
применения реакционных труб из высоколегированной стали. В связи 
с этим производство водорода в настоящее время ведут при давлении 
не выше 2,5 МПа. Ограничения по содержанию Н2, температурой давле 
нию процесса при выборе режима паровой конверсии метана спршведли 
вы и при конверсии нефтсзаводских газов и бензина.

Типичные характеристики режима конверсии метана с одноАсмен
ным выводом водорода из зоны реакции следующие:

Давление, М П а.......................................................................................................  1 ,2-®
Температура, *С.......................................................................................................
Соотношение пар : метан............................................................................................ J  Ш
Парциальное давление Н? в остаточном газе, М П а..............................................
Температура нагрева парометановой смеси, *С...................................................
Состав остаточного газа, % (об.): ,

Н2........................ ................ЙС О ................................................................................................................... I ' i
С О ,...................................................................................................................* 5
СН4 ............................................................................................................... - S
н2о ........................................................................................- В

Степень конверсии СН4 .............................................................................................. аЯ
Степень извлечения .. ....................................................................................................
Выход, м3/м 3: ,

водород ( 1 0 0 % -ны й).............................................................................................. Я
остаточный г а з ............................................................................................................г Ч

Катализаторы паровой конверсии углеводородов предназйИ^ 
не только для ускорения основной реакции, но и для под**^и 
побочных, к которым следует отнести расщепление углеводов

м углерода на катализаторе. Этим реакциям противостоит 
с углерода водяным паром.
^зИфика * ^  у парОВОй конверсии углеводородов оценивают по совокуп- 

нпйств: активности, селективности, коэффициенту гидравлического 
цостп ^ сНКЯ, прочности, устойчивости при длительной эксплуатации. 
в’11??11 со д ер ж а т  активный компонент, промоторы и носитель. 

е активного компонента современных катализаторов в основ-
0 ^ п о л ь зу ю т  никель. Палладий, платина, родий и рутений хотя 
Н*!кЬективнее никеля, но значительно дороже.
И готовый катализатор (независимо от способа его приготовления) 

киваю т при температуре 400-500 *С для перевода солей никеля 
Пформу оксидов, и в таком виде катализатор поступает на установку 
Впоизводства водорода. Газ, полученный после конверсии оксида 
Нерола и очистки его от диоксида, содержит от 0,2 до 0,5 % (об.) СО 
идо 1% (об.) С02. Использование такого газа для целого ряда процессов 
нефтепереработки нерационально, а иногда даже невозможно.

С целью очистки газа от примесей оксидов углерода проводят реакции 
ыетаниро вания:

СО + ЗН2 ---- ► СН4 + Н20  + 206 кДж;
С02 + 4Н2 ---- ► СН4 + 2Н20  +165 кДж.

Технологическая схема. Схемы всех современных установок для про
изводства водорода по технологии паровой каталитической конверсии 
углеводородов включают такие стадии, как: подготовка сырья, паровая 
конверсия углеводородов, конверсия оксида углерода и очистка получен
ного водорода. Необходимый элемент схем большинства установок — 
технологические узлы получения и использования пара и теплоты. 
В состав установок часто включают компрессоры для сжатия сырья 
н водорода. К числу лидеров в разработке подобных технологий относят 
компании "Haldor Topsoe" и UOP.

Схема одной из наиболее распространенных установок для производ
ства водорода по технологии паровой каталитической конверсией нефте
заводе кого газа показана на рис. 6.28. Нефтезаводской газ сжимают ком
прессором 10 до 2,6 МПа, подогревают в 7 до 300—400 *С и подают в реак- 
tybi 3 и 2 для очистки от сернистых соединений. В случае использования 
ь ^ еСТВе сырья последний подают насосом, смешивают с ВСГ, ис-
®4>яют и подогревают до той же температуры. При использовании при- 
Дного газа к нему также добавляют ВСГ. К очищенному газу в смесителе 11 
лкачивают перегретый до 400-500 *С водяной пар, и полученную парога- 

Е смесь подают на паровую каталитическую конверсию углеводородов 
«которых случаях парогазовую смесь дополнительно подогревают).

 ̂ конверсию углеюдородов ведут в печи 12 при температуре 800-900 вС 
^ * н и и  2,0-2,5 МПа над никелевым катализатором. Реакционные 

“5°°°гревают в радиантной секции печи за счет сжигания отопительною
1 К с а пительный газ подогревают до 70-100 вС, чтобы предотвратить кон- 
К ьвп*10 ВОДЫ И УглеводоРодов в горелках. Воздух для горения подают с по-

ю воздуходувки 4 в воздухоподогреватель 6, где его за счет теплоты от- 
ш Ш  дымовых газов нагревают до 300-400 вС и направляют в горелки.

359
358



-̂rnv парогазовой смеси снижают до 260—230 *С сначала в теплообмен- 
j j  а затем в подогревателе воды 15.

парогазовая смесь поступает на вторую ступень низкотем-

» — ———~__________
Рис. 6.28. Схема установки для производства водорода паровой катал* 
конверсией нефтезаводского газа:
У — дымовая труба; 2  — реактор поглощения H2S; 3 — реактор гидрирования; п 
ходувка; 5 — дымосос; 6 — теплообменник; 7— подогреватель сырья; 8 — котел-утШИ* 
тор; 9 — пароподогреватель; 10 — компрессор; У У — смеситель; 12 — печь паровой ЯР* 
версии; 13 — теплообменник; 14 — реактор среднетемпературной конверсии СО; 15- 
подогреватели воды; 16 — реактор низкотемпературной конверсии СО; / 7 — теплое** 
менник для нагрева раствора К2С 0 3; 18 — абсорбер для очистки от С 02; 19 — т>цЬЖ  
20 — насос; 21 — регенератор; 22 — реактор метанирования; 2? — холодильник; ijy -  
компрессор для сжатия Н2; 25 — теплообменник; / — сырье; У/ — отопительный газ; УУ/~ 
вода; IV  — водород; К — пар; VI — углекислый газ; ИУУ — дымовые газы; VIU — возЯЗЯ
IX — химически очищенная вода

Дымовые газы с температурой 950-1100 *С переходят из радиантнойсв# 
печи в конвекционную, где установлены котел-угилизатор 8  и naponepj 
ватель 9 для производства и перегрева пара, а также подогреватель сыр* 
Дымовые газы отсасывают дымососом 5 и выбрасывают в атмосферу ж  
дымовую трубу /. Конвертированный газ, собранный в общий коллег 
направляют в теплообменник 13, где его охлаждают до 400-450 #С. t  

Для более тонкого регулирования температуры парогазовой c t  
после теплообменника 13 впрыскивают небольшие количества ХР 
ски очищенной воды или конденсата. Затем парогазовую смесь п< 
на первую ступень среднетемпературной конверсии оксида У 
над железохромовым катализатором в реактор 14, после которого I V
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затором. В верхнюю часть (первую по ходу газа) реактора загружа

ет слой отработанного катализатора или поглотительную массу для конт- 
101 очистки парогазовой смеси от сернистых соединений.йьной очистки парогазовой 
^Водород после конверсии содержит диоксид углерода и значительные 

ичества непрореагировавшего водяного пара. Парогазовую смесь, 
*°?ажденную до 104 *С в подогревателе воды 15 и теплообменнике 17, 
°апраа1яют на очистку от С 02 в абсорбер 18 горячим раствором К2С03. 
при охлаждении газа и в процессе очистки основную часть водяных па
ров конденсируют. Теплоту конденсации используют для подогрева воды 
^теплообменнике 15 и для нагрева карбонатного раствора в теплообмен- 
пике 17. Диоксид углерода удаляют регенерированным раствором К2С 03 
в две ступени (поташный способ). Первая ступень: для удаления основ
ной части С02 подают более горячий раствор в середину абсорбера (гру
бая очистка). Доочистку проводят в верхней части абсорбера, куда подают 
раствор К2С03, охлажденный в подогревателе воды 15 до 60-80 *С. Теплоту 
раствора К2С03 используют для подогрева химически очищенной воды. 
Вдругих схемах охлаждение раствора проводят в воздушном холодильнике. 
Р*створ К2СОэ, насыщенный диоксидом углерода, поступает в турбину 
19, где его давление снижают с 2,0 до 0,2—0,4 МПа и направляют в регене
ратор 21. В результате снижения давления и дополнительного подогрева 
раствора в теплообменнике /7диоксид углерода удаляют из раствора и вме
сте с парами воды выбрасывают в атмосферу. В случае использования С 02 
сто охлаждают в конденсаторе-холодильнике (на схеме не показан). Пос
ле удаления водяных паров и охлаждения диоксид углерода сжимают 
1 передают потребителю. Регенерированный раствор с помощью насоса 20, 
приводимого в движение турбиной 19 и электродвигателем, возвращают 
1 абсорбер 18. Водород после удаления С 02 подогревают до 300 *С
• теплообменнике 25 и направляют на метанирование в реактор 22, где 
оставшиеся оксиды углерода гидрируют с образованием метана. После ме
лирования водород охлаждают сначала в теплообменнике 25, а затем 
•холодильнике 2? до 30-40 *С.

Начальное давление процесса перед реактором конверсии углеводо- 
I Дов Равно 2,3-2,5 МПа, а давление на выходе из последнего аппарата 

1яет 1,6-1,8 МПа. Гидрогенизационные процессы на НПЗ осуще-| ЯВЛЯЮТ----------- — *----ч -  « —

_______ Muu,,v»r.v ..puuLwta р сам и р и м  конверсии уыеводо-
totoB равно 2 ,3 -2 ,5  МПа, а давление на выходе из последнего аппарата 
5°ставляет 1,6—1,8 МПа. Гидрогенизационные процессы на НПЗ осуше- 
'галяют при давлении 4 —15 МПа, поэтому на установке производства 
г°Дорода имеются компрессоры 24, сжимающие водород до давления, 
рбуемого потребителем.

Компания "Haldor Topsoe* разработала технологию паровой конверсии 
* Углеводородного сырья SRM (Steam Methane Reforming), которую отличает 
Традиционной технологии наличие реактора предриформинга с излучаю- 
^ми стенками, где протекает основной процесс. Эти дополнительные 
Р^енты позволили на установке SMR получить водород чистотой 99,.5 % 

ВЬ1сокой температуре на выходе из печи и с низким соотношением 
Углерод. Данные технологии используют более 100 установок.
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В последние годы компания "Haidar Topsoe" усовершенствовала s r y i t j  
гию, установив параллельно с печью парового риформинга дополни!*?!^ 
реактор, позволяющий существенно увеличить производительносяЗ^В

1 Г Т Т Т )  / U « L U  Г*__ i_.
— ----------------- . . n  I I I U M  - | > и ш  1 1 U J U U IK 1 W  AAA U l \  \  a  IU 1 U U I A««|f.M /V | М Ц Д Ц Д  Я Я И В В В1 а » и А Л Л 1 ч л 1  i m i n n i i i  •••>

IWAIIVMIUI tl/l l l ^ l l  UUIU

6.4.6.2. ПРОМЫШЛЕННЫЕ ТЕХНОЛОГИИ ОЧИСТКИ 
И КОНЦЕНТРИРОВАНИЯ ВОДОРОДА

В связи с ростом доли термогидрокаталитических процессов в ofa** 
схеме нефтеперерабатывающих предприятий, а также с увеличен* 
потребностей в высококонцентрированных ВСГ [до 98 % (об.)] 
возросло значение технологий очистки и концентрирования водород^

В современной нефтепереработке используют три основные техиа* 
гии улучшения качества (состава и концентрации) водорода: коропсоцъ 
ловую адсорбцию (КДА), селективную фильтрацию через полимернц 
мембраны, криогенное разделение. Выбор той или иной технолощ 
выделения водорода зависит как от ее экономических показателе! 
так и от возможностей ее расширения в будущем.

