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ПРЕДИСЛОВИЕ

Настоящее учебное пособие «Примеры и задачи по технологии 
переработки нефти и газа» предназначено для расширения и углубле­
ния знаний студентов дневных, вечерних и заочных факультетов 
в области переработки нефти и газа. Пособие составлено в полном 
соответствии с программой курса технологии переработки нефти 
и газа (ч. I и 2).

Большинство задач по своему объему рассчитаны для решения 
на групповых семинарских занятиях, а также могут быть использо­
ваны в качестве контрольных и домашних заданий. Пособие может 
быть полезно при выполнении студентами курсовых и дипломных 
проектов, В нем приведены все справочные материалы, необходи­
мые для решения задач. При проработке материалов необходимо 
пользоваться основными учебниками по курсу технологии перера­
ботки нефти и газа [2, 151.

Пособие состоит из введения и двух разделов. Введение «Расчет­
ные методы определения физико-химических свойств и состава 
нефтей и нефтепродуктов» посвящено аналитическим и графическим 
методам определения и пересчета различных характеристик нефтей 
и нефтепродуктов: относительной плотности, молекулярного веса, 
давления насыщенных паров, вязкости, объема паров, тепловых 
свойств и компонентного состава.

В первом разделе «Технологический расчет аппаратов на установ­
ках первичной переработки нефти и газа» даны примеры и задачи 
на определение температурного режима и геометрических размеров 
ректификационных колонн, а также на расчет технологических 
параметров работы теплообменных аппаратов и трубчатых печей. 
В этом же разделе приведены примеры и задачи на технологиче­
ский расчет и определение размеров вакуумсоздающей аппаратуры 
и отстойников для разделения неоднородных систем.

Во втором разделе «Технологический расчет аппаратов на уста­
новках деструктивной переработки нефти и газа» приведены при­
зеры и задачи на определение выхода продуктов в различных про­



цессах, расчет технологических параметров и геометрических раз­
меров реакционно-регенерационных устройств. Заканчивается вто­
рой раздел примерами и задачами на определение тепловых эффек* 
тов различных деструктивных процессов переработки нефти и газа.

Для лучшего усвоения материала в каждую главу включены 
общие сведения о процессе и методики расчетов.

Введение и первый раздел написаны доц. А. И, Львовой, второй 
раздел — доц. А. Г. Сарданашвили. Авторы весьма признательны 
проф. Е. В. Смидович и проф. Ю. М. Жорову за просмотр отдель­
ных глав рукописи и сделанные замечания и дополнения. Авторы 
считают также своим долгом выразить благодарность рецензентам — 
коллективу технологов Уфимского нефтяного института под руковод­
ством докт. техн. наук проф. 3. И. Сюняева и канд. техн. наук 
Д , М. Славинскому, внимательно просмотревшим рукопись и сде­
лавшим ценные замечания.



ВВЕДЕНИЕ
РАСЧЕТНЫ Е МЕТОДЫ  О П РЕ Д Е Л Е Н И Я  

Ф ИЗИКО-ХИМ ИЧЕСКИХ СВОЙСТВ И СОСТАВА
НЕФТЕЙ И НЕФ ТЕПРОДУКТОВ

Плотность

При расчете физико-химических свойств нефтепродуктов при­
нято пользоваться относительной плотностью, представляющей со­
бой соотношение плотностей жидкого нефтепродукта и дистиллиро­
ванной воды при определенных температурах. Обозначают отно­
сительную плотность d‘lt где t t  — температура воды, °С; t2 — тем­
пература нефтепродукта, °С. В СССР стандартными температурами 
при определении плотности являются для воды 4 °С и для нефтепро­
дуктов 20 °С (d f). В ряде зарубежных стран стандартной темпера­
турой для воды и нефтепродукта является' 15,6 °С ,щ1).

Часто для технологических расчетов необходимо пересчитывать 
плотность нефтепродукта ут одной температуры к другой. Высокую 
точность дает формула Д, И. Менделеева в интервале температур 
от 0 до 50 °С:

20) ( 1)

где dfe — относительная плотность нефтепродукта при 20 °С;
d* — относительная плотность нефтепродукта при заданной температуре t;
а — средняя температурная поправка на I °С.

Значения температурной поправки представлены в Приложе­
нии L

Для определения плотности жидких нефтепродуктов при вы­
соких температурах можно пользоваться графиками, приведенными 
на рис. 1 и 2. На рис. 1 на оси абсцисс откладывают известное зна­
чение плотности, из этой точки (Л) восстанавливают перпендику­
ляр до пересечения с линией, соответствующей температуре, при 
которой определена эта плотность (точка В). Затем проводят ли­
нию, параллельную близлежащей наклонной кривой, до пересече­
ния (в точке С) с линией температуры, при которой нужно опреде­
лить плотность. Из точки С опускают перпендикуляр до пересече­
ния с  осью абсцисс и таким образом (в точке D) находят искомую 
плотность.

При пользовании рис. 2 на оси абсцисс откладывают темпера­
туру, при. которой требуется определит^ плотность. Затем восста­
навливают перпендикуляр до пересечения с кривой заданной плот­
ности d\l и на оси ординат находят искомое значение плотности (<2[в).



Рис. I. График для определения относительной плотности жидких 
нефтепродуктов при известной их плотности d |° .

N

\

Ш  уп 1

О _ 100 ZQO 300 Ш  500 
Гемпертлура^С

Рис. 2. График для -определения относительной плотности жидких 
нефтепродуктов d[b при высоких температурах при известной их 

плотности йЦ.



Часто приходится пересчитывать d\l на d f ,  а также dfe на d f  
и наоборот. С этой целью пользуются уравнениями:

=  ‘ №
где д — средняя температурная поправка (см. Приложение 1).

0,9982 (35

Среднюю относительную плотность (dCM) смеси жидких фракций 
находят по правилу аддитивности:

Vidi 4- Уз&з -Ь • ‘ • 4- Уп&п /&\
Vх +  V* + • • • +  V» w

ИЛИ
<?1 + 62 4- • • • Ч- Gn te\

dc:l ~  Gi , g2 , . Gn ( ) 
di +  4  +  " '  +

где da, • . ,  dn — относительные плотности компонентов смеси;
У и  У2» . . . »  V'n— объемы компонентов, ма;
Glt б2, . . . ,  Gn — массы компонентов, кг.

Относительная плотность газа равна отношению массы т газа, 
занимающего объем V при некоторых температуре и давлении, 
к массе щ  воздуха, занимающего тот же объем V при тех же тем­
пературе и давлении:

т
tttl

Если считать газ идеальным, то при Т  =  273,16 °К> Р =  1 атм 
и V =  22,414 мл масса т равна молекулярному весу М  газа. В тех 
же условиях масса 22,414 мл воздуха составляет 28,9 г, откуда отно­
сительная плотность газа или пара относительно воздуха:

М  • ; ■
d ~  28,9

Абсолютную плотность газов и паров (р, г/см3) при О °С и 
760 мм рт. ст. можно найти, зная массу М  и объем 1 моль газа 
(22,414):

М  > . \  .  *

Р — 22,4 (7)

При абсолютной температуре Т  (ЭК) и давлении П {атм) плотность 
газа (в кг/м3) может быть найдена по формуле:

V"'........  273
\ рг — р  г +  273 f®)

Используя формулу (7), можно написать: -
М 273 ' ^



Молекулярные веса и плотности некоторых газов и жидкостей 
приведены в Приложении 2.

З а д а ч и

1. Определить относительную плотность нефтепродукта df ,  если 
его d\s — 0,7586,

2. Определить относительную плотность нефтепродукта d|°, если 
его d$° =  0,872.

3. Относительная плотность бензиновой фракции d f  — 0,7560. 
Какова относительная плотность этой фракции при 50 °С?

4. Плотность нефтяной фракции d f  =  0,870; определить для 
этой фракции значение d\l*

5. Определить относительную плотность нефтепродукта, если 
для него dll =  0,824.

6 . Определить относительную плотность нефтепродукта при 
250 °С (rfff), если его d\% =  0,820.

7. Плотность мазута бинагадинской нефти d f  ~  0,953. Опре­
делить его плотность при 300 сС (df00).

8 . Плотность нефтяной фракции dl% — 0,910; определить для 
этой фракции значение <fjf.

9. Определить относительную плотность смеси, состоящей из 
250 кг бензина плотностью d f  =  0,756 и 375 кг керосина плотностью 
d f  =  0,826.

10. Определить плотность смеси следующего состава (в 
объемн. %): 25 бензина {d f ~  0,756), 15 лигроина (d f  =  0,785) 
и 60 керосина (df® =  0,837).

И . Смесь состоит из 60 кг я-пентана, 50 кг «-гексана и 25 кг н- 
гептана. Определить среднюю плотность смеси, если для «-пеитана 
d f  — 0,6262, к-гексана d f  =  0,6594, я-гептана d f  =  0,6838.

12. Смесь состоит из трех компонентов: =  459 кг, G-> =  
=  711 кг и G3 — 234 кг\ плотностьнх (df)  соответственно равна 
0,765; 0,790; 0,780. Определить плотность этой'смеси d f .

13. Определить «абсолютную плотность пропана и «-бутана при 
760 мм рт. ст. и 0 СС.

14. Определить плотность крекинг-газа при .400 °С н 
1200'мм рт. cm,, если его молекулярный вес равен 30.

15. Определить плотность газа при 200 °С и 1900 мм рт. ш .,  
если его молекулярный вес равен 58.

16. Определить плотность djf жидкого нефтепродукта, имеющего 
молекулярный вес 130.

17. Молекулярный вес бензиновой фракции 160, Определить 
относительную плотность d|° этой фракции.



Молекулярный вес является одной из основных фнзико-хими- 
ческих характеристик нефтей и нефтепродуктов. Им пользуются 
для вычисления других фнзнко-хнмических свойств, при техноло­
гических расчетах аппаратуры.

Между молекулярным весом и температурой кипения нефтяных 
фракций существует определенная зависимость: чем больше моле­
кулярный вес нефтяной фракции, тем выше ее температура кипения. 
Учитывая эту зависимость, Б. М. Воинов [1, 2] предложил следую­
щую общую формулу для определения молекулярного веса М неф­
тяной фракции:

+  .  ( № )

где t — средняя молекулярная температура кипения фракции, °С;]| 
а, b и с  — коэффициенты.

В частности, для парафиновых углеводородов формула Б . М. Вой- 
нова имеет вид:

Д1=б0+о,з/ +  о,ошгз (П)

Пример 1. Средняя температура кипения фракции (120 °С. Ее 
молекулярный вес равен:

М =  60 4- 0,3-120 + 0,001 (120)3 „  I

Формулу Б . М.?Воинова уточнил А. С, Эйгенсон, введя характе­
ризующий фактор К. Эта величина определяет химическую природу 
нефтепродукта. Для парафиннстых нефтепродуктов К  =  12,5—13, 
для ароматизированных около Ш и менее, для нафтено-ароматиче- 
ских д  «  10—11. Характеризующий фактор К  определяют по фор­
муле:

1,216 jTcp. -юл * д*и
— 33-------  т

где Tcfv мол — средняя молекулярная температура кипения (для узких фракций 
можно брать среднюю температуру кипения при разгонке ио 
ГОСТ 2177—66), °К;

— относительная плотность данной фракции.