Технология КЦА основана на способности адсорбентов при боле; 
высоком парциальном давлении в газовой фазе поглощать большие количс 
ства примесей, чем при низком. Примеси адсорбируют при более высока 
парциальном давлении, а затем десорбируют при более низком. Водород пр 
этом адсорбируют лишь в малом количестве. Процесс циклическимипл 
обеспечения постоянства состава продуктовых потоков используютнсосольк 
(от 4 до 12) адсорберов, работающих в шахматном порядке. Водород с уста 
новки КЦА получают, как правило, под давлением, равным примернодале 
нию сырья. По своей природе разделение КЦА хроматографичесй! те. са 
мые легкие примеси будут выделяться в продукт первыми, а затем — более 
сильно адсорбируемые примеси. В этом случае поташный способ отсутствии 

Процесс осуществляют при температуре окружающей среды 
Изменение температуры происходит только за счет теплоты адсорбции 
десорбции и сброса давления. В каждом адсорбере последователи !  off’ 
ществляют цикл адсорбции загрязнителей и их регенерацию. В основное 
режиме один адсорбер всегда работает в режиме адсорбции, в то время*01 
в остальных адсорберах осуществляют сброс (снижение) давление 
регенерацию или восстановление (повторное повышение) дааления* 

Для проведения адсорбции очищаемый ВСГ проходит адсорбере^ 
вверх. Очищенный водород выходит из верхней части адсорбера. ПооЯ* 
чании адсорбции примеси концентрируют в нижней части 
В качестве адсорбента используют: молекулярные сита, активирован*  ̂
уголь различной плотности и активированный оксид алюминия.^^Е 
рацию абсорбента проводят при продувке адсорбентов чистым водор^ 

Технология селективной фильтрации через полимерные мембраны V* 
вана на различии в проницаемости водорода и примесей и ВКЛ10Ч9̂ ш  
последовательных механизма: компонент газовой фазы сначала 
раствориться в мембране, а затем диффундировать через нее в 
фильтрата. Различные компоненты имеют разные степени раствор** 
и проницаемости. Растворимость зависит прежде всего от хиМ1Р*в
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убраны, а проницаемость — от ее структуры. Газы могут иметь 
с0става М1 роницаемость вследствие их высокой растворимости и высо- 

диффузии или того и другого имеете. Абглтткхгные скорости 
^ ĉ !'?!Voctk меняются в зависимости от типа мембраны. Значения 

проницаемости (высокая, средняя и низкая) типичных 
оТ1!°онентх)в через мембраны представлены ниже:
*0*<1\ окал...................................................................................... H2.HjS,CO,

.................................................................................... а -й>низкая................................................................................................ ................. .................  2

Движушей силой как растворения, так и диффузии является разность пар- 
-JjbHbix давлений сырья и фильтрата по сечению мембраны. Газы с высо- 
^проницаемостью, типа водорода, обогащаются на фильтратной стороне 
*01браны, в то время как газы с более низкой проницаемостью обогащаются 
Гсырьевой стороне мембраны из-за расхода проникающих компонентов. 
Первая фракция газа, проникающая через мембрану, будет состоять, преж
де всего, из компонентов с самой высокой проницаемостью. Поскольку 
через мембрану проходит все большее количество сырьевого газа, в пото
ке фильтрата происходит увеличение относительного количества компо
нентов с более низкой проницаемостью. Следовательно, выделение водо
рода более высокой чистоты связано с более низкой полнотой выделения, 
и наоборот. Влияние чистоты водорода на полноту выделения в мембран
ных системах более заметно, чем при КЦА или в криогенных системах.

В настоящее время в промышленности используют два типа мембран 
для улучшения качества водорода: асимметричные и составные. Асиммет
ричные мембраны состоят из двух слоев одного полимера: один слой — 
плотный, на котором происходит разделение, а другой — микропористый 
стой подложки для обеспечения механической прочности.

Составные мембраны состоят из двух различных полимеров; 
фильтрующий полимер наносят как покрытие на полимер подложки.

Технология криогенного низкотемпературного разделения основана на раз- 
*чиях температур кипения (относительных летучестей) компонентов сырья. 
Водород имеет более высокую относительную летучесть по сравнению 
с углеводородами. Самой простой и наиболее распространенной версией тех
нологии криогенного процесса является парциальная конденсация, при ко- 
Чюй необходимое количество примесей конденсируют в результате охлаж- 
*иия потока сырья и нагревания продукта и хвостовых газов в сварных алю
миниевых многоходовых теплообменниках. Охлаждение, необходимое для 
J^uecca, получают за счет эффекта Джоуля-Томсона при дросселировании 
вдения конденсируемых жидких углеводородов. Дополнительное охлаж- 
^ние, если оно потребуется, может быть получено при использовании 
*Шних холодильников или турбодетандера продуктового водорода.
 ̂ 'ехнологию КЦА считают наиболее гибкой из трех рассмотренных 

ее способности поддерживать необходимую чистоту водорода 
По лноту его выделения при изменении эксплуатационных условий.
I ^обычно требует наименьшей подготовки сырья.

^ п о с л е д н и е  годы повышенное внимание уделяют возможным ком-
* И3Трех технологий выделения водорода, особенно в сочетанииоранным процессом.
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ФИЗИКО-ХИМИЧЕСКИЕ ПРОЦЕССЫ  
В СТРУКТУРЕ НЕФТЕПЕРЕРАБОТКИ

Доминирующие направления развития современной российски 
нефтепереработки — это повышение качества выпускаемых нефтепр2 |  
тов и глубины переработки нефти. Все физико-химические проце? 
нефтепереработки направлены на решение этих двух основных пробле*

7.1. Физико-химические процессы, 
повышающие качество нефтепродуктов

К самым крупным производствам товарных нефтепродуктов относг 
производства бензина, керосина, дизельного и котельного топлив. Увели* 
ние объёмов производства котельных топлив и их качества, несомненнс 
не может быть стратегическим направлением развития нефгеперерабош 
оно способно решать лишь частные, тактические вопросы. Перспективны 
направлением развития производства яатяется его рентабельность^ пою 
шение качества многотоннажных нефтепродуктов, создание и функш» 
нирование производственно-технологических комплексов (раздел |А2)

7.1.1. ПРОИЗВОДСТВО АВТОМОБИЛЬНЫХ БЕНЗИНОВ 
С ПОМОЩЬЮ ФИЗИКО-ХИМИЧЕСКИХ ПРОЦЕССОВ

В настоящее время повышение нормативных требований к покШ* 
лям качества автобензинов связано, прежде всего, со снижениеМ^Р 
ний показателей содержания общей серы, бензола, аренов и алке*01 
с повышением октанового числа.

К числу наиболее крупнотоннажных производственных npoUJ^ 
позволяющих повысить качество автомобильных бензинов, отН 
такие физико-химические процессы, как каталитический РИФ ° ^  
и гидроочистка Процесс риформинга позволяет повысить 0ICT*?J 
число низкооктанового бензина за счет образования и n o i ^  
ния концентрации, в основном, аренов, а основным назнаЧ^ |^  
процесса гидроочистки является снижение содержания серы 
бильных бензинах (рис. 7.1). На схеме не указаны вводимые в ч&Щь 
продукт добавки и присадки. При этом процесс гидроочистки техН®  ̂
чески предшествует процессу риформинга, так как сернистые и азо»“

. _________Гидрирование
ГиДро°чис1ка |^ — бензинов

термических
процессов

-----1
бензинов 

каталитического 
крекинга

риформинг

Экстракция
аренов

£
Изомеризация Ал кэширование

Арены Товарный бензин

Рве. 7.1. Физико-химические процессы, повышающие качество товарного бензина

соединения низкооктановых бензиновых фракций отравляют катализа
тор риформинга, а олефины ещё и способствуют его закоксовыванию. 
Отметим также, что низкооктановые бензиновые фракции включают 
не только прямогонные и газоконденсатные фракции, но и дистилляты 
тгрмических процессов, которые богаты олефинами. На современных НПЗ 
на стадии производства товарной продукции после проведения ос
новного физико-химического процесса — риформинга — использу
ет технологии экстракции аренов из риформата или его каталити
ческой деароматизации. Основная цель проведения процессов на этой 
^ и и  — извлечение бензола и других ароматических углеводородов 
Щ снижения их концентрации в товарном автомобильном бензине 
:о Уровня нормативных требований.

Важнейшую задачу — снижение содержания общей серы в автомобиль- 
. бензинах — позволяют решать физико-химические процессы гидро- 
Рйстки и гидрирования бензиновых фракций каталитического крекинга 
КРяда термических процессов, которые наряду с обессериванием сырья
I ^воляют (при соответствующих технологических условиях) провести Црирование алкенов.

Физико-химические процессы изомеризации C5- Q  и алкилирования 
Угана олефинами позволяют производить практически идеальные 

п°ненты товарных автомобильных бензинов, которые смогут обеспе- 
необходимый компонентный состав, а также повышение октановых 
авт°мобильных бензинов.
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7.1.2. ФИЗИКО-ХИМИЧЕСКИЕ ПРОЦЕССЫ ОБЛАГОРАЖИ 
ДИЗЕЛЬНОГО ТОПЛИВА

Оснопной процесс повышения качества дизельного 
гидроочистка н гидрирование прямогонных и еторичм ■
всего, легкого газойля каталитического крекинга) дизельных 
(рис. 7.2), направленный на снижение содержания серо- и азот*^? 
жащих соединений в дизельных фракциях, а также ал к ен о ь^5  
в составе "дизельного пула" нефтеперерабатывающего предприятия^? 
сутствуют дизельные фракции термических процессов или кат^В ! 
ческого крекинга (они содержат значительное количество 
и аренов, то их необходимо сначала подвергать гидрировав»!! 
(гидродеароматизации и гидрооблагораживанию). Если существ 
сезонная потребность в товарном зимнем дизельном топлив* 
то в технологической цепочке должен быть задействован и 6** 
гидродепарафинизации.

Прямогонная^4̂
дизельная фракция

Дизельная фракция 
термических процессов 

и каталитического 
крекинга

Гидроочистка
Гидрирование 

(гидрооблагораживанис)

щ и я \  
аессов \  
сого /

1н и е
ж и в а н и с )

Гидродепарафинизация

Товарное дизельное топливо

Рисунок 7.2. Физико-химические процессы, повышающие качество дизельного

7.1.3. ПОЛУЧЕНИЕ АВИАЦИОННОГО КЕРОСИНА С ПОМОШЬЮ 
ФИЗИКО-ХИМИЧЕСКИХ ПРОЦЕССОВ

Основной процесс, позволяющий повысить качество авиаЦ^ ! ^  
керосина. — пироочистка. Керосиновые фракции тсрмичесйЛ^И

------------ — «•'я*' м п случае с дизельными фра№ ^__ «Ж
KCpULC.Md. i --- f
сов подвергают гидрированию, как и в случае с дгии.опм.—
В настоящее время нормативные требования по содержанию серь»» 
керосине не такие жесткие, как для дизельного топлива, п о зт о ^ ^ ^  
росиновых фракций малосернистых нефтей содержание серы <
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го продукта вполне возможно обеспечить и без проведения 
дд* товар” _чистки. Однако в этом случае необходимо соблюдать уро- 
пр°цесса1Ч;1Теля по содержанию меркаптанов в керосине. С этой целью

пок ̂ сПЛуатИрук>т более дешевые установки демеркахттачэтации.

7 ? физико-химические процессы,
Углубляющие переработку нефти

к физико-химическим процессам, углубляющим переработку нефти, 
лгяосятся: каталитический крекинг, все виды коксования, гидрокрекинг 

^сбрекинг. Производство масел и битумов также относят к процессам, 
1гтубляк>щим переработку нефти, хотя основные виды топлив (бензин, 
герое и н и дизельное топливо) в них не получают.

Главная задача при эксплуатации НПЗ — получение нефтепродуктов, 
Рыночная стоимость которых существенно превосходила бы стоимость 
перерабатываемой нефтесмеси при минимальных затратах и потерях.

Наибольшие трудности возникают при переработке атмосферных 
(мазута) и вакуумных (гудрона) остатков. Поэтому рассмотрим те поточ
ные схемы НПЗ, которые позволяют наиболее эффективно использовать 
эти остатки.

Ш . ПОТОЧНЫЕ СХЕМЫ ПЕРЕРАБОТКИ МАЗУТА
Как известно, мазут — остаточная фракция нефти, начало кипения 

которой 350 *С. Еще раз напомним, что гудрон — это остаточная фракция 
нефти, начало кипения которой 500 вС, то есть если мазут подвергнуть 
вакуумной перегонке, то можно получить вакуумный газойль и гудрон, 
причем первого получают до 50 % (мае.) от мазута. Вакуумный газойль 
во качеству лучше мазута, так как содержит минимальные количества 
соединений тяжелых металлов, отравляющих катализаторы, и смолисто- 
кфальтеновых веществ. Поэтому вакуумный газойль является более 
крошим сырьем для каталитического и гидрокрекинга, чем мазут или 
Д̂рон. А вакуумная перегонка мазута остается наиболее рациональным, 

*ономически и технологически обоснованным способом с последующей 
Сдельной, квалифицированной переработкой вакуумного газойля 
1 гудрона.

Вакуумный газойль используется, как уже отмечалось, в качестве 
£рья каталитического и гидрокрекинга, производства масел, 
■^процессы способствуют углублению переработки нефти до 75 %. 
•чествуют и другие варианты переработки мазута (рис. 7.3). 

to n аталитичсский крекинг мазута проводят, если он легкий и содержит 
Кре ° количества металлов и смолисто-асфальтеновых веществ. 
рта"(пКаТ7Литическим кРекингом можно использовать гидроочистку ма

рке 7.4), что способствует повышению выхода и качества бензина. 
Wx M'ftr>OIIeccc применяют катализаторы, устойчивые к действию тяже- 
чеги».аллов- Серьезную проблему представляет повышенное коксоот- 
Г НИе на катализаторе.
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ПОТОЧНЫЕ СХЕМЫ ПЕРЕРАБОТКИ ГУДРОНА
^  наиболее трудно в светлые нефтепродукты перерабаты- 

Цзвеет'1 ; цаимсНее затратный процесс его переработки — это висб-
| I *> £Ч! j iiЛ  1 t u > - -

- - _• „ я ч  V i H J i i i  i V ;£ ^HK^cmK L---------- ■ ~

| т е р м и ч е с к и й  | к а т х т и т ^ х е с ^ й  ,

Рис. 7.3. Схема возможных вариантов переработки мазута на НПЗ

На некоторых НПЗ применяют гидрокрекинг мазута для получения 
керосиновых и дизельных фракций. При гидрокрекинге мазута также 
возникают проблемы повышенного коксообразования и отравленм 
тяжелыми металлами катализатора. Термический крекинг мазута на НПЗ 
в настоящее время практически не используется.