Среднюю молекулярную температуру кипения нефтепродукта 
(«ф .мол» °Q можно определить по формуле:

с̂р.ИОД "  (13)

где t( — средние (арифметические) температур кипелия узких фракций, состав­
ляющих данный нефтепродукт, °С;

Ж/— содержание узких фракции, мол. доли.

С введением характеризующего фактора формула Б . М. Воинова 
принимает вид:

(7/с —21,5) + {0,76 —0,04/С) ̂  + {0,003/С—0,00245)/- (14)



Пример 2. Определить среднюю молекулярную температуру ки­
пения и характеризующий фактор К  для нефтепродукта с преде­
лами выкипания 85—110°С плотностью d f  =  0,765. Содержание 
узких фракций в этом продукте следующее (мол. доли): (85— 
90 °С) — 0,21; (90—95 СС) -  0,10; (95—100 °С) — 0,35; (100— 
105 °С) — 0,23; (105— НО °С) — 0,11.

Решение, Определяем среднюю температуру кипения каждой 
узкой фракции:

(i = j s + « l = 87,5X;

U =  97,5 °С; =  102,5 DC; tb =  107,5 °С 

Подставляя полученные данные в формулу (13), получаем:
W » ,  =  0,21-87,5 +  0,10-92,5 +  0,35-97,5 +

+  0,23 102,5 +  0,11-107,5 =  97,2 °С

Определяем характеризующий фактор К  по формуле (12):

1,216 V 97,2 + 273,0 1,216 у370,2 , , п 
0,765 “  0,765 —И.З

Средний молекулярный вес смеси можно определить, зная моль­
ную долю и молекулярный вес каждого компонента смеси:

л

^ с р = 2 *;м(- (15)
1

т, е.:
Мср =  х{Мг +  х Ж  +  - - - +  х'пМп

где х[, х2', , . . ,  х ’п — содержание компонентов в смеси, мол. доли;
Мх, М 2, . . . ,  Мп —молекулярный вес этих компонентов.

Молекулярный вес смеси нескольких нефтяных фракций можно 
определить по формуле:

м -----+ тпщ   ̂ т2 тп (16)
Ml + М2 +  " '  +  Мп

где тг, т2, . . тп — масса нефтяных фракций, кг;
Мг, -М2, . . . .  Мп — молекулярный вес фракций.

Молекулярный вес нефтепродукта можно определить также по 
формуле Крэга:

44,29 d\l
1 ,0 3 -%  ^  ОТ)

Пример 3 . Определить средний молекулярный вес смеси бензола 
с нзооктаном, если мольная доля бензола составляет 0,51, изоокта­
на — 0,49.



Решение. Молекулярный вес компонентов найдем по Приложе­
нию 2х для бензола 78, для изооктана 114. Подставляя эти значе­
ния в формулу (15), получаем:

Мер = 0 ,5 1 .7 8  +  0,49-114 =  95,7

Пример 4. Смесь состоит из 1500 кг бензола и 2500 кг «-октана. 
Определить средний молекулярный вес смеси.

Решение. Используем формулу (16):

д. 1500 4- 2500 
М Ч > —  1500 2500 “ 97 »*

78 + ~ Ж ~

З а д а ч и

18. Определить молекулярный вес нефтяных фракций, средняя 
температура кипения которых составляет 110, 130 и 150 °С.

19. Смесь состоит из двух компонентов. Масса каждого компо­
нента 1500 гсг; молекулярный вес =  100, М 2 — 156. Определить 
средний молекулярный вес смеси.

20. Смесь состоит из 60 кг «-пентана, 40 кг «-гексана и 20 кг н~ 
гептана. Определить средний молекулярный вес смеси.

21. Определить средний молекулярный вес широкой фракции, 
состоящей из 20% бензина с М =  110, 40% лигроина с М  =  150, 
20% керосина с М =  200 и 20% газойля с М  =  250.

22. Определить средний молекулярный вес узкой фракции пря­
мой перегонки плотностью d[? = 0,758.

23. Определить средний молекулярный вес нефтепродукта, имею­
щего среднюю температуру кипения 100 °С и характеризующий 
фактор К =  11,80.

24. Определить средний молекулярный вес фракции, имеющей 
плотность i{|=0,785.

25. Определить средний молекулярный вес нефтепродукта, имею­
щего плотность =  0,856.

26. Определить молекулярный вес нефтяного газа следующего 
состава:

Доля компо- Молекулярный 
цента (иал.) вес компонента

0,950 16
0,025 30
0,012 44
0,009 58
0,004 72

Давление насыщенных паров

При изучений фракционного состава нефтей и проведении тех­
нологических расчетов аппаратуры приходится пересчитывать дав­
ление насыщенных паров нефтепродуктов от одной температуры к

Компоненты 
газовой смеси

Ci
Са
&&



другой, а также температуру кипения нефтяных фракций от одного 
давления к другому. Для осуществления таких пересчетов предло­
жены формулы, приведенные в литературе П—3], и номограммы 
(см. Приложения 3— 6).

Пример 1. Узкая нефтяная фракция при атмосферном давлении 
имеет среднюю температуру кипения 149 °С. Какова температура 
кипения этой фракции при 2000 мм рт, cm.?

Решение. По графику (см. Приложение 6) на оси ординат находят 
точку, соответствующую температуре 149 °С, и из этой точки про­
водят прямую, параллельную оси абсцисс, до пересечения с верти­
кальной линией, отвечающей давлению 760 мм рт. ст. Получают 
точку А , которая легла на искомый луч. Затем|от точки, соответст­
вующей давлению 2000 мм рт. ст., проводят вертикаль до пере­
сечения с найденным лучом в точке В. Из точки В  проводят горизон­
тальную линию, параллельную оси абсцисс, до пересечения со шка­
лой температур в точке С. Эта точка дает значение искомой темпера­
туры кипения — 190 °С.

Пример 2. При разгонке мазута из колбы Кляйзена температура 
паров в момент замера была равна 150 °С, а остаточное давление
2 мм рт. ст. Какова температура паров при атмосферном давлении?

Решение. Используют номограмму (см. Приложение 5). На ле­
вой шкале номограммы отмечают значение температуры ;150°С, 
на правой шкале — значение давления 2 мм рт. ст. Эти точки 
соединяют прямой и в точке пересечения со шкалой «температура 
кипения при нормальном давлении» (при разгонке из колбы Кляй­
зена) находят значение искомой температуры — 330 °С.

Для подсчета давления насыщенных паров узких нефтяных фрак­
ций при низких давлениях пользуются формулой Ашворта [1—31:

Функцию / ( Т0) определяют аналогично. Значения функции/(Г) 
для различных температур приведены в Приложении 7,

Пример 3. Узкая нефтяная фракция при атмосферном давлении 
имеет среднюю температуру кипения 177 °С. Определить темпера­
туру кипения этой фракции при 6,4 атм.

Решение. Для решения задачи используем уравнение Ашворта 
(18) и решим его относительно температуры:

(18)

где Р — давление насыщенных паров, атм\
7” — соответствующая температура, °К;

Т0 — температура кипения при атмосферном давлении, °К;1 
f  (Т) — функция температуры Т, выражаемая уравнением:

ПТ)
1250

/ Т а— 108000 — 307,6 ( Ю )



По Приложению 7 найдем значение f(T 0) для температуры 177 °С; 
/(Г0) =  4,009; lgР — lg6,4 =  0,8075. Подставляя эти значения, по­
лучаем:

По Приложению 7 (путем интерполяции) находим искомую тем­
пературу: Т  = 274 °С «  547 %

Коэффициент сжимаемости и критические параметры

При относительно высоких температурах и небольших давле­
ниях реальные газы ведут себя почти так же, как идеальные. С по­
вышением давления и понижением температуры в уравнения, опи­
сывающие их поведение, приходится вводить различные поправоч­
ные коэффициенты, в частности коэффициент (фактор) сжимае­
мости Z. Так, уравнение состояния идеального газа с учетом коэф­
фициента Z  выглядит следующим образом:

где Я  — давление в системе, атм;
V — объем газа» см9/моль;
п — число молей газа;
R  — универсальная газовая постоянная, см? . атм/(моль*град);
Т  — температура системы, °К.

Коэффициент сжимаемости зависит от природы вещества, тем­
пературы, давления и может быть найден экспериментально или 
при помощи графиков 11—51. Зная приведенные значения давления 
(Рпр) и температуры (7^), можно найти Z  по графику на рис. 3. 
Эти значения рассчитывают по следующим формулам:

где Якр — критическое давление, атм;
Тцр — критическая температура, °К.

Пример. Определить удельный объем паров этилового спирта 
при 154,4 °С и 6,8 атм, если для этилового спирта tKp =  243,0 °С 
и Р,ф — 63,3 атм.

Решение. По формулам (21) и (22) находим:

На рис. 3 находим значение коэффициента сжимаемости; Z — 
=  0,92, Отсюда:

I7V =  ZnRT (20)

(22)

(21)

ГпР“  243 ■+ 273 “  516
154,4-1-273 42?

ZRT  0,92-82,07*427
=  4740 см^/лют6,8
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При решении задач, связанных с определением объема V паров 
или газов, проходящих через поперечное сечение аппарата в еди­
ницу времени, широко пользуются формулой:

V 22 1 * +  27Э,  1 --■■ l - Z  v 2?3 п  3600 а М{ (23)

где t — температура системы, °С;
G[ — расход компонента пара или газа, кг/ч; 

M i — молекулярный вес этих компонентов.
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Рис. 3. График для определения коэффициента сжимаемости нефтяных фракций.

Если пары и газы находятся под давлением выше 4 атм, то в 
формулу (23) необходимо ввести величину Z, т. е.:

* +  273 1 1 <?,
V =  22,4 273 я * 1 а ш Г ^  М( (24)

Критические параметры некоторых веществ даны в Приложении 8. 
Зависимости критических температуры и давления газа от молеку­
лярного веса даны на рис. 4 и 5. Критические параметры узких 
нефтяных фракций и отдельных углеводородов можно подсчитать 
также по эмпирическим формулам [2, б]:

Ткр =  355,1 +  0,97а — 0,00049оа (25)

°кр =  К м  (26)М
а =  (1,8^Р.шл+ »32)dlt 

К =  5,33 +  0,855 *70'~'*1С

16



ie а, К  — коэффициенты; для парафиновых углеводородов /(= 5 —5,3; для наф­
теновых 6; для ароматических 6,22—7; для нефтепродуктов обычно 

К  =  5,5;
М — молекулярный вес фракции; 

tcPi мол — средняя молекулярная температура кипения (см. формулу 13) нли 
приблизительно 50%-ная то ша по кривой НТК, °С;

<fjf — относительная плотность;
— температуры 70 и 10% отгона по кривой ИТК, °С.
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Рис. 4. График для определения 
критической температуры газов.