( 5 >

^ в е г )
Рис. 7.4. Принципиальная схема переработки мазута с использованием процесс! 
ческого крекинга:
ГО — установка гидроочистки мазута; RFCC — каталитический крекинг о стато ч н С ^ Я  
М — мазут; ВСГ — водородсодержаший газ; Г — газ; БФ — бензиновая фракция; ДФ 
фракция; ТГКК — тяжелый газойль каталитического крекинга

«ое ToibiHBO в результате висбрекинга высвобождает большое ко- 
»^ г̂ ?оазбавителей, необходимых для регулирования вязкости товар- 

Р Вязкость гудрона снижается, так как при висбрекинге 
небольшое количество светлых компонентов нефтепродуктов. 

с6?а̂ 6авителям гудрона (без висбрекинга) относят различные дизельные 
tLPtu!« Эти фракции, если на НПЗ имеется висбрекинг, можно исполь- 
^ г ь  в качестве компонента дизельного топлива после гидроочистки 
50®*дрирования. Однако этот процесс приводит к небольшому увеличе
но глубины переработки нефти, так как его целевой продукт — компо- 
-ял котельного топлива.

На схеме, представленной на рис. 7.5, даны возможные варианты перерг- 
50ПСИ гудрона на НПЗ. Кроме висбрекинга наименее эффективен и перс- 
оасгивен вариант с газификацией гудрона как процесса, углубляющего 
^работку нефти. Деасфальтизация гудрона не относится к процессам, 
углубляющим переработку нефти. Кроме того, это физический процесс. 
В данном разделе мы поместили его как один из процессов переработки 
гудрона для получения сырья каталитического и гидрокрекинга, а также 
ияполучения остаточных базовых масел. Важным процессом переработки 
дзронов является производство битумов, позволяющее получать основ- 
юй вяжущий компонент, входящий в состав покрытий автомобильных 
»рог, а также важнейшие строительные и кровельные материалы, 
шумное производство углубляет переработку нефти, хотя не способствует 
реличению светлых нефтепродуктов.

Наиболее востребованы сегодня варианты переработки гудронов, 
Киочающие два процесса: коксование и гидрокрекинг. Так, если нефть 
wr до 90 долл. США за баррель, то экономически оправдано проведе- 
к процесса коксования, если она дороже, то лучше строить различные 
фианты процесса гидрокрекинга. Недостаток внедрения технологий 
Ксования — низкая цена кокса; недостаток процесса гидрокрекинга — 
*нь высокие капиталовложения при необходимости использования 
РРогостоящего металлоемкого оборудования из-за высокого давления 
Фисутствия водорода.
Очень перспективны процессы гидрокрекинга с движущимся слоем

Итак, выбирая рациональную схему переработки нефтяных остатков, 
Г^ваюцц принимать во внимание целый ряд различных факторов,

^  качество и цену доступного для переработки сырья; 
^необходимую  гибкость производства для переработки другого типа

^  ^ п н о с т ь ,  объёмы рынков сбыта и стоимость нефтепродуктов; 
Wctrv НОЛОГИческУю возможность интеграции новых процессов 
Г уЮщУю схему предприятия;
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бельность введения новых процессов с учётом капитальных 
— ^^аиионных затрат, степени загруженности установки. 

н экепл)* ис годы нефтепереработчиками определены роль и место
В П О С Л  y y j p г г.гттг » гv t t y  Т7ППТТ?СС0Т* т ?  tfY л п т !» .

^  ое со ч етан и е  по мерс иоымшешш i л у и и м ы  переработки нефш (ГПН; 
^ ьН ~с~Сработки нефтяных остатков. Примерное изменение набора 
^ ^ н ы Т п ^ ц ессо ®  при увеличении ГПН показано в табл. 7.1.

и,ia 7.1. Структур* физико-химических процессов переработки нефти при разной 
^  переработки (% к первичной переработке нефти, данные ОАО "ВНИИ HIT*)

Процесс Глубина переработки нефти, %

Первичная переработка нефти
Процессы, направленные на облагораживание нефте- 
(родуктов, всего

В том числе:
каталитический риформинг 
гидроочистка средних дистиллятов 

В том числе:
вторичного происхождения: 
каталитическая депарафинизация 
дизельных топлив 
производство высокооктановых 
компонентов бензина

Процессы, направленные на углубление переработки 
кфти, всего

В том числе:
термический крекинг дистиллятного сырья 
каталитический крекинг дистиллятного сырья 
легкий гидрокрекинг при 5 МПа 
глубокий гидрокрекинг вакуумного газойля 
и гудрона
висбрекинг гудрона
замедленное коксование
коксование в кипящем слое (Flexicoking)

Прочие процессы, всего
В том числе:

производство битума 
производство серы 
производство водорода
Гфу>аКЦИЯ сырья для тсхнического углерода

‘ого

100 100 100
24,9 25,6 26,7

6,6 6,8 7,3
17,2 17,7 18,6

0,9 1,5 4,6
3,8 4,3 4,8

1.1 1,1 0,8

31,7 39,5 52,9

1,4 2,5 4,3
6,6 11.5 13,4
3,5 4,7
5,2 6,3 20,2

7,0 4,3
8,0 10,2 14,4
— — 0,6

10,1 12,0 14,8

6,0 6,8 7,6
0,6 0,8 1,1
1,0 1,5 2,6
0,2 0,2 0,2
2,3 2,7 3,3
66,7 77,1 94,4

*НГ ™ РУЙ ланнУю таблицу, можно сделать вывод о том, что с увели- 
Фоцесгпи' ИНЫ пеРеРаб°тки нефти с 66,7 до 94,4 % повышается доля 
ГлУбадютиа1,РаВЛС̂ НЫХ »а Рост ГПН с 31,7 до 52,9%. Среди процессов, 

и пеРеработку нефти, возрастает роль замедленного коксова- 
” глубокого гидрокрекинга. 

- , к > Г п°бъем внедР€ния этих процессов определяется необходи- 
личения выработки светлых нефтепродуктов.
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табельность введения новых процессов с учетом капитальных 
"  Р ' таЦИонных затрат, степени загруженности установки, 

и э1£ 1~?следние годы нефтепереработчиками определены роль и место
TI т ж у  А  ГТТ '  * _-..rtf ti г.; .\ ; - “

Жммос сочетание п о  мерс ииьы ш снпм  i луиин ы  н ср ср ао о тки  н е ф ш  ( i l i h ;  
* * 3 , переработки  н еф тян ы х  остатков . Примерное и зм ен ен и е  набора 
^чныТп^роцессов при увеличении ГПН показано в табл. 7.1.

тблниа 7.1. Структура физико-химических процессов переработки нефти при разной 
р^ине ее переработки (% к первичной переработке нефти, данные ОАО "ВНИИ НП”)

Процесс Глубина переработки нефти, %

Первичная переработка нефти
Процессы, направленные на облагораживание нефте
продуктов, всего

В том числе:
каталитический риформинг 
гидроочистка средних дистиллятов 

В том числе:
вторичного происхождения: 
каталитическая депарафинизация 
дизельных топлив 
производство высокооктановых 
компонентов бензина

Процессы, направленные на углубление переработки 
кфти, всего

В том числе:
термический крекинг дисталлятного сырья 
каталитический крекинг дисталлятного сырья 
легкий гидрокрекинг при 5 МПа 
глубокий гидрокрекинг вакуумного газойля 
и гудрона
висбрекинг гудрона
замедленное коксование
коксование в кипящем слое (Flexicoking)

Прочие процессы, всего
В том числе:

производство битума 
производство серы 
производство водорода 
Гфу>аКЦИЯ сырья для технического углерода 

Ього

ланную таблицУ- можно сделать вывод о том, что с увели- 
иессов «я™ переРабо тки  неФ™ с 66,7 до 94,4 % повышается доля 
“Л я ю щ щ К ! ^ ЫХ на£°СТ ГПН с 31,7 до 52,9%. Среди процессов. 
и глубок™реработку нефти, возрастает роль замедленного коксова- 

Прич гидрокрекинга.
»  Увели!^М внедР?ния этих процессов определяется необходи- 

ения выработки светлых нефтепродуктов.

100 100 100
24,9 25,6 26,7

6,6 6,8 7,3
17,2 17,7 18,6

0,9 1,5 4,6
3,8 4,3 4,8

1,1 1,1 0,8

31,7 39,5 52,9

1,4 2,5 4,3
6,6 11,5 13,4
3,5 4,7
5,2 6,3 20,2

7,0 4,3
8,0 10,2 14,4
— — 0,6

10,1 12,0 14,8

6,0 6,8 7,6
0,6 0,8 1,1
1,0 1,5 2,6
0,2 0,2 0,2
2,3 2,7 3,3
66,7 77,1 94,4
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Предельная глубина переработки нефти можег быть 
в схеме с максимальным включением процессов глубокого1*1̂ 1* 
крекинга гудрона. Изменение набора физико-химических процесЛ**^0'
углублении переработки нефти существенно влияет на кочтт?^0* 
состав компаундированных товарных нефтепродуктов.

Благодаря оптимальному подбору мощностей отдельных усв^Э 
возможно достижение наиболее благоприятных соотношений 
автомобильного бензина, дизельного и реактивного топлив при о&2 ?
чении их высокого качества. оесп*

На рис. 7.6 представлен приблизительный вклад основных физ 
химических процессов переработки нефтяных остатков в общ ещ п?^ 
мощность установок их конверсии (каталитический крекинг, в основ»!? 
вакуумного газойля). °м

*
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Рис. 7.6. Вклал основных физико-химических процессов переработка 
нефтяных остатков в общемировую мощность установок их конверсии

/  — каталитический крекинг; II  — глубокий гидрокрекинг гудрона 
в стационарном слое катализатора; / / /  — глубокий гидрокрекинг гудрона 
в "кипящем" слое катализатора; /У  — висбрекинг гудрона; V -  коксование 
гудрона

Наибольший вклад вносят висбрекинг и коксование 
наиболее дешевые способы переработки гудрона. Далее идет 
каталитического крекинга и глубокий гидрокрекинг гудрона в стаиивВУ 
ном слое катализатора. Наиболее перспективной, но дорогостоящей Д  
стаатястся технология глубокого гидрокрекинга в кипящем слое л Н  
затора, а также технология глубокого гидрокрекинга в лвижушемсв'СЛ^ 
катализатора (на рис. 7.6 не представлена). Первая установка на 
этой технологии заработала в Италии в 2013 г.

Технологии глубокого гидрокрекинга гудрона и к ок сов ан и я 
дополнять друг друга. Например, остаток после гидрокрекингами 
использовать в качестве сырья для коксования, что п озв ол я ет  Д0^  
высокой конверсии гудрона.

Выбирая технологию гидрокрекинга (в кипят и ^  
движущемся слое катализатора) для переработки ™ ™  °ДВИЖНОМ *ии 
^поставлять возможности катализаторов по цслесо°бразно
^«лосадержшцего сырья и требуемой стгп еи У ^  ОЙ пеР«Работке
Например, технологии с суспендированным Кйг ^ и РС,Т,Т <Р"С- 7 7) 
достигать практически максимальной конверсии ™ “ ТОром позволяют 
^дательные количества отравляющих к а ти т и и Л  ^ Н° В’ соаеР*«тих 
содержащих соединертй. затор никель- и ванадий-

С, ррт

Рис. 7.7. Области, в которых возможны термогнлрокаталитические 
процессы конверсии гулронов различного качества:

С -  концентрация металлосодержащих соединений (Ni + V) в сырье;
К -  степень конверсии гудрона: I -  глубокий гидрокрекинг гудрона 
на неподвижном слое катализатора; 11 — глубокий гидрокрекинг гудрона 
в "кипящем" слое катализатора; III — глубокий гидрокрекинг гудрона 
с движущимся слоем катализатора (суспензированным катализатором)

а з .  ФИЗИКО-ХИМИЧЕСКИЕ ПРОЦЕССЫ 
IСОСТАВЕ КОМБИНИРОВАННЫХ УСТАНОВОК

Физико-химические процессы используют в составе комбинирован
ных установок и производственно-технологических комплексов. 
При комбинировании нескольких технологических процессов в единую,
«ентрализованно управляемую установку в сочетании с укрупнением йстигают:

~~ экономию капитальных вложений в результате сокращения 
Кзервуарных парков, трубопроводов, технологических коммуникаций 
инженерных сетей, более компактного расположения оборудования 
аппаратов, объединения насосных, компрессорных, операторных, 
Мщений для КИП, увеличивая тем самым плотность застройки;
— снижение эксплуатационных затрат в результате уменьшения удель- 
* СХ°Д°В энергии, пара, топлива и охлаждающей воды за счет объеди- 
я стадий фракционирования, теплообмена, исключения повторных 

'гхеш ИЙ нагРева и охлаждения, увеличения степени утилизации теплоты 
Дящих потоков и др., а также в результате сокращения численности
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обслуживающего персонала (т. е. повышения п р о и звод и тельн остей  
за счет централизации управления, более высокого уровня автомат^?1*1)
и механизации и т. д.;

— сокращение потерь нефтепродуктов и объемоп стоков
вательно, количества вредных выбросов в окружающую среду.