Рис. 5. График для определения 
критического давления газов.

Критическую температуру кипения °С) нефтяной фракции 
южно определить по формуле:

* к р = 1 ,0 5 /Ср + 1 6 0

де /ср — средняя температура кипения нефтяной фракции, вС.

Рис. 6. График для определе­
ния критической температуры 

нефтяных фракций.
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Для определения критической температуры нефтяной фракции 
южно воспользоваться графиками на рис. 6 и 7, Коэффициент сжи- 
мемости Z  для нефтяных фракций и газовых смесей определяют 
га графику на рис. 3, но при этом в формулы (21) и (22) вместо кри- 
ических параметров Ркр и Ткр подставляют так называемые псевдо­
готические параметры. Последние определяют по графику на
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Рис. 7. График для определения критических температур и давле­
ний нефтепродуктов разной плотностн.

Молекулярный Bsc фракции
Рис. 8. График для определения псевдокрнтнческих параметров 
нефтяных фракций с  различным характеризующим фактором К.



ис, 8, где К  — характеризующий фактор, подсчитываемый по фор- 
уле (12). Псевдокрнтические параметры для смеси газообразных 
ндивидуальных углеводородов, если неизвестен состав этой смеси, 
;ожно с достаточной для практических расчетов точностью опреде-

Рис. 9. Зависимость псевдокрити- 
че&шх параметров смеси углево­
дородных газов от ее относитель­

ной плотпости.
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ить по графику на рис, 9; на нем представлена зависимость этих 
араметров от относительной (по отношению к воздуху) плотности 
азовой смеси.

Фугитивность

Для равновесной системы, согласно законам Рауля и Дальтона:
Рхг =  П& (2?)

ткуда:
£ -
х' - 5 - - *

ie Р  — давление насыщенных паров чистого компонента, атм\ 
х' — мольная концентрация компонента а жидкой фазе, мол. %;
Я — давление в системе, атм.-,
и' — мольная концентрация компонента в паровой фазе, мол. %; 
k — константа фазового равновесия (см. Приложения 9, 10).

Для идеальной системы значение k равно отношению давления 
асыщенных паров данного компонента к давлению в системе и 
арактеризует распределение данного компонента между паровой 
жидкой фазами. Для реальных систем константа фазового равно- 

гсия, вычисленная этим методом, не дает вполне удовлетворитель- 
ых результатов.

Для реальных газов и растворов давление насыщенных паров Р 
давление в системе Л  в уравнении (27) заменяют соответственно 

угитивностью жидкости f ip  и паров /"я- Уравнение (27) приоб- 
етает следующий вид:

$Р*г*=ЦпУг (Щ
константа фазового равновесия равна:

гЖii.p



Фугитивность имеет ту же размерность, что и давление. Отношен 
фугнтивности к давлению называется коэффициентом активное:

Установлено, что коэффициент активности является функци 
приведенных температуры и давления. Поэтому значение фу п т  
ности можно определить, пользуясь графиком на рис. 10. По пр 
веденной температуре 7 ^  и приведенному давлению Р„р наход

рис. 10. График для определения коэффициента активности ¥ при изве­
стных приведенных температуре и давлении.

коэффициент активности. Затем, подставляя в уравнение (30) д: 
ление насыщенных паров Р  или давление системы Я, получа 
соответственно фугитивность жидкости или паров.

Для точных расчетов константы фазового равновесия, кот 
жидкий компонент находится не под давлением Р своих насыщ* 
ных паров, а под любым другим давлением, фугитивность этс 
жидкого компонента находят по формуле Гб]:

fyj_  \;ж (П — Р)
(Жи,р

-----ж\ т —  С

г д е /* я , t f  p  — фугитивность жидкости при давлении в системе Л и давлен 
насыщенных паров Р соответственно, атм;

— мольный объем компонента, л/модь;



Ч — давление в системе, атм;
Р — давление насыщенных паров чистого компонента, атм;
R —универсальная газовая постоянная, л-атм/(моль-град);
Т — температура системы, °К.

Пример 1. Найти фугитивность паров узкой бензиновой фрак­
ции (М =  100), находящейся при 400 °С и 45 атм. Критические 
параметры фракции tKp — 321 °С и Ркр =  37 атм.

решение. Находим значения приведенных температуры и дав­
ления:

Т 400 + 273 673 , 
пр“  ?кр ‘'“ 321 + 2 7 3 “  594 ~ 1<]6

П  45

На рис. 10 по найденным 2 ^  и Рщ находим, что коэффициент актив­
ности у =  0,75. Полученные данные подставляем в уравнение (30). 
Фугитивность паров узкой бензиновой фракции при 400 °С и 
45 атм равна:

ft,f7 =  45-0 ,75  *=33,7 атм

Пример 2. Рассчитать константу фазового равновесия k для 
н-гексана при 180 °С и 8 атм. Критические параметры /кр =  
=  234,7 °С, Р кр =  29,9 атм. Давление насыщенных паров Р =
— 12,77 атм.

Решение. Определяем фугитивность паров Д я  при 180 °С и 
8 атм. Приведенные температура и давление равны:

Т 180 +  273 
?р ~  Тк? “  234,7 +  273 — °«89

р - Л _____ *___ 027
пр“  Ркр ~  29 ,9  “ и’2/

На рис. 10 для Гпр =  0,89 и Р„р — 0,27 находим величину коэф­
фициента активности у =  0,86; отсюда:

— 0,86-8 =  6,88 атм

Определяем фугитивность жидкого я-гексана при 180 °С и дав­
лении собственных насыщенных паров Р  =  12,77 атм. Приведен­
ное давление равно:

Р  J2 77
^пр “  р^ =  2g g — 0,427 0,43

Для значения Тпр =  0,89 и Рпр =  0,43 по графику на рис. 10 
находим коэффициент активности у =  0,78. Фугитивность жидко­
го компонента, находящегося при температуре t и под давлением



собственных насыщенных паров Р, равна фугативности его же па 
ров при тех же условиях, т, е.:

f£p  =  0, 78 -12,77 — W, 68 атм 

Величина константы фазового равновесия равна:

З а д а ч п

27. Бензиновая фракция выкипает при атмосферном давлении 
в  пределах 56—200 °С. Определить давление насыщенных пароЕ 
фракции при 190 °С.

28. Узкая нефтяная фракция при атмосферном давлении имев! 
среднюю температуру кипения 100 °С. Определить давление насы­
щенных паров этой фракции при 250 °С.

29. Нефтяная фракция имеет при атмосферном давлении сред­
нюю температуру кипения 165 °С. Определить давление насыщен­
ных паров данной фракции при 266 СС.

30. Нефтяная фракция имеет температуру начала кипения 
350 °С при остаточном давлении 55 мм рт. ст. Определить тем­
пературу начала кипения этой фракции при атмосферном давлении 
(по номограмме, см. Приложение Ь).

31. При перегонке нефтяной фракции в ректификационной ко­
лонне в момент замера температура паров была равна 250 °С, а оста­
точное давление 3 мм рт. ст. Каково значение температуры при 
атмосферном давлении?

32. Температура начала кипения нефтяной фракции при атмо­
сферном давлении составляет 120 °С. Какова температура кипения 
этой фракции при остаточном давлении 120 мм рт, ст. и при дав­
лении 2 атм ?

33. Определить объем паров и газов, поступающих в барометри­
ческий конденсатор за 1 сек, если их температура равна 90 °С, а 
остаточное давление в аппарате 50 мм рт . ст. Расход газов и водя­
ных паров соответственно 62 и 3000 кг/ч. Молекулярный вес газов 
принять равным 29.

34. Через верхний штуцер колонны при 110°С проходит 
72 000 кг/ч нефтяных паров молекулярного веса 1Ш и 43 200 кг/ч 
водяных паров. Давление наверху колонны 820 мм рт . ст. Опре­
делить объем паров, проходящих на верху колонны за I сек.

35. Определить приведенные температуру (7},р) и давление (Рпр) 
для нефтепродукта молекулярного веса 102,5, с относительной 
плотностью d\l =  0,750 и следующим фракционным составом (пс 
ГОСТ 2177—59): 10% отгоняется при 88 °С, 50% — при 104 °С и 
1 0 %  — при 120 °С. Температура и давление в системе соответствен­
но составляют 120 °С и 18 атм.



36. Определить фугитивность я-гексана при 180 °С, когда он 
находится под давлением собственных насыщенных паров (Р =  
=  12,77 атм). Критические температуру и давление следует найти 
по Приложению 8.

37. Определить фугитивность фракции автомобильного бензина, 
выходящей сверху колонны, если температура там 110°С, давление
5,5 атм. Критическая температура бензина к̂р =  220 °С, критиче­
ское давление Рщ =  25 атм.

38. Определить фугитивность жидкой нефтяной фракции при 
170 °С, если критическая температура этой фракции t lip—200 °С, кри­
тическое давление Рк? =  24 атм. Давление насыщенных паров 
фракции при 170 °С составляет Р ~  8 атм.

39. Определить фугитивность крекинг-газа и бензина при 150 °С 
и 10 атм. Критическая температура кипения бензина tKp »  288 °С, 
критическое давление Ркр =  32,5 атм. Критическое давление кре- 
кинг-газа Ркр — 44 атм, критическая температура /кр =  100 °С. 
Давление насыщенных паров бензина при 150 °С равно 3,2 атм, 
крекинг-газа 90 атм.

40. Найти по графику фактор сжимаемости для я-гексана, имею­
щего Р кр =  29,9 атм и tKp — 234,7 СС в условиях температуры 
180 °С и давления 8 атм.

41. Определить фугитивность паров бензиновой фракции, имею­
щей следующий фракционный состав: 10% — 85 °С, 50% — 120 °С, 
70/(i — ?30СС; молекулярный вес ПО. Бензиновая фракция вы­
ходит сверху колонны, где давление 6 атм и температура 180 °С.

42. Определить содержание я-гептана в равновесных парах 
внизу колонны, если мольная концентрация его х ' в  ̂отходящем из 
колонны жидком остатке равна 0,01. Температура £низу колонны 
110 °С и давление 1,5 кГ!см2.

43. Определить константу фазового равновесия для продукта,, 
выходящего из колонны при температуре 180 °С и под давлением
6 атм. Критические температура и давление данного продукта 
307 °С и 41 атм. Средняя температура кипения бензина 120 °С.

Вязкость
Вязкость является одной из важных характеристик жидкостей 

и газов. Вязкость нефтепродуктов определяет их подвижность в 
условиях эксплуатации двигателей, машин и механизмов, сущест­
венно влияет на расход энергии при транспортировании и т. д. 
В нефтепереработке наиболее широко пользуются кинематической 
вязкостью. Ее можно определить экспериментально или вычислить 
по формулам [I—31, Кинематическая вязкость v есть отношение 
динамической вязкости данной жидкости (или газа) к ее плотности;

где р. — динамическая вязкость, кг/(м-сек); 
р — абсолютная плотность, ка/л®.



Следовательно, в системах МКС и СИ единицей измерения кине­
матической вязкости является:

В системе СГС единицей кинематической вязкости служит 1 смЧсек, 
названный стоксом (cm); сотая доля стокса — сантистокс (сст).

Для практической характеристики нефтепродуктов пользуются 
значением условной вязкости (измеряемой в градусах — °ВУ), 
под которой понимают отношение времени истечения 200 мл испы­
туемого нефтепродукта из стандартного вискозиметра при темпера­
туре испытания t  ко времени истечения того же количества дистил­
лированной воды при температуре 20 °С. Условную вязкость пере­
считывают в кинематическую по номограмме (см. Приложение И) 
либо по приближенной формуле:

где — кинематическая вязкость при температуре t, cm;
ВУ, — условная вязкость при той же температуре, °ВУ.

Для перевода больших значений вязкости рекомендуется поль­
зоваться формулой:

При выполнении технологических расчетов часто приходится пере­
считывать вязкость с одной температуры на другую. Для этой цели 
предложен ряд формул [1—3, 6], но наиболее широко пользуются 
номограммой, приведенной в Приложении 11. Пользование номо­
граммой объяснено Примером 2.

Пример 1. Условная вязкость масляной фракции при 50 и 100 °С 
-соответственно 2031 и 2,26 °ВУ. Определить кинематическую вяз­
кость масляной фракции при тех же температурах.

Решение. По таблицам (см. Приложение 12) находим, что вяз­
кости ВУ100 =  2,26 ®ВУ соответствует v100 =  14 сст. Значение 
условной вязкости при 50 °С переведем в кинематическую, исполь­
зуя формулу (34):

Пример 2. Условная вязкость масляной фракции при 100 и 
50 °С соответственно 2,6 и 20 °ВУ. Определить по графику (см. 
Приложение 11) условную вязкость при 70 °С.

Решение. На графике определяем положение точек, соответст­
вующих данным значениям условной вязкости. Для этого из точек, 
■соответствующих 50 и 100 °С и расположенных на оси абсцисс, 
проводим две вертикальные прямые до пересечения каждой с гори­

(33)

^ = 7 ,4 1 В У , (34)

v60 =  7 ,41 -20 ,1 =  149 сст



зонтальной прямой, проведенной из точки, соответствующей услов- 
зой вязкости. Получаем на номограмме две точки пересечения А 
н В, через которые проводим прямую А В , дающую зависимость 
вязкости от температуры для данной фракции. На оси абсцисс на­
ходим точку 70 °С, из которой восстанавливаем перпендикуляр до 
пересечения с прямой АВ. Получаем точку С и  из этой^точки про­
водим горизонталь до пересечения со шкалой условной вязкости. 
Получаем значение ВУ70 =  7,1°.

В промышленности в ряде случаев смазочные масла работают 
при высоких давлениях. С повышением давления вязкость жидкости 
возрастает: до 250 am почти прямо пропорционально, а затем более 
быстро. При небольших давлениях вязкость (цр, из) жидких про­
дуктов можно вычислить по формуле:

Цр =  Ио'О +  ар) (35)

Где ц0 — динамическая вязкость при 760 мм рт . ст., пз;
р  — избыточное давление, атм;

си 0,001 — постоянная.

Вычислив динамическую вязкость; можно по формуле (31) найти 
кинем этическую вязкость.

Многим смазочным маслам приходится работать в широком 
диапазоне температур. Чем меньше меняется вязкость масла с из­
менением температуры, тем оно считается более качественным. 
Зависимость вязкости масел от температуры принято характеризо­
вать различными вязкостно-температурными константами: отно­
шением вязкости при двух температурах, индексом вязкости, вяз­
костно-весовой константой и др.

Характер изменения вязкости при изменении температуры при­
нято определять отношением кинематической вязкости при 50 °С 
к кинематической вязкости при 100 °С. Отношение вязкостей при 
двух температурах является приближенной мерой оценки измене­
ния крутизны вязкостной кривой в заданном интервале температур.

Одной из характеристик, дающих зависимость вязкости масел 
от температуры, является условная константа — индекс вязкости 
(ИВ). Индекс вязкости находят по графикам [1—3, 61, один из ко­
торых приведен в Приложении 13. Методика пользования графиком 
пояснена схемой в правом углу чертежа. Из этой схемы видно, что 
определение ИВ сводится к соединению прямыми известных вели­
чин кинематической вязкости v при двух температурах t и продол­
жению этих прямых до взаимного пересечения. Точка пересечения 
и определяет искомый ИВ.

Вязкостно-весовая константа (ВВК) устанавливает связь между 
вязкостью и плотностью, но так как по плотности можно в некото­
рой степени судить о химическом составе нефтепродукта, то ВВК 
дает косвенную зависимость между вязкостными и химическими 
свойствами минеральных смазочных масел. Для определения ВВК



п редложен ряд формул II—3], но наиболее широко использую' 
ависимость, предложенную Ю. А. Пинкевичем:

пглг ^ - 0 , 2 4 - 0 , 0 3 8 1  g * 10(L
Б В К - 0,755 — O.OIllg v100 *ЗЬ

где ВВК — вязкостно*в^совая константа;
dj1!  — относительная плотность нефтепродукта;

*мо — кинематическая вязкость нефтепродукта при 100 X, сст.

Для высококипящих фракций нефти ВВК изменяется в преде 
лах 0,75—0,90. Чем больше значение ВВК» тем ниже вязкостно 
температурные качества масел.

Вязкость смеси. Вязкость — не аддитивное свойство, поэтом; 
вязкость смеси нельзя вычислить по правилу аддитивности. Наибо 
лее надежный путь определения вязкости смеси — эксперименталь 
ное определение. Для этой цели предложен также ряд формул [1—3 
и номограмм, но большинство из них дает лишь приблизительны 
результаты. Наиболее надежные из них можно получить для сме 
сей, приготовленных из компонентов, близких по свойствам или взя 
тых примерно в одинаковых количествах. Например, вязкост 
смеси нефтепродуктов можно вычислить по формуле:

Iglg (*«  +  0,8) =  ( l  -  Iglg <vA +  0,8) -  Iglg (V B  +  0,8) (37

где vcH, мд, vb — соответственно вязкости смеси и чистых компонентов А н В 
(причем ‘/д <  vg), сст; 

g  — содержание в смеси более вязкого компонента В, вес. %.

По этой формуле можно получить удовлетворительные резуль 
таты для смесей нефтепродуктов, не слишком сильно различающих 
ся по вязкости.

В практике широко пользуются также номограммой, приведен 
ной в Приложении 14. Используя эту номограмму, можно решит] 
две задачи: определить вязкость смеси двух нефтепродуктов раз 
личной вязкости при данной температуре и смешанных между со 
€ой в определенном отношении; определить соотношение компонен 
тов в смеси для получения продукта определенной вязкости npi 
данной температуре.

Пример Смесь составлена из”компонентов А и В. Для компо 
нента A  v60 =  12 сст, для компонента В v50 =  60 сст. Определить 
вязкость при 50 °С смеси, состоящей из 40 объемн. % компонента А 
и 60 объемн.% компонента В; соотношение компонентов Л и I 
в смеси, для которой v50 =  40 сст.

Решение. Для определения вязкост i смеси построим линию, ко 
торая дает для этих компонентов зависимость вязкости от состава 
Для этого отложим на ординате, отвечающей 100% компонента /  
(см. Приложение 14), точку т, соответствующую вязкости v60 = 
=  12 сст, а на ординате, отвечающей 100% компонента В , точку и 
соответствующую вязкости vco =  60 сст. Соединив эти точки, по



лучим прямую mtt, ха , актеризующую зависимость вязкости ̂ смеси 
от концентрации компонентов. Теперь можно ответить на оба во­
проса. 1. Отложим на абсциссе точку, соответствующую 40% ком­
понента А (и 60% компонента В), и восстановим перпендикуляр» 
до пересечения с прямой тп, получив на ординате точку, которая; 
показывает, что вязкость данной смеси v60 =  30 сст (на графике —  
сплошная линия). 2. Смесь с =  40 сст состоит из 25% компо­
нента А  и 75% компонента В  {на графике — пунктирная линия>.

З а д а ч и

44. Масляная фракция имеет условную вязкость при темпера­
турах 40 и 60 °С соответственно 5,24 и 3,81. Определить кинемати­
ческую вязкость этой фракции в сантистоксах при тех же темпера- 
турах.

45. Условная вязкость сураханской нефти при 50 °С равна 1,63. 
Определить кинематическую и динамическую вязкость нефти при, 
той же температуре, если плотность ее dl°=  0,8798.

46. Кинематическая вязкость калинской нефти при 20 и 50 °С 
соответственно равна 65 и 16 сст. Найти условную вязкость нефти 
при тех же температурах.

47. Масляная фракция бинагадинской нефти имеет кинемата* 
ческую вязкость при 20 и 50 °С соответственно 17,5 и 6,25 сст. Опре­
делить кинематическую вязкость нефти при 0 и 100 °С.

48. Условная вязкость мазута бинагадинской нефти при 100 °С 
равна 3,41, при 0°С — 35. Определить условную вязкость этого 
мазута при 20 °С.

49. Нефтяная фракция имеет кинематическую вязкость v100 =-
— 2,45 сст и v60 =  3,51 cent. Определить кинематическую вязкость, 
этой фракции при —15 °С.

50. Найти вязкость смеси, состоящей из 30 объемн. % масла, 
вязкостью ВУ20 =  6,5 и 70% масла вязкостью ВУ20 =  3,5.

51. Найти вязкость смеси, состоящей из 40 объемн. % масла?, 
вязкостью ВУ20 =  2,5 и 60% масла вязкостью ВУ20 =  8,0,

52. Определить соотношение компонентов в смеси, условная 
вязкость которых при 20 °С равна 35 и 6,5. Вязкость смеси должна 
быть ВУ20 =  5.

53. В каком соотношении надо смешать масла условной вяз- 
костью ВУ20 — 20 и ВУ20 =  3,5, чтобы получить масло вязкостью. 
ВУ20 =  10.

54. Масляный дистиллят плотностью d\? — 0,930 имеет кине­
матическую вязкость vJM =  18,15 сст. Подсчитать его вязкостно* 
весовую константу (ВВК).

55. Масляная фракция имеет плотность 0,873 и условную- 
вязкость 2,5 и 1,56 при 20 и 50 °С соответственно. Определить ее 
ВВК-

56. Определить индекс вязкости фракции, имеющей кинемати­
ческую вязкость v100 =  7,2 сст и vso =  30,1 сст.



57. Определить индекс вязкости фракции, имеющей ВУ100 — 
=  1,86 и ВУ60 =  7,47 °ВУ.