Наиболее часто комбинируют следующие процессы: ЭЛОУ-АВТАт
5 С Н ? ТГТТ1! +  *Г?ГГЯ т Г Т Ч П ^ С К ^ Р . п и ф п п м И Н Г Т  Г И Т Т Т Ю Л а т ^ Э Я И В

умного газойля + каталитический крекинг + газоразлеление; сероочи^ 
газов + производство серы; вакуумная перегонка + гидроочистка+^? 
литический крекинг + газофракционирование; леасфачьтизация + j?  
роочистка + кататитический крекинг; депарафинизация -  обгзмасл2  
ние и др. В середине 70-80-х годов XX столетия в России созданысяЯ?
щие установки (табл. 7.2):

'

установок
ЛК-бу гк-з I г-43-107 I КТ-1^Технологический процесс

+
-  1 „

JJ I U J  - Г »  лЭЛОУ-АВТ -  -г —
Вакуумная перегонка мазута — — — +
Вторичная перегонка бензина — + — —
Гидроочистка бензина + + — —
Гидроочистка керосина + — — —
Гидроочистка дизельного топлива + — — -
Гидроочистка вакуумного газойля — — + ♦
Каталитический риформинг бензина + — — —
Каталитический крекинг вакуумного газойля — + + ♦
Газофракционирование + + + +
Висбрекинг гудрона — + — +

— неглубокой переработки нефти JIK-бу производительностью 
6 млн т/год;— углубленной переработки нефти ГК-3 производительностью
3 млн т/год;— переработки вакуумного газойля Г-43-107 производительное®*
2 млн т/год;— переработки мазута КТ-1, включающей в свой состав KOMOjJJ' 
рованную установку Г-43-107 и секции вакуумной перегонки мазр
и висбрекинга гудрона.Комбинированные установки ЛК-6у, ГК-3, Г-43-107 и КТ-1, п0С1Д  
ные на ряде НПЗ страны, показали свою высокую эффективности 
Так, по сравнению с набором отдельно стоящих установок на комби^г 
ванной установке КТ-1 капитальные и эксплуатационные затраты®^ 
на 36 и 40 % соответственно, площадь застройки меньше в 3 раза, 
водительность груда выше в 2,5 раза.
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•ЭКОЛОГИЧЕСКАЯ БЕЗОПАСНОСТЬ 
ФИЗИКО-ХИМИЧЕСКИХ ПРОЦЕССОВ 
ПЕРЕРАБОТКИ НЕФТЕГАЗОВОГО СЫРЬЯ 
И ЕЕ ВЛИЯНИЕ НА КАЧЕСТВО 
НЕФТЕПРОДУКТОВ

В первой части книги "Технология переработки нефти" была рассмот
рена экологическая безопасность процессов первичной переработки 
нефти. Поэтому в данной главе будут показаны те дополнительные 
мероприятия, которые необходимы на НПЗ с введением физико-хими- 
ческих процессов. Современные проблемы экологической безопасности 
физико-химических процессов переработки нефтегазового сырья вклю
чают решения таких двух важнейших экологических задач, как:

— проведение природоохранных мероприятий непосредственно 
на технологических установках и объектах общезаводского хозяйства (ОЗХ) 
НПЗ для уменьшения загрязнения окружающей среды;

— улучшение экологических свойств нефтепродуктов.

8.1. Основные экологические аспекты 
физико-химических процессов 
переработки нефтегазового сырья

I  Добавление к процессам первичной переработки нефти физико- 
■химических приводит к увеличению количества загрязнений окружающей 
гРеды. Прибавляются также дополнительные объекты общезаводского 
Г * * 5 гва (ОЗХ), которые являются источниками загрязнений. Поэтому 
| м  больше на НПЗ установок физико-химических процессов, тем слож- 
г с предприятию вписываться в нормы, установленные законом. 
FM сложнее технологическая схема завода, тем больше на НПЗ надо 

I*3 и менять мало- и безотходные процессы.
|зам *°ТХОДНОС производство предполагает создание оптимальной схемы 
1тВе кнутыми материальными и энергетическими потоками, а производ- 
К водНЫЙ ЦИ|СЛ организуют таким образом, чтобы все воздушные 
r°KDv!ifC потоки’ с°ДсРжащие загрязнители, были изолированы 
I РУЖающей среды и действо ват и бы в замкнутом контуре, проходя
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через специальные системы их утилизации и переработки в 
формы продукции, не оказывая отрицательного воздействия а * * 1*
О О ш ап И Л . ^

Из-за несовершенства физико-химичсских процессов 
НГС, их аппаратурного оформления нефтеперерабатываю щ ий-^^^ 
водства допускают большое количество безвозвратных потерь и!/ : 
и нефтепродуктов, которые в результате значительных ебь 4 
перерабатываемого сырья (нефтесмеси) составляют сотни тысячтп^ 
различных веществ в год. т°Нн

В результате создания высокоинтенсивных ф и зи ко-хи м п ^Н  
процессов по глубокой переработке НГС, а также установок боя2Г 
единичной мощности возникли принципиально новые экологиче!» 
требования как к принципам создания этих производств, так и к их р а ^  
щению, а именно:

— обеспечение высокой степени надежности их функционирования 
во избежание аварийных выбросов вредных веществ в окружающую срсяу

— организация оптимальной работы каждого аппарата, системы швеей 
технологической схемы с учетом совокупных требований энерго- и ресур. 
сосберегающей технологии, экономики и экологии;

— оптимальное сочетание новых установок с ранее действующими 
на данном заводе нефтеперерабатывающими производствами по объему 
загрязнителей.

При этом существенно возросли сложность и жесткость связей ысх/ц 
аппаратами, что обусловливает наличие высокого уровня надежности 
и устойчивости работы каждой реакционной системы.

Индекс загрязнения водной среды (ИЗВ) позволяет точно также 
оптировать любой загрязнитель по одному веществу.

н качсС1 оС sesseciw для водной спелы был выбпан аммиак (NH,)
Выл разработан комплексный индекс загрязнения природной спели 

М ПС). Поскольку эксплуатация любого производства (тсхнатогич^кая 
,етановха или завод в целом) связана с загрязнением как атмосферы так 
i  водных ооьск.ов, ИоПС содержэт две составдяхицие- И З П С ^ ш w r  
з^зн ен и я  атмосферы) и ИЗПСВ (индекс зафязнения водной ф щ ) :

изпс=Х( 
/*i L

А/,iA.
пдк#А

(ПДК502)а .1(Р+ £
/=1

л/,£2.
ПДК*

(ПДКкнз)0 -!^ ,

пс Mia и  — масса выбросов /-го загрязнителя в атмосферу и водную среду, т/г; П Д К ^  
и ПДХ,9 “  предельно допустимые концентрации /-х загрязнителей в атмосфере (мг/м3) и водной 
срегс (мг/я); в  — поправочный коэффициент: для веществ первого класса опасности равен 1,7, 
iToporo — 1,3, третьего — 1,0 и четвертого — 0,9; <7 — мощность производства по сырью, т/г; 

■. п n v  ---------------  * и NHi___ ^ ___  х* п.ищnvc I о ариизаодства по сырь
Ц К м | и ПДКМН) — предельно допустимые концентрации S02 (мг/м3) в атмосфере (мг/м3) полной среде (мг/л).

Переход к удельным величинам (отношение ИЗПСА и ИЗПСВ 
i мощности производства по сырью) открывает возможность сравнитель
ной оценки производств разной производительности. С учетом разнойMVnPUU ПЛ1 ---------

8.1.1. МЕТОДЫ ОЦЕНКИ УРОВНЯ ЗАГРЯЗНЕНИЯ 
ПРИРОДНОЙ СРЕДЫ

В санитарном законодательстве РФ основными требованиями 
являются нормы предельно допустимой концентрации (ПДК) и ориенга- 
ровочные допустимые уровни (ОДУ) веществ в окружающей среде* 
прежде всего, — в атмосфере и гидросфере.

Индекс зафязнения атмосферы (ИЗА) позволяет нормировать любо! 
загрязнитель по одному веществу с известной степенью воздейсЯИ 
на окружающую среду. В качестве такого вещества для атмосферы выбр** 
сернистый ангидрид (S02):

степени воздействия на природные объекты одних и тех же зафязнителей 
I ввоздушной и водной среде обе составляющие (ИЗПСАи ИЗПСВ) расчет
ного уравнения приведены к одномасштабным величинам. Результаты

I расчета ИЗПС для установок типичного российского НПЗ приведены | втабл. 8.1.

ИЗА =-
ПДК,

П Д К ^

где М, — масса выбросов /-го загрязнителя; ПДК — предельно допустимая концентрация 
нителя; ПДКЮ? — предельно допустимая концентрация SOj

ЭЛОУ-АВТ-6 (для сравнения)
Ьироочистка бензина 
Ьшроочистка дизельного топлива 
Ьталитический крекинг Г-43-107
^сбрекинг 

ородная установка
изводство элементной серы (метод Клауса)

ислительная битумная

Урово

ИЗПС* ИЗПС,

7,7 2,3
0,6 1,9
5,4 1,0
12,2 4,0
8.1 2,1
6,9 0,6
18,1 2,3
20,5 8.6

ИЗПС

10,0
2,5
6.4 
16,2 
10,2
7.5 
20,4 
29,1

Этот принцип нашел широкое применение при оценке и пР011̂  Ьни^И3̂ )дства и пРимен яе^ й Нт е ^ м о ^ и >1леСТВеНН°й3аВИСИТ от объе’ 
ровании уровня зафязнения атмосферы с различными модификяи^В  ̂  °беспечивают первичные ппоие меньшей степени зафяз- 
расчетной формулы, в которой учтен класс опасности веществ noiip&Bjj^* -  битумная установка. э ™ 1°“  „"Р.Я.МОЙ псРегонки,
коэффициентом (а) и получил развитие в нормативно-мстодИ^^Иа ские процессы значительно vn/>nuu. вают, что физико-
документации по охране атмосферного воздуха * * * * * *  и гидоос**^ °  уВеЛИЧИВают количество загрязнений
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В отрасли разработаны и существуют локальные методики ц 
ющие оценить выбросы в атмосферу основных загрязняющих Be*8**** 
например за счёт их испарения из емкостей хранения низко- и в ы со 01*»

ф гспро дуггов с учетом тгп^ого и холодного времени 
из аппаратов, регенерирующих каш аиаюры, работающих гм!д 
ем водорода или с обзолненными нефтепродуктами и т. п.

8.1.2. ЗАЩИТА АТМОСФЕРЫ
Среди компонентов выбросов производств и объектов НПЗ в воддуц 

среду (сероводород, сернистый газ, оксиды азота, оксид углерод 
углеводороды и другие токсичные вещества) отметим основные загрязи!] 
тели — это углеводороды и сер»гистый газ (табл. 8.2). Степень аагряэн^К 
воздушной среды зависит от качества применяемого оборудования и урод* 
используемых технологий, а также от объемов перерабатываемого сырья

Таблица 8.2. Основные загрязнители атмосферы Н П З и соответствующие им источив 
загрязнения

Основные загрязняющие вещества атмосферного воздуха на НПЗ

N03 СО С.Н. SOj Твердые
(1.6 %)• (8,9 %) (72,01 %) (М.З %) вещества (0,9%)

Дымовые тру
бы технологи
ческих печей 
(-73 % )~
Газомоторные 
компрессоры 
(-24 %) 
Факельные си
стемы (-3  %)

Трубные печи 
технологиче
ских установок 
(-50 56) 
Факельные си
стемы (-18 %) 
Реакторы уста
новок катали
тического кре
кинга (-12% ) 
Газомоторные 
компрессоры 
( - 1 1 %) 
Битумные ус
тановки (-9  %)

Р езервуарны е 
парки ( -  30 %)
Технологические 
установки (-30%) 
Очистные соору
жения (-20 %) 
Системы оборот
ного водоснаб
жения (—15 %) 
Эстакады налива 
и слива (—5 %)

Дымовые трубы 
технологических 
печей (-67 %) 
Факельные сис
темы (-20 %) 
Регенераторы 
установок ката
литического кре
кинга (-13 %)

Узлы пневмо- 
транспорт« 
катализаторы
(-30% ) 
Регенераторы 
установок и- 
талитичеаю- 
го крекинп 
( -  33%)
Факельные
с и с т с ы ы 
(-18%) 
Вентили^ 
онные сист«- 
мы (-19*)

• В обшем объеме загрязнителей
*• %(об.) соответствующего газа (в данном случае NOJ

Самый интенсивный источник загрязнения атмосферы углеводород***^
это резервуары для хранения нефти и нефтепродуктов. С в в е д е н я  
на НПЗ физико-химических процессов их количество для х р а н я*  
и перекачки нефтепродуктов резко увеличивается. Общая вместило* 
на типовом заводе может составлять до 500 тыс. м3 и более. РеэвРУ^ 
снабжены дыхательными клапанами, которые сбрасывают неболь^ 
избыточное давление паров нефтепродукта в атмосферу. ПопаД* 
в атмосферу углеводородов возможно через открытые люки и нсП^* 
ности в кровле резервуара.

в я з а н н ы х ,  ПОТери нефтепродуктов и загазованности атмосфе-
КР°*С оодамп возможны также от так называемого обратного

ы углсв®д̂ 5Ывает в том случае, когда в откачанный до "мертвого" 
' Щ В** наливают продукт с более высокой темпергпурой. чем

«stfga. ^достатка в резервуаре. Последний начинает испаряться, насы- 
fflinCpalI!iui 1ЙСЯ б резервуаре воздух. При насыщении газового лростран- 

нефтепродукта газовозлутнную смесь вытесняют в атмосферу. 
^  выше температура поступающего продукта и давление его паров, 
^ “больше величина этих потерь.

Пля сокращения загрязнения атмосферы при хранении нефтей
нефтепродуктов можно выделить основные существующие способы:

* -обеспечение поступлений на завод сырой нефти с давлением насы
щенных паров и содержанием минеральных солей, отвечающим утверж
денному в нашей стране ГОСТу;

— хорошая стабилизация вырабатываемых на заводах бензиновых 
компонентов и других легких фракций;

— охлаждение светлых нефтепродуктов, направляемых в резервуары 
да хранения, до минимально возможной температуры;

— переход на резервуары с плавающими крышами, понтонами или 
на резервуары, работающие при избыточном давлении;

— оборудование действующих резервуарных парков специальными 
системами улавливания паров нефтепродуктов.

К крупным источникам загрязнения атмосферы на заводах необходи- 
ио отнести очистные сооружения: открытые ловушки, различные отстой
ные пруды, биологическую очистку и системы оборотного водоснабже-

III ния, в которых происходит испарение углеводородов, сернистых соеди
нений и других летучих веществ с зеркала поверхности, 

г I Количество этих сооружений значительно увеличивается при введе- 
11нии в производство физико-химических технологий.

Для снижения выбросов углеводородов из очистных сооружений

(необходимо усовершенствовать систему оборотного водоснабжения и ап
параты воздушного охлаждения, а также заменить нефтеловушки откры
того типа закрытыми, полностью или частично герметизированными. 
Нефтепродукты, поступающие с оборотной водой, в основном испаряют
ся в воздух. Например, в градирнях НПЗ выходят с воздухом через венти
ляторы 286 кг/ч углеводородов. Сточные воды, отходящие от барометри- 
ских конденсаторов, сбросы охлаждающей воды из конденсаторов 
Решения паров, образующихся при охлаждении кокса на установках 
медленного коксования, и другие — это серьёзные источники загрязне- 
я атмосферы сероводородом. Значительное загрязнение атмосферы
ь ^ ЛОр°ДамИ на заводах происходит также при заполнении товарными 
ртепродуктами железнодорожных и автомобильных цистерн и танке- 

на наливных эстакадах и причалах.
йгпиК*>аЩеНИЯ ВЫ̂ Р0С0В Диоксида серы, получаемого при сжигании 
Р е з у ^ ГОрСЛОЧНЫХ УстР<>йствах технологических печей, достигают

перехода на низкосернистое топливо (природный и сжиженный газ); 
Удаления соединений серы из газового потока.
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Для уменьшения выбросов оксидов азота с установок физико-х^Я
ских процессов в окружающую среду следует в первую очередь М о л ^
..тгпп-пгггт. г тп тт ггг  Г^ГУТГаШИТ ТОП .ТОМ. ПОНИЖЯЯ МаКСИМЭЛКНУШ
ру пламени и ограничивая убыток воздух». ~и~5Вим

С этой пелью используют двухступенчатое сжигание, рецирк^ЗЕЕ 
дымовых газов, сжигание при пониженном изЬытке воздуха, переоблГ0 
дование юпки, сжигание в пссцдоожйжекном слое.

К числу наиболее эффективных способов удаления оксидов аэ©ь 
следует отнести: а

— каталитическое восстановление (катализатор — платина, палшЯ 
оксид меди на носителе, оксид никеля на оксиде алюминия и д р .) ;^ И

— абсорбцию (водой, растворами щелочей, карбонатов, органичссл* 
веществ, расплавами карбонатов щелочных металлов и их гидрокси д у

— адсорбцию (активным углем, оксидом марганца, подщелочевдЖ 
оксидами железа).

Основные источники загрязнения атмосферного воздуха оксядон 
углерода на НПЗ — это трубчатые печи технологических установок 
первичной переработки нефти и физико-химических процессов, 
выбросы которых составляют 50 % от объема общих выбросов.

Наиболее очевидный подход к сокращению выбросов оксида углеродв -  
это предотвращение его образования. С этой целью проектируют форсун
ки, обеспечивающие хорошее смешение с воздухом, внедряют системы 
контроля за полнотой сгорания топлива и другие мероприятия. К сожале
нию, меры, направленные на подавление образования оксида углерода, 
приводят к повышению концентрации оксидов азота, и наоборот. 
Поэтому каждый тип устройств для сжигания следует оценивать по вы
бросам отдельных загрязняющих веществ.

При выделении больших количеств оксида углерода (например, 
при выжиге кокса в регенераторе) его собирают и сжигают в котлах- 
утилизаторах. При низких концентрациях СО в выбросе необходимо при
менять устройства для его каталитического дожигания. Оксид углерода 
можно избирательно отделить от других газов посредством промывки спе
циальными растворами, например аммиачным раствором формиатамед*

Газы, содержащие твердые частицы, пропускают через циклов* 
и электрофильтры. _

От выбора конструкции горелочного устройства и способа СЯЯ^Ш 
топлива существенно зависит концентрация вредных веществ в про№ 
тах сгорания, поэтому целесообразно оценивать эффективность горвв^ 
ных устройств не по максимальной теплоотдаче факела, а по соот̂ р  
нию фактических и допустимых значений теплонапряженности ПО*? 
ности нагрева. Наименьшую концентрацию загрязняющих 
оксидов азота получают, как правило, при подовой компоновке горН 
а наибольшую — при фронтовой многоярусной.

На современных НПЗ уменьшение выбросов вредных в е щ е с т в  из 
чатых печей установок физико-химических процессов достигают Я  
технологических приемов: Ж

— рециркуляцией  части продуктов сгорания: дымовЫ ^  
на выходе из печи забирают и подают снова в топочное простра^и
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ы под горелками, через кольцевой канал вокруг горелок или 
через ш л и д а и в а н м  газов в ВОзДух перед горелками. В результате
**ЧГТ+\А ПОД̂  _,..гтм.*ат11»«« T$‘,FC!>S'nr!>W Ь !̂ :Г‘ТГгатТ:' т? CIlii

1 ^ ^ ^ Т»»ниснтраШ1И кислорода, т. с. уменьшение скорости горения, 
Г *ение зо;а; горения и более эффективное охлаждение зте;; зоны 
! 5S52wmk газами. Следует при этом иметь в виду, что рециркуляция 

^овых газов повышает вероятность появления продуктов химиче
ского недожига топлива, что вызывает необходимость нахождения 
оптимальной степени рециркуляции;

— двухступенчаты м  сж иганием  топлива: на первой стадии 
с недостатком воздуха, а на второй — с избытком. На первой стадии 
происходит газификация топлива, идущая при неполном его сгорании, 
которое связано с понижением температуры и большим отводом теплоты 
из зоны горения; во второй стадии горения топливо сжигают при более 
низкой температуре, что, соответственно, уменьшает образование окси
дов азота, серного ангидрида и канцерогенов;

— впрыском воды или пара в количестве 3-5 % (мае.) от расхода 
воздуха в зону горения, что также вызывает снижение температуры 
в топке и позволяет уменьшить содержание вредных веществ в дымовых 
газах почти в 2 раза.

Для сжигания горючих газов и паров используются факельные 
системы. При этом все вредные вещества за счет реакций окисления 
переходят в менее опасные. Факельная установка должна быть всегда 
готова к приему и обезвреживанию аварийных и периодических 
сбросов, т. е снабжена постоянно горящими дежурными (пилотными) 
горелками. Постоянные сбросы необходимо собирать на установке 
утилизации и возвращать на переработку или использовать в качестве 
топливного газа. Отметим также, что основную долю вредных веществ 
установка выбрасывает в течение коротких промежутков времени 
при залповых выбросах. Радикальной мерой уменьшения выбросов 
факельными системами может служить прекращение сжигания газов 
«а факелах. К числу наиболее эффективных технологических способов 
повышения экологической безопасности факельных систем установок 
ризико-химических процессов относят:
^радоУкВеЛИЧСНИе высоты Ф ^ л ь н о го  ствола и подъема факельных

ЮнГк?ПТИМИЗацИЮ количества подаваемого пара для увеличения диапа- 
на бездымного сжигания аварийных сбросов;

ь 99 % сбросов8^ ”6 СОвременных эффективных горелок, сжигающих

ВКЛЗЛ В загРязнсние атмосферы вносит эксплуатация 
в ы б ^ Г л о ^ и ” П,ЧеСКИХ пр0цесс0в- Умсньшение неорганизован-

— К0ткп1 по1иИеЙ технологическ°го оборудования и коммуникаций; 
^и зац и ей  в ь Г б д о ^ в ^ ^ 4^ *  ЛИНИЙ и воздУшников и последующей

емкостей и аппаратов закрытыми
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На установках каталитического крекинга вакуумного _  
потери от выжигаемого кокса при регенерации катализатора coci^J** 
5,0—6.5 % от перерабатываемого сырья.

С ростом доли тяжелого и осгаточного сырья ь общем объсцд В  
каталитического крекинга, а также с ужссгочением экологических тт>к? 
ваний к моторным топливам актуальность проблемы сокращ енц*^^^ 
ных выбросов в атмосферу на этих установках возрастает. К числу г!ьУ  
нальных и перспективных способов совершенствования процесса 
рации необходимо отнести технологии регулируемого окислений* 
и связывания S02 в объеме регенератора с помощью специальных 
заторов.

При проведении физико-химических процессов переработки нефте 
газового сырья, особенно термокаталитических, возможен также выброс 
пылеобразующих веществ в атмосферу. Так, процессы катали т и ^ Д  
переработки нефтяного сырья служат источником выбросов катализатор, 
ной пыли. Выбор системы пылеочистки основан на комплексном рассмот
рении всего технологического процесса. Методы снижения расхода 
катализатора путем его извлечения из контактных газов и возврата в реак
ционную систему устанавливают соответствие между фракционным 
составом катализатора в системе, скоростью его уноса из псевдоожюви- 
ного слоя, интенсивностью истирания и весовой скоростью потери 
массы. При возврате удаленного катализатора в реакционную систему 
происходит изменение фракционного состава во времени.

Процессы риформинга и депарафинизации служат источникам! 
зафязнения атмосферы бензолом и другими ароматическими углеводо
родами, селективной очистки масел — фенолом, процессы захолажми- 
ния на установках алкилирования и депарафинизации — аммиаком, 
термического крекинга — непредельными углеводородами и т. Д.

8.1.3. ЗАЩИТА ГИДРО- И ЛИТОСФЕРЫ 
ОТ ЗАГРЯЗНЕНИЙ ФИЗИКО-ХИМИЧЕСКИХ УСТАНОВОК 
ПЕРЕРАБОТКИ НЕФТЕГАЗОВОГО СЫРЬЯ

8.1.3.1. ЗАЩИТА ГИДРОСФЕРЫ ОТ ЗАГРЯЗНЕНИЙ
По сбросам в водоемы нефтеперерабатывающая промышленное* 

является мощным зафязнителем окружающей среды. ^
Предприятия нефтеперерабатывающей промышленности РасП®^ 

гают обычно вблизи крупных водных бассейнов, и знач^ ^ и р г  
объемы потребляемой воды, ее сбросов вызывают нарушения естест^ 
ного экологического режима самоочищения природных водос110*1сс*

Объем и качество потребляемой в технологическом пР°®-^г 
воды и состав отводимых в открытые водоемы сточных вод за* , 
от технологии производства, вида выпускаемой продукции, 
технического оснащения предприятия, внутри- и вн езаво д ^  
очистных сооружений и установок. В среднем количество СОР. jjr 
мых предприятием загрязнённых сточных вод составляет 2,(НШ 
на 1 т переработанной нефти.
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ость предприятий нефтеперерабатывающей промышленности 
0собСН м чтГ об разован и е  сточных вод происходит, как правило, 

состоит в том^анных производственных процессов или агрегатов, а как 
ие от потоков, собираемых от объектов предприятия в целом.
югекур» длилас! образование чрезвычайно устойчивых эмульсий 
970 °°нз'1й что затрудняет их дальнейшую утилизацию. Поэтому наибо- 
9 С>̂ ллс1сти'вны с природоохранной точки зрения лишь такие технологи- 
'^ и ^ м е р о п р и я т и я , которые существенно изменяют как качественный,
S  И количественный состав сточных вод.

Организация раздельных канализационных систем (разделение сетей) 
позволяет возвратить в систему оборотного водоснабжения до 97-98 % 
технологической воды. Перспективными эколого-технологическими ме
роприятиями являются, в первую очередь, освоение агрегатов большой 
мошности и использование в оборотных системах биохимически очищен
ных сточных вод.