58. Определить необходимое соотношение компонентов масел 
в  смеси, имеющих вязкость при 50 °С, равную \  =  25 сст и *2 — 
=  45 сст , если вязкость смеси vCM =  30 сст.

59. Какой вязкости надо взять масло, чтобы получить 1 м* смеси 
-с ВУ20 =  10, если второго компонента (ВУ20 =  20) в смеси 0,75 м3.

60. Определить вязкость смеси при 50 °С, если она состоит из 
75 объемн. % масляной фракции вязкостью ВУ0 =  40 и 25 объемн. % 
фракции вязкостью ВУ26 — 2,1. Вязкость второй фракцииу5О= 100сст.

61. Определить состав смеси, имеющей вязкость vG0 =  80 сст, 
если первый компонент имеет v20 =  120 сст и v100 =  25 сст, вто­
рой v80 =  90 сст.

Тепловые свойства

При технологических расчетах аппаратов нефтеперерабатываю­
щих заводов приходится учитывать такие тепловые свойства нефтей 
и нефтепродуктов, как теплоемкость, теплота испарения и конден­
сации, энтальпия (теплосодержание), теплота сгорания и др.

Теплоемкость жидких нефтепродуктов при температуре t  может 
быть определена [2, 5] по формуле:

С =  ,-^ = г  (0,403 +  0,0004050 (38)
У Щ

где С — средняя теплоемкость жидкого нефтепродукта (в интервале от 0 до 
500 °С), ккал/(кг-граду, 

d \l — относительная плотность нефтепродукта; 
t  — температура нефтепродукта, °С.

Это уравнение дает результаты, близкие к экспериментальным, 
но для нефтей парафинового основания результаты получаются 
заниженными (~до 2 %).

Теплоемкость нефтяных паров при постоянном давлении может 
быть найдена по формуле П, 2, 5, 61:

C p = - ^ ^ L ( l . «  +  7 ° 2 ) ( o , 1 4 e l ^ ! S ! — 0_4 l )  (39)

где Ср — теплоемкость паров нефтепродукта, ккалЦкг-град); 
d]% — относительная плотность нефтепродукта; 

t — температура нефтепродукта, °С;
Гер. мол — средняя молекулярная температура кипения нефтепродукта, °К.

Д ля расчетного определения теплоемкости нефтяных паров пред­
ложено [71 также более простое уравнение:

Ср =  ( 4 - 4 ! )  {0,Ю9 +  1,4-МИ/) (40)

Для упрощенных расчетов можно пользоваться номограммой 
(см. Приложение 15), которая основана на уравнениях (38) и (40).



ая плотность жидкого нефтепродукта, можно определить пб этой 
юграмме теплоемкость паров и жидкости этого нефтепродукта
i температурах от 0 до 500 °С. Например, для нефтяной фракции 
угаостью d[^ =  0,900 теплоемкость паров и жидкости при 300 °С 
номограмме показано пунктирной линией) соответственно равна 

68 и 0,552 кал!(г'град).
Теплоемкость некоторых газообразных и жидких углеводородов 
га в Приложениях 16—19.
Теплоемкость смесей нефтепродуктов может быть выражена 
шулой: Сся = ̂iri "Ь (-'2л-а + * ■* 4- Сп*п (41)
СсЫ» Pi* Qs» • • ' f i l l  — теплоемкость смеси и ее компонентов, ккалЦкг-грсд) 
xv  хг , . . хп — содержание компонентов, вес. доли.

Теплота испарения нефтепродуктов значительно меньше теплоты 
1арения воды, что имеет большое значение в технологии перера- 
гки нефти и газа. В среднем теплота испарения легких нефтепро- 
хтов составляет 60—80 ккал/кг, тяжелых 40—50 ккал/кг, тогда 
к для воды она равна 539,9 ккал!кг. Теплота испарения при пови­
нном давлении меньше, а в вакууме больше, чем при атмосфер* 
и давлении, а при критических температуре и давлении она рав- 
нулю.
Теплоту испарения (конденсации) можно найти как разность 

гальпий пара /" и жидкости I f  при одинаковых температуре и 
}лении. Для определения теплоты испарения нефтепродуктов ши- 
<о пользуются следующей формулой:

Т  '1 = К Ж  (Щ

I — теплота испарения, ккм /кг;
К  — коэффициент, равный для большинства углеводородов 20 22;
Т  — абсолютная температура кипения, °К;
М. — молекулярный вес.

В Приложениях 20—22 даны значения теплоты испарения для 
которых парафиновых, олефиновых и ароматических углеводо- 
дов. В Приложении 23 приведен график для определения теплоты 
парения парафиновых углеводородов с числом углеродных 
шов от 4 до 21.
Энтальпия жидких нефтепродуктов численно равна количеству 

чла (в калориях или джоулях), необходимого для нагрева 1 кг 
одукта от 0°С до заданной температуры*. Энтальпией паров 
и заданной температуре принято считать количество тепла, необ- 
цимого для нагрева вещества от 0°С до^аданной температуры 
/четом тепла испарения при той же температуре и перегрева Ha-
в. Энтальпия измеряется в ккал!кг или кдж/кг.

* Энтальпию при 0 °С условно принимают равной нулю.



При расчетах тепловых параметров постоянно приходится по 
зоваться энтальпией водяного пара. В Приложениях 24—27 дг 
таблицы и график, при помощи которых определяют эитальг 
насыщенного и перегретого водяного пара. Следует напомнг 
что при данной температуре насыщенный водяной пар всегда им 
определенное давление. Зная один из этих параметров (давле: 
или температуру), можно по таблицам найти тепловые свойства в< 
и водяного пара, находящихся в равновесии, т. е. в состоянии 
сыщения. Перегретый водяной пар при одинаковом давлении с 
сьиценным имеет более высокую температуру, Для его характе 
стики необходимо знать оба параметра (давление и температуру)

Для определения энтальпии жидких нефтепродуктов пользую 
следующей эмпирической формулой (в ккал/кг)'.

I 'n t-  (0,403? +  0,000405^) - ■ . . {
} ■ /0,995241° +  0,00806

■Обозначив:
k f  =  0,403? +  0,000405/2

С - , 1
/ 0 ,9952d|° +  0,00806 

получают формулу (43) в упрощенном виде:
/Ж _ й а /
'W  “  а (

В Приложениях 28 и 29 приведены значения k f  и а  в формуле ( 
при различных температуре и плотности жидкого нефгепродук

Пример 1. Определить энтальпию нефтяной фракции плотност 
df° =  0,915 при температуре 264 °С.

Решение. В Приложении 28 находят величину k  при 260' 
она равна 132,16; поправка h k  на один градус равна 0,616. В 
зультате:

k  =  132,16 +  4*0,616 =  134,624

В Приложении 29 находят значение а. Для — 0,91 велич* 
а  — 1,046, а для d f  =  0,915;

а =  1,046 — 0,0006*5=  1,043

Подставляя в формулу (44) найденные значения k и а, находа 
что энтальпия нефтяной фракции при заданных условиях рав]

*264=  134,624 X 1 ,043=  140,5 ккал/кг

Для определения энтальпии паров нефтепродуктов при ат! 
сферном давлении пользуются формулой (в ккал/кг):

J0,t ”  <5М  +  0 , +  0,00014/*) (3,992 — 0,9952df) — 73,8 (•



Аналогично обозначим:
Щ =  50,2 + 0ДО9£ + о.ооода 

& =3,992 — 0,99524°

Подставив эти обозначения в уравнение (45), получим его в 
/прощенном виде:

73,8 (46)

В Приложениях 30 и 31 приведены таблицы для определения 
штальпии паров нефтепродуктов, пользование которыми объясне- 
ю  на примере. Энтальпию некоторых индивидуальных углеводоро­
дов в жидком и парообразном состояниях можно найти в Прило­
жениях 32 и 33.

Пример 2. Определить энтальпию паров нефтепродукта нлот- 
гостыо d f  — 0,76 при атмосферном давлении и температуре 121 °С.

Решение. В Приложении 30 находят величину к  при 121 °С. 
Зри 120 °С к  =  65,30; при 121 °С к =  65,30 + 0 ,1 4 3  =  65,443.

В Приложении 31 находят значение Ъ для заданной плотности, 
соторое равно 3,236. Подставляя найденные величины в формулу 
’46), получают:,

/^ 1 =  65,443-3,236 — 73,8=>13? кт л/т

Энтальпия нефтяных паров при повышенных давлениях умень- 
дается, так как уменьшается теплота , испарения. Для определения 
гтого показателя можно пользоваться формулой:

№  Р«р
7» ' == (47)
1 пр

■де Д / — изменение энтальпии в зависимости от изменения давления, ккал/кг;
М — молекулярный вес;
Т  — абсолютная температура, °К;

РПр — приведенное давление;
— приведенная температура.

На основе этого уравнения построены графики (рис. 11) для 
определении поправки, которую нужно вычесть из энтальпии па­
ров при атмосферном давлении для получения соответствующего 
значения энтальпии паров при повышенном давлении.

Энтальпию индивидуальных углеводородов в зависимости от 
давления можно найти в Приложениях 32—38.

Пример 3. Определить энтальпию нефтепродукта молекулярного 
зеса 100 при 330 °С и 35 атм, Нефтепродукт имеет /кр =  291 °С, 
тлотность d |°=  0,760.

Решение. Определяют Тк? 291 4- 273 =  564 °К, затем приве­
денное значение температуры по формуле (24):

Т  330 +  273



Рис. И. График зависимости энтальпии нефтяных паров от приве* 
денных температуры и давления: 

о - в  узком интервале Гпр и Рар; б — в  широком интервале Гпр н Рвр.

Затем определяют приведенное давление по формуле (21):
Я

Аф— р = — =  1 
кр 35



Отсюда:
Д / =  3 ,2  - ^ - ^ З . г 330^ 273 «  19,29 ккал/кг

При атмосферном давлении энтальпия паров данной фракции 
равна (см. Приложения 80 и 31) 1%0 =  250,74 ккалЫг. Таким обра­
зом, искомое значение энтальпии при t  =  330 °С и П =  35 атм 
равно:

1%П =  250,74— 19,29 =  231,45 ккал/кг 

З а д а ч и
62. Определить теплоемкость жидкого нефтепродукта плотностью 

d f  =  0,923 при температуре 120 °С.
63. Определить теплоемкость жидкого нефтепродукта плотностью
=  0,856 при 170 °С.
64. Определить среднюю теплоемкость в интервале температур 

от 100 до 150 °С нефтепродукта плотностью d f  =  0,850.
65. Определить среднюю теплоемкость при 100 сС жидкой неф­

тяной фракции плотностью djf =  0,910.
66 Определить теплоемкость паров нефтепродукта плотностью
=  0,756 при 250 °С и атмосферном давлении. .
67. Определить теплоемкость паров нефтепродукта плотностью 

d f  — 0,789 при 300 °С и атмосферном давлении. , . ; .
68. Определить при температуре 370 °С и атмосферномдавлёнии 

теплоемкость паров нефтепродукта, для которого известны d f  ==• 
=  0,720, /ср.нол =  120 °е. ;

69. Определить при 450 °С и 16 атм теплоемкость паровнефте-. 
продукта, имеющего d f  =  0,750, характеризующий фактор К  =  
=  11,6 и Ркр =  29 атм.

70. Определить теплоемкость смеси, состоящей из 600 кг нефте­
продукта теплоемкостью 0,579 ккал!{кг>граЬ) и 400 кг нефтепродук­
та теплоемкостью 0,592 ккал/(кг^град).

71. Определить теплоту испарения «-октана при -температуре 
испарения 125 °С, если его плотность djf =  0,78. ;

72. Определить теплоту испарения нефтяной фракции плотностью 
djf =  0,760 при 120 °С и атмосферном давлении.

• 73. Определить теплоту испарения нефтепродукта гплотн^тью: 
d f  =  0,82 при 170°С и атмосферном давлении. ; •<;.;
. 74; Найти приближенно теплоту. испарения нефтяной фракции 

при 200 СС. Средний молекулярный вес фракции рав£нЛ00*: ; :;
75. Найти теплоту испарения нефтяной фракции среднего мо­

лекулярного веса 268 при 30 мм рт. ст. (см. Приложение 21).
76. Определить теплоту испарения нефтяной фракции при 

16 атм, если ее молекулярный вес -равен .72^„



77. Определить энтальпию жидкой нефтяной фракции плот­
ностью d f  »  0,875 при 205 °С.

78. Нефтяная фракция имеет d f  — 0,950. Определить ее энталь­
пию при температуре выхода из вакуумной колонны 264 °С.

79. Определить приращение энтальпии 1 кг жидкого нефтепро­
дукта при нагревании его от 70 до 150 °С, если его d f  =  0,843.

80. Определить энтальпию паров бензина плотностью d f  =
— 0,760 при 120 °С и атмосферном давлении.

81. Определить количество тепла, которое отдает мазут холод­
ному теплоносителю в теплообменниках при охлаждении от 140 
до 100 °С. Количество мазута 60 000 кг/ч, его d f  =  0,930.

82. Определить температуру, до которой нагревается 10 000 кг/ч 
нефти плотностью d f  =  0,900 в теплообменнике, если начальная 
температура нефти 20 °С и количество воспринимаемого тепла равно 
517 600 ккал/ч.

83. В теплообменнике за счет охлаждения 37 200 кг/ч кероси­
нового дистиллята плотностью d f  =  0,850 с 200 до 78 °С нагревает­
ся 86 000 кг/ч нефти плотностью d f  =  0,890 от 33 до 91 °С. Опреде­
лить коэффициент полезного действия теплообменника,

84. Определить энтальпию бензина плотностью d f  — 0,750 и 
молекулярного веса 100 при 400 °С и 40 атм, если известно, что 
*кр =  270 °С и Ркр =  34 атм,

85. Определить энтальпию нефтяной фракции, имеющей моле­
кулярный вес 108, при 427 °С и 70 атм, если известно, что tKp =  
=  290 °С и d\! =  0,765.

86. Определить энтальпию нефтяной фракции при 350 °С и 
27 атм, если плотность фракции d f  — 0,751, молекулярный вес 
120, критическая температура 305 °С и критическое давление 
33 атм.

87. Найти энтальпию паров нефтяной фракции с d f  =  0,720, 
М  =  100 при 200 °С, 29 атм и К =  5,6; tc? =  120 °С.

Весовой, объемный и мольный состав

Смесь, состоящая из двух и более компонентов, характеризует­
ся свойствами и содержанием этих компонентов. Состав смеси мо­
жет быть задан массой, объемом, количеством (числом молей или 
килограмм-молей) отдельных компонентов, а также значениями их 
концентраций. Концентрацию компонента в смеси можно выра­
зить в весовых, мольных и объемных долях или процентах, а также 
в  других единицах.

Весовая доля х{ какого-либо компонента определяется отноше­
нием массы данного компонента к массе всей смеси G:



Учитывая, что суммарная масса смеси равна сумме масс отдель вых 
компонентов смеси, т. е.:

п
G =  G1+G2+ ...- fG „  =  5 ]G/

I
можно написать:

, Gx , G2 Gn 2G;
*1 +  #а +  **■ JrXn=:~G~ ~G~+ -b 'g - =  q ' =* 1

или сокращенно:
л

” xf = t  (48)
1

Пример 1, Смесь состоит из двух компонентов: G1 =  500 кгг 
С?2 =  1500 кг. Определить весовую долю каждого компонента в  смеси. 

Решение. Весовая доля первого компонента:

500Xi — Q =  2000 »■ 0,25 

G =  6г +  Ga =  500 4-1500 =  2000 кг 

Весовая доля второго компонента: \

х2 — q  — 2ооо “ и */5>

Весовую долю второго компонента можно определить также, ис­
пользуя равенство (48):

-f- дг2 =  I 
ат2 =  1 — ^ = 1  —.0 ,25  =  0,75

Мольная доля х\ какого-либо компонента смеси определяется: 
как отношение числа киломолей данного компонента к общему 
числу киломолей N  смеси:

,  ^  , Nn
*)■=— '> *2 =  —  ? *п= —

Учитывая, что:
я

N -{* 4* «* * -f- Nfi — Ng
I

получим:



Зная мольную долю в смеси и молекулярный вес каждого ком­
понента, можно определить средний молекулярный вес смеси по 
формуле:

= x[Mi +  Х3М2 + •••-}- хп№п
ИЛИ

я
Мер =  '^ x l Mi (50)

1

Пересчет мольных долей в весовые можно проводить по фор­
муле:

< 5 1 >

Пример 2. .Смесь состоит из 500 кг бензола и 250 кг толуола. 
Опр'едфщт^ мольный состав смеси.

Решение. Молекулярный вес бензола равен 78, толуола — 92. 
Число килограмм-молей равно: 

бензола
500 “ ’

толуола
250

Л Ь » - 9 2 - - 2 , 7 2

общее число килограмм-молей:
• -.jV= ^  +  Л̂а «  6,41 +  2,72 =  9, 13

Мольная доля бензола равна:
. . , Ыг 6,41

Xl — N “  9,13 ~ ° > 70

Для*толуола:мольная доля может быть найдена из равенства (49):

х{ +  Хз =  1
откуда:

^  =  1 - ^ =  1— 0,70 =  0,30 :

Пример 3. Пользуясь данными Примера 2, определить средний 
молекулярный вес. смеси.

Решение. В Приложении 2 находим молекулярный вес компонен­
тов: д л я ’бензола М  =  78, для толуола М  =  92. Мольные доли 
(см. Пример 2): бензола х{ =  0,70, толуола xk =  0,30. Подставляя 
эти значения в формулу (50), получим:

Мер =  х{Мг +  х£Ма =  0,70-78 +  0,30-92 =  5 4 ,6 + 2 7 ,6  =  82,2



Объемная доля vi компонента в смеси равшг щ-нишсгшго 
Vt данного компонента к объему всей смеси V:

У1 — у S в  у » vn ■= ~у~
Учитывая, что:

y  =  V1 +  Vs +  + V „  =  2 j  V,
i

можно написать:
а

2 ^ - 1  (52)
1

Пример 4. Газ состоит из двух компонентов: Vt  — 15,2 м3 ме­
тана и Vz =  9,8 м* этана. Подсчитать объемный состав смеси. 

Решение. Общий объем смеси равен:

Объемная доля в смеси: 
метана

Ч = 0,6°
этана (см. формулу 52):

уа =  I — Ох и* I — о, 63 =  0 ,40

З а д а ч и

88. Смесь состоит из трех компонентов: я-пентана (Gx =  100 кг), 
я-гексана {Gz =  60 кг) и я-гептана (G3 =  40 кг). Определить весо­
вую и мольную доли этих компонентов в смеси.

89. Определить мольный состав смеси, состоящей из я-пентана 
((?! =  30 кг) и я-гептана (G3 =  20 кг).

90. Определить мольный состав и средний молекулярный вес 
смеси двух компонентов, если для первого компонента Gx =  
** 2500 кг, М х =  108, а для второго G3 =  1500 кг и М2 =  160.

91. Определить мольную долю следующих фракций в нефти:
Масса, кг

Б ензиновая....................  110 100
Лигроишвая ..................... 192 1Ш
Керосиновая....................  875 236
Соляровая . ..................... 173 260
Мазут . ......................... 180 460

92. Газовая смесь состоит из компонентов (об. %): Н3 — 0,6; 
СН4 -  15,9; Q H 4 -  19,8; С2Н 6 -  14,9; С3Нв -  22,4; QHe — 4,7; 
то-С4Н8 — 6,9; я-С4Н8 — 10,0; С4Нв — 2,6; изо-С4Н10 и я-С4Н10 — 
2,2. Определить мольный и весовой состав смеси.



ТЕХНОЛОГИЧЕСКИЕ РАСЧЕТ АППАРАТОВ 
УСТАНОВОК ПЕРВИЧНОИ ПЕРЕРАБОТКИ 

НЕФТИ И ГАЗА

Глава 1
РАСЧЕТ РЕК ТИ Ф И КАЦ И О Н Н Ы Х КОЛОНН

Основные параметры технологического режима колонны — тем­
пература и давление. Давление в процессе ректификации сущест 
венно влияет на работу колонны. С его увеличением ужесточаете? 
ее температурный режим. С изменением давления в колонне изме­
няются и другие факторы, например относительная летучесть ком­
понентов, производительность, размеры и др.

Ректификацию в атмосферных колоннах проводят при атмосфер­
ном давлении или несколько выше {на величину гидравлические 
сопротивлений, которые преодолевает поток паров при движение 
по высоте колонны, шлемовым трубам, конденсатору-холодильни­
ку и т. д.) и при повышенном. Повышать давление в колонне необ­
ходимо при разделении компонентов с низкими температурами ки­
пения, например углеводородных газов (пропана, бутана). При 
ректификации под давлением повышается температура конденса­
ции паров дистиллятов и становится возможным использовать в кон­
денсаторе доступный и дешевый хладоагент — воду или воздух. 
Например, при работе пропановой колонны при 18 am* температура 
наверху 55 °С, и конденсацию пропана можно проводить водой. 
При атмосферном давлении температура выходящих из колонны 
паров равна —42 °С, и для их конденсации нужен дорогостоящий 
хладоагент.

Использование повышенного давления приводит к уменьшению 
объема паров, а  следовательно, и объема аппаратуры. Однако при 
этом уменьшается относительная летучесть компонентов и затруд­
няется ректификация. Кроме того, при повышении давления уве­
личивается температура кипения остатка, поэтому в кипятильнике 
необходим теплоноситель с более высоким температурным потенциа­
лом. В колоннах» работающих при атмосферном и повышенном 
давлениях, рекомендуется 181 создавать минимальное давление» 
при котором еще можно конденсировать верхний продукт при по­

* 1 am (техническая атмосфера) ~  736 мм рт. ст., 1 атм (физическая атмоо 
фера)=760 мм рт, ст. Во всех расчетах далее разницей в этих величинах пренеб­
регаем и считаем единицей давления 1 am.