Ниже приведены сведения о распределении потоков сточных вод 
по группам технологических установок (в % от общего количества 
сточных вод):

Процессы:
разделения ...................................................................................................................... 42,3
очистки.............................................................................................................................29,0
физико-химические....................................................................................................26,7

Эксплуатация вспомогательных установок и энергосистем .................................2,0
В с е го ................................................................................................................................. 100,0

Объем сточных вод (СВ) зависит, главным образом, от структуры 
технологической схемы завода, его профиля, производительности, глуби
ны переработки нефти, принятой схемы водоснабжения и канализации, 
степени вовлечения очищенных СВ в оборот. На современных НПЗ объем 
СВ от эксплуатации технологических установок составляет 50-65 %,
■ остальной — от функционирования объектов общезаводского хозяйства. 
На объем СВ от физико-химических установок приходится чуть более 

| четверти общего объема.
Большое число групп СВ привело к необходимости разделения их 

на две системы канализации. В каждую систему направляют СВ, близкие 
ро своему составу.

Одна си стем а  к а н а л и за ц и и  предназначена для отведения 
очистки нейтральных производственно-ливневых СВ, загрязненных, 
основном, нефтепродуктами (которые существуют в воде в плаваю

* м, эмульгированном, адсорбированном, растворенном состоянии 
!ичргТДСЛЬНЫМ слоем)» взвешенными веществами, различными орга- 
1и е ^ ~ ШИ всЩсствами, растворенными в воде. Общее нефтесодержа- 
►гой ”Х ВОД Не должно превышать 2000 мг/л. На современных НПЗ 
^нны хС В  канализации вводят 60-70 % образующихся производ-

Яппп»*^.?10 с и с т е м У к а н а л и за ц и и  поступают эмульсионные 
0,6 поимрги3аГ*)ЯЗНеННЫе СОКРШШК нефтепродукты, механиче

ски, реагенты, соли и другие органические и неорганические



вещества (стоки ЭЛОУ, продувочные воды оборотных систем Гл|ак̂ _  
щелочные, подтоварные воды сырьевых парков, с о л ссо д ся Д И ^ Г  
ппояувки котлов-утилизаторов и др). СВ, ф ормирую щ ^^
систему канализации. по cuciaby отличны о; первой,:: 
случаев нежелательно.

На HI 13 с большим числом физико-химических процессора 
ботхи НГС установки замедленного коксования, гидрокпЛ?^ 
каталитического крекинга образуются высококонцентрированииШ
содержащие специфические загрязнители: с е р о в о д о р о д ^ !^  
фенолы, сульфиды и др. Такие стоки необходимо подвергав j ? * !  
ной очистке до норм, установленных для СВ, поступающих на6 ^  
мическую очистку. ЙОх*

Для хозяйственно-бытовых СВ в отдельных случаях п ред у о щ ^ 
отдельную систему канализации с узлом механической очистки/^*

Кроме перечисленных СВ на НПЗ образуются поверхностные eta* 
из дождевых и талых вод, которые обычно загрязнены нефтепрсуД*? 
Эти СВ отводят в сеть дождевой канализации и направляют набиох&о, 
ческую очистку.

Защита водных бассейнов предусматривает как снижение сбросо
загрязняющих веществ в водоемы, так и рациональное испольэовиок 
ресурсов свежей воды. Снижения водопотребления на НПЗ дослош 
уменьшением водоемкости основных технологических процессовзасчгг

— более глубокой утилизации теплоты;
— укрупнения и комбинирования физико-химических процессов;
— внедрения аппаратов воздушного охлаждения;
— замены нерегенерирусмых реагентов регенерируемыми; -
— снижения потребления свежей воды, т. е. дальнейшего разили 

водооборотных систем.

8.1.3.2. ЗАЩИТА ЛИТОСФЕРЫ ОТ ЗАГРЯЗНЕНИЙ
В процессе эксплуатации очистных сооружений, систем водосяй* 

ния и канализации происходит формирование нефгешлама — одног̂  
из самых крупных отходов нефтепереработки. Нефтешлам представ 
собой смесь осадков, выпавших 
в песколовках, нефтеловушках, 
флотаторах и прудах (буферных 
и дополнительного отстаивания), 
пены, собираемой при флотацион
ной очистке, а также осадков сис
тем оборотного водоснабжения 
и градирен (табл. 8.3). Основное 
количество шлама задерживается 
во флотаторах и нефтеловушках.
Нефтешлам отводят в шламонако- 
пители, представляющие собой 
специально оборудованные земля
ные амбары глубиной от 2 до 4 м.

Таблица 8.3. Распределение вефтеш*** 
среди объектов НПЗ

Объект НПЗ

Нефтеловушки
Флотаторы
Резервуары ловушечной 
нефти
Н ефтеотд ел ител и 
Пруды дополнительного 
отстоя 
Градирни
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« н ак о п и тел и  занимаю т 
Шламон шади и являются
боЯЬ. Т А  основных источников

! ДТ.ЧШсфч*НОГО L;*J ;
^ О в ь е м  выбросов углеводо
родов в атмосферу оценивают 

хг с I м2 плошали шламона- 
копителя в год. Ф изико-хими
ческие процессы вносят серьез
ный вклад в накопление шлама
на заводе.

В настоящее время в целом 
на НПЗ России накаплива
ется ежегодно около 600 тыс. т
нефтешлама. Обводненные неф- „ „ . „

п п и  х п а н е н и и  в и л а -  Рис- 8  | - Изменение состава нефтешлама тешламы при хранении в шла ^  6нне ^ глч()н̂ атпеля:
монакопителях образуют три

/  — нефтепродукты; 2 — механические примеси; СЛОЯ. з  _  адда
— верхний (эмульсионный) —

трудноразделимая эмульсия нефтепродуктов с водой и механическими 
примесями коллоидных размеров;

— средний (водный) — осветленная вода;
— нижний (донный) — осадок, представляющий собой смесь 

смолисто-асфальтовых веществ, механических примесей и т. д.
Изменение состава нефтешлама по глубине шламонакопителя изоб

ражено на рис. 8.1.
Сегодня проблема переработки и использования нефтешламов — одна 

из наименее разработанных. На НПЗ отрасли используют следующие 
методы ликвидации шлама: сжигание, сгущение, частичное вовлечение 
во вторичную переработку, применение в дорожном строительстве и в про
изводстве керамзита.

В настоящее время основной метод переработки нефтешлама — раз
деление на установках Альфа-Л аваль. Но при этом обрабатывается только 
верхняя часть нефтешлама (эмульсионная). Остальное накапливается 
на территории завода вместе с донным нефтешламом. Переработанный 
эмульсионный нефтешлам занимает примерно 12-15 % объема шламона- 
копителей, остальная часть -  это сточные воды (водный слой) и донный 
нефтешлам. Разработка доступной технологии переработки нефт- 
шлама — актуальная технологическая проблема.

Избыточный активный ил на НПЗ получают из нефтесодержащих СВ 
на биоочистных сооружениях (БОС). Выводимый из аэротенков актов

ый ил предстааляет собой суспензию, плотно заселенную микроорганиз- 
и способными ^сорбировать на своей поверхности и окислять 

присутствии кислорода воздуха органические вещества. 
массу0̂ ВНеШНеМ̂  ВИДУ активный ил представляет собой хлопьевидную 
°безп урого цвета- Основная стадия обработки активного ила — это его 

оживание, которое применяют для уменьшения влажности,
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а следовательно, объема ила, с целью сокращения затрат на после» 
обезвреживание. Перед обезвоживанием активный ил, как правило
няют и стабилизируют.

Под стабилизацией активного избыточного ила подразу^
снижение его способности к загниванию. Наибольшее распростп^ 
нашли ™ : способа стабилизации: аэробный, анаэробный и 
стабилизация.

Обезвоживание активного избыточного ила осуществляки^^^^—
ными способами: f

1) естественным путем на иловых площадках, где осадок n q jc i^ l  
вают в атмосферных условиях и часть влаги дренируют через ochoi»hL
площадки;

2 ) аэробно-реагентным кондиционированием с последующи 
обезвоживанием на иловых площадках. Перед подачей на иловые и 5  
щадки осадок обрабатывают сульфатом железа (доза 15 %) и извесц»
(доза СаО 20 % на сырое вещество);

3) механическим обезвоживанием на различных машинах: барабанных 
вакуум-фильтрах, камерных и рамных фильтр-прессах, шнековых 
центрифугах и ленточных фильтр-прессах.

Разработаны рахчичные приемы утилизации активного ила: сжигание 
использование в сельском хозяйстве в качестве удобрения или Kopia 
для животных, а также при рекультивации земель, применение в качестве
добавок в строительные материалы и др.

При вводе новых физико-химических процессов первостепенное
значение имеют знания фактической загрязненности образующихся СВ 
от данного объекта, их влияние на эффективность работы очистных 
сооружений и соответствие концентраций загрязняющих вещесп 
установленным проектным требованиям. Поэтому возникает настов- 
тельная необходимость в проведении экологического обследованы 
с целью выявления основных потоков СВ, формирующих их обпш* 
сброс, определения качественного состава СВ, их влияния на работу 
БОС, установления эффективности работы узла локальной очисто 
технологических сульфидсодержащих конденсатов и разработки нор* 
сброса загрязняющих веществ, содержащихся в СВ комплекса.

В заключение следует отметить, что введение физико-химически* 
процессов на НПЗ связано с использованием новых х и м и ч е с к и х  ветес* 
реагентов, катализаторов и т. д. Это приводит к интенсивной химизайР 
производства, расширению ассортимента загрязняющих веществ ггри^ 
новременном усилении их токсичности, возникают новые эколопЖЧ* 
проблемы и необходимость их безотлагательного решения. ^

Исходя из современных требований к охране ок р уж аю щ ей  CPw 
к рациональному использованию водных ресурсов и к качеству сбра^Г 
емых в водоем СВ определена основная экологическая задача нефЯ*^ 
работчиков — максимально сократить водопотребление, сни зи ть?^  
чество загрязненных производственных СВ и повысить эффектЯ^И 
работы очистных сооружений.

2 улучшение экологических свойств 
нефтепродуктов

, 1В0 1 ЮЦИЯ ЭКОЛОГИЧЕСКИХ ТРЕБОВАНИЙ 
^ н е ф т е п р о д у к т а м

п г. аве 1 были рассмотрены экологические требования к топливам, 
вредных веществ от сгорания которых достигает 80 % от всех 

Э ппсов в масштабе города.
Ведушие страны давно озабочены этой проблемой и с каждым годом 

^гточаю т требования к качеству топлив.
> В настоящее время многие страны Европы, США, Японии и другие 
поиняли низкие нормы по содержанию серы, аренов, алкенов в топливах 
на уровне парламентов и правительств. В России также действует техни
ческий регламент, по которому все топливо с 2016 г. будет переведено 
на класс 5, соответствующий мировому уровню.

Рассмотрим, какие изменения коснулись автомобильных бензинов. 
В короткие сроки многие страны перешли на нормы содержания серы 
в бензине, не превышающие 10-15 ppm, алкенов — до 14 % (мае.), 
аренов — до 35 % (мае.), бензола — до 1 % (мае.), кислорода — до 2,3 % 
(мае.). Это принято на законодательном уровне. Данные нормы — чисто 
экологические требования, не улучшающие эксплуатационные свойства 
двигателя, а оздоравливающие окружающую среду. Под эти требования 
создаются новые технологии, вещества. Например, для обеспечения 
требований по содержанию кислорода создана промышленность по полу
чению МТБЭ, биоэтанола, МТАЭ и т. д.

Еще недавно не было ограничений на содержание аренов, алкенов, 
бензола. За последние 10 лет были не только приняты нормы, ограни
чивающие содержание этих веществ в товарном бензине, но и созданы 
новые технологии, позволяющие выполнять эти ограничения.

За последние 20 лет можно проследить эволюцию высокооктановых 
добавок — от тетраэтилсвинца до оксигенатов. Тетраэтилсвинец исполь
зовался в качестве высокооктановой добавки для автомобильного бензи
на, но соединения свинца отрицательно влияли на здоровье людей, 
поэтому он был запрещен к применению. Последние регламенты запре
тили все высокооктановые металлосодержащие добавки, хотя в некото
рых странах Европы применяют марганцевые соединения. В ряде стран 
Европы, в Северной Америке, в Азии применяют альтернативные бензи
ну топлива — биоэтанол, сжатый и сжиженный природный и нефтяной 
газы, водород и др. Эти топлива не образуют значительное количество
|®редных выбросов при сжигании, но сильно проигрывают автомобильному °снзину по другим свойствам.

Альтернативные виды топлива, как считают многие специалисты, 
газо'1 П° ЛУЧИТЬ лиш ь локальное распространение. В частности, 
топти°ТОрНОС топливо полУчит распространение в крупных городах как 
МобипВ<л ДЛЯ мУНИЦИпального транспорта, городских автобусов, авто- 
На объектПОДВОЗЯЩИХ пР°ДУкты в магазины, строительные материалы
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Для дизельного топлива ужесточение нормативов коснулось тшШ 
образом, содержания сернистых компонентов. Согласно стандат»5^^И  
их количество в дизельном топливе снижено в среднем с 350 дои?
Следует отметить, что для Западной Европы дизельное топливо
Оолее важную роль, нем для СИ!Л. В целом в Ьврспе 
бензина не растёт, в то время как спрос на дизельное топливо во; 
на 1,8—2,3 % в год. Особенно различие характерно для стран Се, 
ной Европы, где потребление бензина в последние годы с 
на 0,4 % в год, а спрос на дизельное топливо повышался на 2 
В западноевропейских странах в последние пять лет доля "дизельной 
автомобилей среди легковых машин возросла с 15 до 27 %.  ̂ НЫх' 

Дтя котельного топлива в ЕЭС изменились также нормы по с о д а ^ | 
нию сернистых соединений — до 1 % (мае.), что повлекло создание ном^ 
технологий. ^

8.2.2. РАЗРАБОТКА ТЕХНОЛОГИЙ ПРОИЗВОДСТВА, УЛУЧШАЮЩИХ 
ЭКОЛОГИЧЕСКИЕ ХАРАКТЕРИСТИКИ НЕФТЕПРОДУКТОВ

Как уже отмечалось, для выполнения современных требований к топ
ливам созданы или находятся в стадии завершения новые физико-химиче
ские процессы, напрааленные на уменьшение вредных примесей в товар
ном бензине и продуктах его сгорания.

Так, например, наибольшее количество серы в товарный бензин 
вносилось бензиновым компонентом каталитического крекинга. Поэтоцу 
был создан процесс его гидроочистки, что позволило сократить содержа
ние серы в бензине в несколько раз. Кроме того, уменьшилось количество 
алкенов. Развитие низкотемпературной изомеризации и жидкокислог- 
ного алкилирования способствует увеличению компонентов товарного 
бензина, в которых отсутствуют алкены, арены, сернистые соединенна.

Введение новых требований к содержанию сернистых компонентов 
в моторных топливах обусловило модернизацию процессов гидроочист 
и появление новых технологических процессов на стадии производйш
товарной продукции.

Разработаны технологии получения низкосернистого дизельного
топлива. Глубокое обессеривание прямогонных дизельных фракшА 
газойлей коксования, ККФ и висбрекинга осуществляют по ДВУ*1 
вариантам:

— в одноступенчатом процессе в двух последовательно расположу 
ных реакторах на никельмолибденовом катализаторе при высоком
ним в присутствии водорода;

— в двухступенчатом процессе с комбинированными катал ит** 
скими системами, содержащими оксиды никеля и молибдена с прим ^ 
ми благородных металлов при высоком даачении в присутствии водорЩ

Снижение концентрации бензола в автомобильных бензинах возмс®^
следующими способами: ^

— удалением (ректификацией) бензолообразующей фРа* ^  
(н. к. — 85 вС) из прямогонного сырья перед риформированием;
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м бензола из риформата,
_  э к с т р а к ц и е й  и* образовавшегося в процессе риформинга бензола;

алкилир0^ " 1̂ гидрированием бензолсодержаших фракций
-  ссЛ!^Тн ? платиновых катализаторах.

• пшЪорм*те и* последнего способа циклогехсахха, имеющего
Y ' смешения по исследовательскому методу 110 (у бен-

октановое ^  актически не приводит к снижению октанового числа 
д е ц и н  риформата н.к. -  90 #С.

g 2 3 ПРОИЗВОДСТВО СИНТЕТИЧЕСКОГО ЖИДКОГО ТОПЛИВА
Синтетическое жидкое топливо является экологически чистым 

а поэтому включено в данный раздел.
Производство синтетического бензина. Известны следующие промыш

ленные технологии производства синтетического бензина:
— деструктивная гидрогенизация углей;
—процесс GTL (Gas to Liquid); этот процесс можно рассматривать 

как производство и керосина, и дизельного топлива;
— производство этанола.
Деструктивная гидрогенизация угля. Деструктивная гидрогенизация 

утлей открыта немецкими химиками Ф. Бергиусом и М. Пиром в 1913 г. 
Она основана на высокотемпературной обработке угля водяным паром 
по реакции

С + н2о ^  СО + н2
с дальнейшим получением жидких углеводородов, составляющих синте
тический бензин. Эта технология позволила при температуре 450 *С 
и давлении 30—70 МПа в присутствии водорода получать жидкое топливо.

В 1926 г. немецкие химики Ф. Фишер и Г. Тропш получили синте
тическое топливо (синтин) из водяного синтез-газа (газ, состоящий 
из СО и Н2).

Катализаторы процесса состояли из кобальта, никеля и других метал
лов VIII группы, осажденных на оксиде алюминия. Совместный процесс 
синтеза по Фишеру-Тропшу и деструктивной гидрогенизации углей 
получил промышленное развитие в Германии во время Второй мировой 
войны: в 1942-1944 гг. производство синтетического жидкого топлива 
на базе бурых и каменных углей составляло около 5 млн т/год. Затем такое 
роизводство успешно функционировало в ЮАР в условиях запрета 

этой страны закупок нефти. Однако надо отметить, что топливо, по
денное по данной технологии, существенно дороже топлива из нефти, 
оэтому установки в Германии были демонтированы в 80-х годах XX века, 
озже процесс был восстановлен и получил название Veba Combi Cracking,
о в качестве сырья рассматриваются тяжелые нефтяные остатки м. главу 4).

Производств0 синтетического жидкого тоилива из газа получило назва- 
^  * Применение технологии GTL целесообразно для утилизации 

bi&eie* рссурсов’ котоРые по тем или иным причинам не могут быть 
Риантои”3 пРавило, этот процесс разрабатывают для двух

• на крупных газовых месторождениях или при утилизации
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попутного нефтяного газа на нефтяных месторождениях с высокий 
•»ow,tv гЬяктопом. а также для переработки газового сырья на щ-г ****' 
промшшгешхых площадках. н р « и  ~  4
штабах требует значительных капиталовложений и весьма чувс^Й ш ^ 
но к изменениям цены на нефть. Псрьый завод был построен ь^ ап к  
в ЮАР 1мощнос1ьк> 2т/ Т1мС. т /год). Традиционные GTL-nporrvJ!!? *1 
это, помимо метанола, уксусная кислота, олефины, диметиловый 
(используют как компонент дизельного топлива, для производств 
мочевины, аммиака и минеральных удобрений) и синтетичесг? 
углеводороды с различной длиной углеродной цепи. Эта технологий 
позволяет производить низкокипящие алканы, алкены, полиовд? 
метилены, нафту и дистилляты, применяемые как бензин, керосив 
дизельное топливо, смазочные масла и парафины. Изменяя условия 
синтеза, на основе водяного газа получают кислородсодержащие 
продукты, в частности спирты — метанол и этанол, которые могут 
быть использованы в качестве компонентов автомобильного бензина, 
хотя они и имеют определенные недостатки (возможность расслоения 
при смешении с бензином, гигроскопичность, коррозионную 
активность, повышенную теплоту испарения.).

В 2010 г. в Катаре запущен завод GTL по технологии компании "Sheir. 
Производство состоит из трех частей: окисление природного газа 
(метана) до синтез-газа при температуре 1300 *С, получение парафиновых 
дистиллятов (легкого и тяжелого) по реакции Фишера-Тропша 
на специальном катализаторе и процесс гидрокрекинга и гидродепарафш- 
низации тяжелых парафинов. В результате этих процессов получают 
следующий примерный выход продуктов, % (мае.):

Бензиновая фракция (легкие парафины)
К ер о си н ..............................................................
Дизельное то п л и в о .........................................
Базовые м а с л а ..................................................

Низкооктановую бензиновую фракцию используют как сырье пиро
лиза с дальнейшим получением этилена или для дальнейшего РИФ°Р[? 
рования с производством высокооктанового компонента автомобильного 
бензина.

Производство этанола. Одним из первых предложил исполь30®^? 
этанола в качестве моторного топлива Г. Форд, который в 1880 г. с<&& 
автомобиль (Model Т), работавший на этаноле. Однако широкое 
нение этанола в качестве моторного топлива началось во м н о г и х  
ных странах в 1970-е и, особенно в 1980— 1990-е гг., что было обусло**^ 
нефтяными кризисами и резко возросшими требованиями к экол(Я** 
ским свойствам моторных топлив.

Этанол в промышленности получают несколькими способам и: а
— методом прямой или серно-кислотной гидратации 

так называемый синтетический этанол (этилен получают пироЛ*^ 
газообразного или жидкого видов сырья, полученных из природных* 
или нефти);

20-25
15-18
30-35
15-20



_ . „ х  ттттт*м*г»гп л я г т т г г г ’т ь н п т  г м л т -q —фермер ........ *
жнивой э т а н о л ^ ^ ^  этан0Ла методом прямой гилратаиии этилена 

п р _,1!^ЛосЛопно-кислотные катализаторы на твердом носителе: 
“^пгхс'протекает при температуре 260-280 "С и давлении / - 8  МПа. 
Н а сте н н ы е  недостатки процесса -  низкая (4-5 %) конверсия сырья 
«ггоохад что приводит к необходимости рециркуляции больших количеств 
„ превращенного сырья, а также высокая коррозионная агрессивность 
катализатора и его унос из зоны реакции. Наилучшими свойствами обладают 
твердые вольфрамовые катализаторы, но они значительно дороже фосфор
но-кислотных. Серно-кислотная гидратация этилена — это процесс 
достаточно устаревший, и в настоящее время ею применяют ограниченно.

Сбраживанием продуктов гидролиза древесины получают гидролиз
ный этанол. Необходимые для сбраживания сахара производят гидроли
зом древесного сырья — опилок, щепы и других отходов деревообработки. 
Сырье (целлюлоза), содержащее полисахариды, обрабатывают 5%-ным 
раствором серной кислоты при 180 *С и 1—1,5 МПа, что приводит к обра
зованию глюкозы, которую затем подвергают спиртовому брожению. 
Полученный таким образом водный раствор этанола подвергают 
ректификации. В результате получают спирт этиловый технический 
с содержанием этанола не менее 96 % (об.).

При получении этанола из пищевого сырья используют такие 
растительные продукты, как зерно, картофель, сахарный тростник, 
кукурузу и другие биоматериалы, содержащие крахмал или углеводы. 
Сущность метода состоит в сбраживании этих продуктов при помощи 
бактерий, перерабатывающих углеводы в этанол. В тропических райо
нах с 1 га посевов сахарного тростника можно получать свыше 4000 л 
этанола.

Необходимо отметить, что "чистый" этанол концентрацией 
95 % (мае.) и более используют в качестве моторного топлива в сравни
тельно небольших объемах, наиболее широко используют различные 
смеси бензина с этанолом, содержащие 5 -10  % (мае.). При этом 
в основном используют этанол, полученный из возобновляемых 
источников растительного сырья, иногда называемый биоэтанолом, 
для производства биоэтанола необходимо значительно больше энер
гии, чем для производства традиционного топлива (бензина) из нефти. 
Наиболее широко этанол в качестве моторного топлива используют 
в Ьразилии, что обусловлено значительными возможностями по про- 
зводству этанола из растительного сырья — сахарного тростника.

-оп ^т .3.анимает значитсльное место в производстве моторных 
тив в США, его вырабатывают главным образом из кукурузы.

этанп°пЯаЛе̂ еоГа рынке ^«^«о-этанального топлива Е 85 ((85 % (мае.) 
новой1̂  (мае.) бензина] привело к необходимости разработки
крепят СПЦИИ автомо6иля с гибкой топливной системой. Основным 
^гужятТЪИеМ использования этанола в автомобильном бензине в России 

го высокий акциз, что резко увеличивает стоимость.

гидролизом непищевого растительного сырья — гидролизный
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Синтетические дизельные топлива. В последнее десятилетие
.;*-»гзхтхта Гл отельных двигателях начали применять так называемый
uujcjto — С и ото г.;;;: sc на ссноп^ растительных или ж и ж т н ! ^ ;
(масел), а также продуктов их этсрифигации. В середине 2008 г. в Йцс 
работало 149 заводов суммарной мощностью примерно 7,7 млрд л в е д *  
Строилось ещё 10 ^ааодов суммарной мощностью 
808,9 млн л в год. В странах Евросоюза биодизель начали производи^ 
в 1992 г. К концу 2008 г. в странах Евросоюза было построено 214 завоа* 
по производству биодизеля суммарной мощностью 16 млн т биоднэсш 
в год. Его применяют на автотранспорте в чистом виде и в виде различных 
смесей с дизельным топливом. В США смесь дизельного топлива с био
дизелем обозначают буквой В; число после буквы означает процентное 
содержание биодизеля. Например, В2 — 2 % (мае.) биодизеля и 98 % (мае.) 
дизельного топлива, или В100 — 100 % (мае.) биодизеля. Применение 
смесей не требует внесения изменений в двигатель. Уровень значений 
цетановых чисел (ЦЧ) ограничен для минерального дизельного топлива 
42-45 пунктами, а для биодизеля (метиловый эфир) — не менее 51.