мощи дешевых хладоагентов, т. е. проводить ректификацию при 
более низкой температуре наверху колонны.

Понижение давления в ректификационной колонне приводит к 
снижению температуры в ней, что бывает необходимо при разде­
лении высококипящих и термически нестабильных компонентов. 
Остаточное давление наверху вакуумных колонн обычно поддержи­
вают в пределах 30—80 мм рт. ст., а в ряде случаев и меньше. Так, 
на АВТ производительностью 6 млн. т/год нефти остаточное давле­
ние наверху вакуумной колонны всего 5 мм рт. ст. 12, 8]. В ваку­
умных колоннах оптимальным считается давление, соответствующее 
максимально допустимой температуре вводимого сырья.

Ниже приведен примерный технологический режим работы ко­
лонн атмосферно-вакуумной установки производительностью
3 млн. mi год нефти:
Колонна предварительного испарения

Давление, от . . . . .  4 ,2—4,5  
Температура, ®С

внизу ....................
вверху....................
на входе сырья .

Вакуумная колонна 
Остаточное давление на-

Давдение, am . . . . .
Температура, °С

на входе. . . . . .
вверху.........................
внизу ........................
на выходе боковых 

фракций 
180—240°С . . 
240—300 °С , . 
300—350 °С . .

верху, мм рт. ст. . . 40—45
240 Температура, °С

360—380120 на входе. . . . . .
230 в в е р х у ................ .... 90—95

колонка внизу .........................
на выходе боковых

340—350

2 ,0 - -1,6 фракций 
до 350°С . . . . . 150— 168

330-•340 350—400 °С . . . . 240—255
100--115 400—450 °С . . . . 280—300
300—-320 450—490 °С . . . . 315—336

160—180
240—260
280—300

Для определения температурного режима ректификационных 
колонн необходимо иметь кривые истинных температур кипения 
<ИТК) и однократного испарения (ОИ) как для исходного сырья, 
так и для выходящих из колонны фракций. Для расчетных целей 
можно использовать приближенные методы построения кривых 
однократного испарения.

Приближенные методы построения кривых 
однократного испарения

Температуры потоков при ректификации сложных смесей опре­
деляют при помощи кривых ОИ: температуры жидких потоков — 
по нулевому отгону, температуры паровых потоков — по 100% -ному 
отгону на кривой ОИ. Кривые однократного испарения можно по­
строить на основании экспериментальных данных- Для прибли­
женных расчетов пользуются зависимостью между кривыми ОИ и 
ИТК или разгонки по ГОСТ. Эти методы определяют кривую ОН 
приближенно как прямую линию.



По (методу Обрядчикова и Смидович [2, 5, 9J кривую ОИ для псфтк; 
и нефтепродуктов при атмосферном давлении строят слёдуюшдо 
образом. Определяют тангенс угла наклона кривой ИТК по фор-образом. Определяют тангенс угла наклона кривой 
муле:

, т л т т - г  7̂0 — ̂ 10ig ИТК — 70_  10

где /70 — температура отгона 70% фракции по ИТК, СС;
*ю — температура отгона 10% фракции по ИТК, °С.•10
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Рис. 13. График для построения 
кривых ОИ нефтяных фракции:
Д< — разность между температурами 
выкипания 50% по ИТК (или по ГОСТ) 
и ОИ; /  — кривая для определения 
tg  <  наклона кривой ОИ при помощи 
разгонки по ГОСТ; 2 — то же при по­
мощи разгонки по ИТК; 3 — кривая 
разности температур выкипапия 50% по 

кривым ИТК и ОИ.

-Рис. 12. График Обрядчикова и 
Смидович.

Затем по графику (рис. 12) по данным tg <  ИТК и /50 находят 
на оси ординат (в верхней ее части) процент отгона по ИТК, соот­
ветствующий 100% отгона по ОИ, и (в нижней ее части) процент 
отгона по ИТК, соответствующий 0% отгона по ОИ. Полученные 
значения определяют положение кривой ОИ. Для этого на графике 
кривой ИТК надо соединить прямой полученные точки, соответст­
вующие температурам 0 и 100% отгона.

Существуют и другие методы построения кривой ОИ — Нельсо- 
-на, Пирумова и др. [1]. Нельсон и Харви предложили следующий 
метод.* построения кривых однократного испарения фракции при 
атмосферном давлении: определяют tg <  ИТК; по графику (рис. 13) 
определяют наклон кривой ОИ; по кривой 3 (см. рис. 13) опреде­
ляют Ы  — разность между 50%-ными точками на кривых ИТК 
(или ГОСТ) и ОИ, т. €.:• .

А '~<1 тк- < а и



зная температуру, отвечающую 50%-ному отгону по ИТК 
50%-ная точка по НТК), определяют затем вычисляют темпе- 
>атуры начала и конца ОИ (в °С):

®  =  *5оИ +  50(ё ^ и т к

Через полученные точки начала и конца ОИ проводят прямую.
Пример I . Построить кривую ОИ при атмосферном давлении 

для фракции 420—490 СС шка- 
ювской нефти. Кривая ИТК 
*ана на рис. 14.

Решение. Находят tg <  ИТК 
фракции 420—490 °С:

I т*ттг — *10
tg ^ H T K — 7 0 — 10 —

469 — 427 Л „
-  60 "“ °*7

Температура 50%-ного отго­
на равна 455 °С (см. рис. 14).
По графику Обрядчикова и Сми- 
дович (см. рис. 12), используя 
полученные данные (t g <  ИТК=
=  0,7 и 455°С), получают 
на оси ординат две точки — од­
на соответствует 42.% отгона 
по кривой ИТК (0% отгона по 
ОИ), вторая — 53% отгона по ИТК (100% отгона по ОИ). Отклады­
вают эти точки на рис. 14 и соединяют их прямой.

Кривую ОИ для остатка—мазута строят, определяя тангенс угла 
наклона кривой ИТК остатка как произведение величины тангенса 
угла наклона кривой ИТК нефти на долю остатка в нефти;

tg ИТКмазута — iff ■*£ ИТКцефти 0  е) 

где е — весовая доля отгона светлых нефтепродуктов.

Температура отгона 50% остатка определяется как сумма тем­
пературы по кривой ИТК» соответствующей доле отгона низкоки- 
пящей фракции, и произведения величины найденного угла наклона 
кривой ИТК для остатка на 50, т. е. (в °С):

*50% мазута =  +  tg  ИТКмазута'5 0

где t e — температура, соответствующая доле отгона светлых фракций, °С.

Дальнейшее построение кривой ОИ для остатка проводят так 
же, как для нефти.

Рис. 14. Кривые ИТК и ОИ фракции 
420—490 °С (к Примеру I).



Пример 2, Найти угол наклона кривой ИТК для мазута и тем 
пературу отгона 50% его, если tg <  ИТКнефТК =  4 и температура 
соответствующая отгону 60% светлых, равна 310 °С.

Решение, Находят угол наклона кривой ИТК для мазута:
tg ^  ИТКмазута =  4 (1 -  0,6) =  1,6

Температура отгона 50% мазута:
^ = 3 1 0 +  1,6-50 =  390 °С

При давлениях, отличных от атмосферного, наклон кривой ОР 
меняется. При давлениях выше атмосферного наклон кривой 
увеличивается, при пониженных — уменьшается, в критическое 
области давлений ее наклон становится равным нулю, и кривая ОР 
превращается в прямую, параллельную оси абсцисс. Имеется ря; 
эмпирических методов пересчета кривой ОИ с одного давления н< 
другое.

Практически для пересчета кривой ОИ на давления выше атмо 
сферного используют приближенные методы, основанные на еле 
дующих допущениях: линии однократного испарения при разныз 
давлениях параллельны между собой; точка пересечения кривы? 
ИТК и ОИ при любых давлениях соответствует одному и тому ж< 
проценту отгона. При таком допущении для построения кривой OV 
при давлении, отличном от атмосферного, достаточно пересчитав 
температуру точки пересечения кривых ИТК и ОИ на соответст 
вующее давление (см. Приложение 6) и через полученную точк} 
провести прямую, параллельную кривой ОИ при атмосферном дав 
лении.

Температурный режим

При ректификации многокомпонентных смесей, таких как нефи 
и нефтепродукты, температуры потоков определяют подбором та­
ких значений температуры, при которых удовлетворяются следую 
щие равенства [81:

для жидкого потока
2  (53]

для парового потока

для паро-жидкостного потока с заданной мольной долей отго­
на е'

2  1 +  1) =  1 (55-

В явном виде температура в уравнениях (53)—(55) не фигур и 
рует. Однако величины =  Р^П) и е' являются ее функциям*



и при заданной температуре принимают вполне определенные зна­
чения. Для уменьшения числа приближений при расчете пользу­
ются графической интерполяцией.

Температуру паров фракции, уходящей сверху колонны, опре­
деляют как температуру конца однократного испарения этой фрак» 
ции [5, 8]. Температура конца однократного испарения сложной 
смеси должна иметь значение, удовлетворяющее равенству (54), 
При расчете температуры верха колонны, работающей с  водяным 
паром при применении острого испаряющегося орошения, следует 
при подсчете парциального давления верхнего продукта учитывать 
пары орошения и воды.

Пример 1. Определить парциальное давление паров бензина 
наверху ректификационной колонны, если оттуда уходит Gi — 
=  6000 кг/ч паров бензина молекулярного веса 142 и G2 =
— 1200 кг/ч водяных паров. Давление наверху колонны Я  =  1,5 am.

Решение. Парциальное давление паров бензина равно:

Рб = Пу' = П

где

г. е.:

ш о _ _
N 6~  Мб -  142 ~ 42’2 

1200
" в*п Мяп ~  18 “ 66*6

42,2 . „ 42,2 
Рб®* 1,5 42,2-1-66,6 == 5,5 108,8 0,582 йт

Пример 2. Определить температуру наверху ректификационной 
колонны, в которой идет разделение зтилбензола и ксилолов. Тем­
пература кипения зтилбензола 136 °С, средняя для ксилолов
140,5 °С. Сверху колонны должна уходить фракция с содержанием 
Ешзкокипящего компонента уг =  0,980, Давление в колонне близко 
к атмосферному.

Реишие. Для определения температуры верха колонны исполь­
зуют уравнение (54). Задаются температурой, при которой опреде­
ляют величину k.t =  P j n  для каждого компонента. Давление на­
сыщенных паров компонента Р{ можно определить по Приложе­
нию 6 или по формуле (18). Основной компонент, уходящий сверху 
колонны (максимальная доля в парах), — этилбензол, поэтому 
5адаются температурой верха колонны, близкой к температуре его 
кипения. Принимают температуру 137 °С и проверяют, удовлетво­
ряет ли она условию, при котором соблюдается равенство (54). 
Подсчеты сводят в таблицу:



Компонент
Температура

верха
колонны,

СС
у ' мм рт. ст. h «i i h

Этилбензол. . . .  
Ксилолы . . . . .