Технология производства биодизеля состоит в проведении реакции 
переэтерификации растительного масла метанолом, реже этанолоы 
или изопропиловым спиртом (приблизительно в пропорции на 1 т масла 
200 кг метанола + гидроксид калия или натрия) при температуре 60 X 
и нормальном давлении.

При этом для получения качественного продукта необходимо соблю
дать ряд требований:

— после прохождения реакции переэтерификации содержание 
метиловых эфиров должно быть выше 96 %;

— для быстрой и полной переэтерификации метанол берут с избыт
ком, поэтому метиловые эфиры необходимо очистить от него; J |

— использовать метиловые эфиры в качестве топлива для дизельной 
техники без предварительной очистки от продуктов омыления недопус
тимо. Мыло засоряет фильтр и образует нагар и смолы в камере сгорание 
При этом сепарации и центрифугирования недостаточно. Для очиспя 
необходима вода или сорбент; ___ 1

— заключительный этап — сушка метиловых эфиров жирных
Это необходимо, так как вода способствует развитию микрооргаДД10 
в биодизеле, а также образованию свободных жирных кислот, ВЫЯЩ^Л 
щих коррозию металлических деталей; ^

— хранить биодизель более трех месяцев не рекомендовано из-за 
разложения. 10.

Наиболее известным биодизельным топливом является Р ^ с' мС\ ^  
вый эфир (РМЭ), получаемый переэгерификаиией метанолом, ДЛ* * ^  
рого характерны высокие цетановос число и температура вспыШК*» 
повышает его пожаробезопасность. По сравнению с нефтяным* 
ными топливами РМЭ имеет лучшую смазывающую способность* 
время РМЭ отличает низкая теплота сгорания — 37500 к Д ж /кг  
дизельное топливо ~ 42000-43000 кДж/кг), что приводит к снижеН1^ ^  
ности двигателя. В настоящее время РМЭ используют в качестве ДОЩ 
к нефтяному дизельному топливу.
1(Г>
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к олизельное топливо, содержащее моноалкилэфиры жирных кислот, 
.^стяадим олейсганем  спирта (чаще всего метанола) с животными

‘.т~л пягтительными маслами <_ (н'»|м«>нянигм оксигеничнрпкян- 
*м*^'шГчсск:1Х продуктов, удовлетворяющих требование стгндартоз
2гГМ и ЕРА на топливо.

5 ицднзсяьиое топливо на базе биоалканов получают термической 
полимеризацией источников биомассы в присутствии водорода 

и катализатора. В процессе гидроочистки водород входит в молекулы три
глицеридов точно так же, как метанол, но образует не сложные эфиры, 
а насыщенные длинноцепочечные углеводородные молекулы, которые 
обладают хорошими низкотемпературными свойствами. Условия процесса 
и катализаторы могут быть соответствующе отрегулированы для проведе - 

| ния легкого гидрокрекинга к изомеризации с целью улучшения низкотем- 
! пературных свойств продукта.

В качестве дизельного топлива иногда применяют диметиловый эфир
I (ДМЭ). Его отличает низкое содержание сернистых соединений (до 5 ppm),
I отсутствие аренов, высокое цетановое число (55-60 пунктов), низкая 

температура застывания. Однако ДМЭ — газ, требующий специальной 
технологии заправки на АЗС, безопасного хранения его в автомобиле, 
г также особой системы подачи в камеру сгорания. Кроме того, у ДМЭ

I низкая теплота сгорания — 24800 кДж/кг, что увеличивает его расход 
в 1,5—1,6 раза.

В заключение следует отметить, что токсичность выхлопных газов дви
гателей внутреннего сгорания (ДВС) не зависит от происхождения топли
ва, так как все органические компоненты могут быть полностью окисле
ны в процессе сжигания. Решающее значение имеет режим сгорания 
(состав топливной смеси и режим принудительного воспламенения). 
Однако неоспорим факт отсутствия в составе биотоплив соединений серы.
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ВНИМАНИЮ СПЕЦИАЛИСТОВ!

Готовится к выходу в свет в Шквартале 2014 г. учебное пособие:

«Технология производства автомобильных бензинов» 
Автор В. М. Капустин

В учебном пособии будут рассмотреныследующие вопросы:

— Современное состояние производства автомобильных бензинов 
и их роль в экономическом балансе вертикально-интегрированни 
нефтяных компаний.

— Технические проблемы применения различных присадок и ДО»  
вок к бензинам и оптимальные варианты их использования.

— Технологические и экологические аспекты применения товар»* 
автомобильных бензинов в двигателях внутреннего сгорания в̂ Ш

Книга предназначена для студентов и аспирантов нефтяных Д  
мобильных вузов и факультетов, представляет интерес для Pa6o™J*J 
топливно-энергетического комплекса, специалистов, р абота^* 
в сфере производства добавок и присадок к топливам.



ВНИМАНИЮ СПЕЦИАЛИСТОВ!

Готовится к выходу В свет в 2014-2015 гг. учебное пособие:

Технология переработки нефти»:
В 4-х частях. Часть 4 «Общезаводское хозяйство» 
Авторы В. М. Капустин, М. Г. Рудин, А. М. Кудинов

В учебном пособии будут рассмотрены следующие вопросы:

— Прием и транспортировка нефти и нефтепродуктов.
—  Приготовление товарной продукции: бензина, топлива для реак

тивных и дизельных двигателей, котельного топлива, товарных масел.
— Хранение нефти и нефтепродуктов.
— Энергоснабжение НПЗ (теплоснабжение, электроснабжение, топ

ливоснабжение, водоснабжение, канализация, очистка сточных вод).
Снабжение воздухом и инертным газом. Факельная система.

—  Складское хозяйство.
— Основные поточные технологические схемы современных НПЗ.

Данное учебное пособие предназначено для студентов нефтяных 
вузов и факультетов, специалистов, работающих в области переработ
ки нефти, занимающихся нефтяным бизнесом — от добычи нефти 
До реализации готовой продукции, а также для экономистов и экологов



ОАО «ВН И П И неф ть» —  ведущ ая в Р оссии и н ж и н и р и н го в а я  к о * щ ^  
в о б л асти  неф тегазопереработки , неф техим ии , н е ф т е га з о д о б ^ Э Д

Основанная 8 1929 г. компания ОАО «ВНИПИнефть» является лидером на | 
рынке инжиниринговых услуг для нефтегазопереработки, нефтехимии,обустр 
нефтегазовых месторождений, что подтверждается присвоением ему в 2007-2012 гг. г 
места в конкурсах Минрегиснраззития РФ среди отечественных проектных, изыс 
и строительных организаций.

ОАО «ВНИПИнефть» оснащено всеми современными средствами пр 
в том числе системой трехмерного госектирозания PDMS Внедрены системы | 
проектом и контроля за пооектсм, соо-зетствующие требованиям российских и зар 
стандартов.

ОАО «ВНИПИнефть» оказызает зесэ комплекс необходимых на рынке инжинир 
услуг, включая руководство проектом, выполнение технико-экономических обосном! 
и базовых проектов, разработку проектной и рабочей документации, оказание услуг | 
поставке оборудования, осуществление азторского надзора за строительством.

ОАО «ВНИПИнефть» обладает обширным опытом проектирования объ 
нефтепереработки и нефтехимии. Всего за 85 лет работы компанией запроеетир 
43 нефтеперерабатывающих и нефтехимических завода, более 350 крупнот 
технологических установок ках по отечественным технологиям, так и по зару 
лицензиям в России, странах СНГ и за рубежом.

За последние годы по проектам ОАО «ВНИПИнефть» построены и успешно I 
в эксплуатацию комплексы гидрокрекинга ОАО «Татнефть», ООО «ЛУКОЙЛ-Щ 
нефтеоргсинтез», ОАО «Славнефть-Ярославнефтеоргсинтез», комплекс катали 
крекинга и установка висбрекинга ОАО «ТАИФ-НК», установки легкого гидр 
изомеризации и алкилирования ЗАО «Рязанская НПК», установки изомериэ 
и гидроочистки дизельного топлива ОАО «Газпромнефть-М осковский 
нефтехимические комплексы ООО «Сибур» в гг. Тобольске и Перми: установка производив 
полипропилена ОАО «Нижнекамскнефтехим». По проектам ОАО «ВНИПИнефть» провввЯ* 
модернизация установок производства этилена ОАО « Н и ж н е к а м с н е ф т е х т »  

и ОАО «Казаньоргсинтез».
В ОАО «ВНИПИнефть» накоплен значительный опыт проектирования производя 

базовых масел, в том числе на основе современных гидрогенизационных процвЯШ' 
Так, в 2014 г. был успешно пущен в эксплуатацию построенный на основе П Р °*" 
ОАО «ВНИПИнефть» комплекс гидрокрекинга ОАО «Татнефть», в кл ю ч а ю щ и й  •  
производство базовых масел по технологии компании «ЭксонМобил»

ОАО «ВНИПИнефть» обладает также существенным опытом в области 
газодобычи. Был выполнен проект комплекса береговых сооружений noar0T0B*!*?w «  
и газа «Сахалин-1», разработана рабочая документация обустройства н в ф ^ ^ Н  
месторождения «Ванкор» ОАО «НК «Роснефть» В настоящее время ведется рэФ ^Н ^ 
рабочей документации обустройства месторождения «Хярьяга» _с?э̂

ОАО «ВНИПИнефТо» предпринимает усилия для расширения своего прису|^^И  
на данном стратегически значимом рынке, тесно сотрудничая с ведущими отечеств**^ 
и зарубежными компаниями.

Более подробную информацию об ОАО «ВНИПИнефть»
можно найти на сайте компании www vnipineft.ru



РОССИЙСКИЙ ГОСУДАРСТВЕННЫЙ УНИВЕРСИТЕТ

НЕФТИ и ГАЗА
имени И. М. i У6КИНА

нефтегазового комплсхсз Росс»*к

>ш*Щ

Базовый вуз

Российский государственный университет нефти и газа имени И. М. Губкина -  ведущее 
.  силе у ч е б н о е  заведение в системе нефтегазового образования России Университет 
«покомандовал себя как отличная стартовая площадка для профессиональной 
мятельности инженеров отрасли, является важнейшем научм>-исследоеатег ̂ ц е н т р о м .

Заслуг «-ивеэситета высоко оценены государством; а числе наград: орден , рудового 
Красного Знамени (1965). орден Октябрьской Революции (1980), Оэден Дэужбы 
Социалистической Республики Вьетнам (2000). Орден Труда 3-й с-епени Социалистической 
Республики Зьетнам (2010), Благодарность Президента РО (2С10). Тридца-ь восемь 
губкиниез удостоены ззаний лауреатов Ленинской премии в области науки и техники и свыше 
303_званий лауреатов Государственной премии СССР и РФ, премий Прави-ельства РФ.

Университет по поаву гордится своими выпускниками, работающей во всех ведущих 
нефтегазовых компаниях России и мира.

С 1930 г. университет подготовил свыше 90 тысяч дипломированных специалистов, 
докторов и кандидатов наук. В нашем вузе учатся представители всех 83 ре-ионов России, 
8 также 65 стэан мира

В университете активно применяются инновационные методы обучения 
I и междисциплинарный подход в образовании, а также воссоздана инфраструктура для 
обучения в виртуальной среде профессиональной деятельности на основе интерактивных 
полномасштабных тренажеров, компьютерных моделей и систем. Активно развивается

I направление по обучению студентов на международных магистерских программах совместно 
|с  ведущими зарубежными университетами мира.

Системы менеджмента качества университета аттестованы на соответствие 
требованиям ИСО-9001-2001 TUV NORD CERT.

РГУ имени И. М. Губкина — современнкгй инновационный вуз, один из флагманов 
“ его технического образования России. полуЧюший в 2010 г. статус «Национальный 

ий университет» (НИУ).
К аф едра «Химия и техн ологи я  см аю чны х материалов и химмотология» 
азована в декабре 1949 г. На кафедре изучают химию и технологию производства 
именение масел, смазок, специальных жидкостей, оценку качества и сертификацию 

,лВвЛ Г " Г 0В ° Г 0Вныв направлвния научных исследований -  изучение химии 
™ ' разработ,(а и интенсификация технологических процессов 

ихСк ^ 0тЧГ Х М8ТврИаЛ0В- оптимизаЦия применения нефтепродуктов

с ^ Г : Т—  П«Р«Работки нефти». Основана в 1930 г. Выпускает инженеров
агериалов» бакяпя МИЧвС1<аЯ твхнология пРиРоднь:х энер-оноситегей и углеэодных
г Роцесм обучения ступе " °  Направле- °  «Химическая технология».
п?оцессах пэоиэзодс™ я Н.1«,+,0вЛаДвВа’ОТ знаниями 0 современных технологиях

•Фтехимических процессов и * ‘*зтепроду|<тов УлУчшенно'о качества и сырья для
"Ологии получения битумпя УЧаЮТ каталитичвские и гидрогенизационные процессы, ____ «лучения битумов, кокса, технического угпвппля _____ '

чия по повышению __ , , технического углерода, разрабатывают технические
ергоэффективности работы установок по переработке нефти.

Контак-ы р д р в с . 119991' Москва, Ленинский пр-т, д. 65
диныи ^многоканальный номер: +7 (^99) 507-88-8S 

Сайт: http:/www gubkh  -у/
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