137
137

0,980
0 ,020

770
590

1,01
0 ,7 7

0 ,975
0 ,025

И т о г о  . , . — — — — 1,000

Так как

считают, что температура подобрана верно и равна 137 СС.
Температуру вывода боковых погонов (температуру жидкости 

рекомендуют определять как температуру начала однократной 
испарения при нулевой доле отгона и парциальном давлении па 
ров выводимой фракции [81, Температура начала однократног 
испарения сложной смеси должна иметь значение, удовлетворяюще 
равенству (53).

При подсчете парциального давления фракции в колоннах, ра 
ботающих с водяным паром, следует учитывать влияние водяног 
пара и орошения. При выборе температуры в качестве первого при 
ближения можно пользоваться кривыми (рис. 15) [8], где в зависи 
мости от температуры выкипания 50% фракции по кривой ИТ1 
находят приблизительное значение температуры выхода этой фрак 
ции. Например, для фракции со средней температурой кипени: 
125 °С по графику (см. рис, 15) можно приблизительно определит 
температуру ее выхода из атмосферной колонны (180 °С).

Температуру низа колонны рассчитывают, используя уравне 
ние (53). Температуру низа колонны, работающей с водяным па 
ром, можно определять на основе опытных данных, принимая гра 
диент температуры низа колонны 10—25 СС. Эту температуру мож 
но также найти из уравнения теплового баланса отгонной часп 
колонны, предварительно задавшись количеством фракции, которо 
необходимо отпарить из остатка. Рекомендуется [9] рассчитыват 
колонну так, чтобы количество образовавшихся паров не превыша 
ло 25—35% от количества остатка.

Пример 3. Определить температуру выхода из колонны 6538 кг! 
жидкой нефтяной фракции молекулярного веса 114,4. Кривая ИТ] 
фракции приведена на рис. 16. Давление наверху колонны состаг 
ляет 1,5 am. Фракция отбирается с 19-ой тарелки сверху, через кс 
торую проходит 1000 кг!ч водяных паров. Перепад давления на ка» 
дой тарелке принят равным 3 мм ptn. cm.

Решение. На рис. 16 дана кривая разгонки данной фракции -  
ИТК. К этой кривой строят кривую ОИ (см. стр. 41) при атмосфер 
ном давлении. По построенной кривой ОИ видно, что началу однс 
кратного испарения (0% отбора) соответствует температура 210 °С



Определяют парциальное давление фракции:
п  ^Фр 

РФР-" N&+NB.n

Na
^фр _  6538 _  
Мдл -  114,4

iV«n =

'Фр

Qg.n
Л1в.п

1000
18 =  55,5

Давление в точке вывода фракции:
19-3

Я =  1,5 — jgQ - =  l,575_ctfi

Подставляют полученные значения:
57,1

Р ф р  =  1,575 5у 1 55 5 8=8 0,708 am =  606 лш pm. ст.

Температуру начала однократного испарения корректируют на 
парциальное давление 606 мм рт. ст. по графику Кокса (см. При­
ложение 6). Получают температуру 204 °С.
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Рис. 16. Кривые ИТК н ОИ для 
фракции 190—240°С (к Примеру 3).

100 200 300 
Температура выкипания 

50%  па кривой И Т К 'С

Рис. 15. Определение температур 
жидких потоков в колонне при 

разделении сложных смесей:
1 — верхняя тарелка (абсолютное дав­
ление в колонне выше 1 ат, широкие 
пределы выкипания продукта); 1а — 
верхняя тарелка (давление до 1 ат);
2 — тарелка с боковым отбором жид­
кости (абсолютное давление в  колонне 
выше 1 ат, узкие пределы выкипания 
фракций, орошение невелико); 2а — та­
релка с боковым отбором жидкости

(давление до I аг).

Пример 4. Определить температуру внизу изобутановой колон­
ны, работающей под давлением 7 am. Снизу колонны уходят ком*, 
поненты, мольные доли которых в смеси следующие: изобутана — 
0,045; я-бутана — 0,377; пентанов — 0,009; легкого алкилата — 
0,556 (средняя температура кипения 107 °С) и тяжелого алкилата — 
0,013 (средняя температура кипения 205 °С).



Peuteme. Для определения температуры низа колонны исполь­
зуют равенство (53):

в котором мольные доли компонентов смеси нам известны. Надо 
определить величину lit (см. стр. 19) для каждого компонента:

Для определения этой величины необходимо знать давление си­
стемы (в условии задачи П  =  7 am) и давление насыщенных паров 
компонентов при t °С . Для решения задачи задаются несколькими

значениями температуры и 
при этих температурах 
соответственно определя­
ют Р[ (по графику Кокса 
или по формуле Ашворта), 
затем hi и, наконец, 2 6 ^ ,  
которая при правильно 
выбранной температуре 
должна быть равна еди­
нице. Температуру кипе­
ния бутанов при атмос­
ферном давлении находят 
в справочнике: для я-бута- 
на —0,6 °С , для изобута­
на — 10 ° С . Температурой 
задаются, исходя из прак­
тических данных, либо 
пользуются графиком на 

рис, 17, либо определяют по началу кривой ОИ. Задаются, исхо­
дя из практических данных, температурами 140 и 135 °С. Для 
этих температур находят давление насыщенных паров изобутана и 
я-бутана по формуле Ашворта (18) и справочным данным 1101, для 
остальных компонентов — по графику Кокса (см. Приложение 6). 
Результаты расчетов сводят в таблицу:

Компонент

Температура 140 °С

*1 Рь  am * - 3 - h h

Изобутан . . . . . . . 0,045 26,98 3,85 0,173
я*Бутаи . . . . . . . . 0,377 24,27 3,47 1,308

0,009 13,15 1,87 0,0i6
Легкий алгола?. . . . . 0,556 2,63 0,37 0,205
Тяжелый алкндат . . . . 0,013 0,13 0,00 0,000

И т о г о . . . — — — 1,702

Рис, 17. График к Примеру 4 для опредв' 
ления температуры внизу колонны.



Видно, что 2 ktx] не равна единице, т. е. выбранная температура 
не удовлетворяет равенству. Задаются температурой 135 °С и де­
лают аналогичный расчет, результаты которого также сведены 
в таблицу:

Компонент

Температура 135 °С

X.t P.f am *r J!L* п

0,045 25,35 3,62 0,162
н-Бутап................ , , , 0,377 22,80 3,25 1,222
Певтаны ................ ... . 0,009 11,84 1,69 0,015
Легкий алкилат . . . . 0,556 1,96 0,28 0,155
Тяжелый алкалат. , . . 0,012 0Д 0 0,00 0,000

Итого.  . . — — — 1,554

При температуре 135 °С также не получено 2 6 ^ ,  равной еди­
нице, Следовательно, необходимо задаваться значением темпера­
туры до тех пор, пока это значение не сделает данную сумму рав­
ной единице. Но можно несколько упростить задачу, если произ­
вести экстраполяцию графическим методом. Для этого в координа­
тах l*ktxt и t°C  (см. рис. 17) строят прямую по полученным при 
вычислениях данным. Точка А соответствует температуре 140 С 
и "ZlfyCt *= 1,702, точка В — температуре !35 сС и 2&,-л£ =  1,554. 
По этой прямой определяют температуру, при которой =  1. 
Искомая температура 177 °С.

Температура сырья, поступающего в колонну. Так как сырье 
поступает в колонну в паро-жидкостном состоянии, то температуру 
входа сырья в колонну определяют подбором такого значения тем­
пературы, при которой удовлетворяется равенство (55) 17]. Следует 
учитывать, что в колонну с кипятильником часто целесообразно 
подавать сырье с температурой, при которой весовая доля отгона 
равна нулю, тогда расчет ведут по формуле (53). Однако практически 
выбирают температуру входа сырья, соответствующую большей доле 
отгона, чтобы разгрузить низ колонны. В колонну, работающую с 
водяным паром, подают сырье с достаточно высокой температурой, 
чтобы увеличить глубину отбора легких фракций.

Очень часто температуру входа сырья в колонну находят мето­
дом подбора так, чтобы при заданном давлении обеспечивалась не­
обходимая доля отгона. При расчете доли отгона состав жидкой и 
паровой фаз определяют по уравнениям: 

для жидкой фазы
_____*р. _____

для паровой фазы (56)
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Уравнения (56) позволяют определить концентрацию любого 
эмпонента в жидкой и паровой фазах при однократном испарении 
ри известных температуре, давлении и мольных долях компонен- 
)в в сырье. Пересчет весовой доли отгона е в мольную е' ведут по 
эавнению:

М»
е ~ е м0

*е М 0 — молекулярный вес исходного сырья; 
д _  молекулярный вес паровой фазы.

Пример 5. Определить весовую долю отгона от нефти при 300 °С 
давлении в месте ввода сырья в колонну 900 мм рт. ст. Состав 

гфти, молекулярный вес и средние температуры кипения приведе- 
ы в таблице. Мольную долю отгона принять е' — 0,35.

Решение. Вычисляют давление насыщенных паров каждой фрак- 
ии при 300 °С по уравнению Ашворта (18). Для шестой фракции 
го давление паров принимают равным нулю, так как при 300 °С 
га фракция практически не испаряется. Для определения доли от- 
эна нефти необходимо подсчитать мольную долю каждого компо- 
ента в паровой и жидкой фазах по уравнениям (56). Все данные 
ля расчета известны.

Результаты подсчета сведены в таблицу. В результате подсчетов 
олучают в графах 12 и 13 мольный состав равновесных паровой и 
:идкой фаз. В графе 14 даны произведения мольной доли компонен- 
эв в парах на их молекулярный вес. Эти произведения по существу 
редставляют собой массы каждого компонента, приходящиеся на 
моль паров. Сумма этих масс, данная в конце графы, дает массу 

,молъ паров, образовавшихся в результате однократного испарения, 
ли численно равный- ей молекулярный вес паровой фазы Му =  
= 162,5.

Средний молекулярный вес исходной нефти подсчитывают по 
юрмуле:

“•-jjV
^  М[

одставив суммарное значение 2 N[ из графы 6. Известно, что 
\N i' 10-4 =  37,5, следовательно:

ЮООО 
М0 =  -37- 5 " — 266

Ъдсчитывают весовую долю отгона от нефти при 300 °С,
00 мм рт. ст. и мольной доле е' =  0,35 по формуле:

е==е' Ж '  = 0 ,3 5 ^ ^ 0 ,2 1 4

Пример 6. Определить температуру ввода сырья в колонну, если 
двление в секции питания 6,6 ат, мольные доли компонентов в



сырье даны в таблице. Средняя температура кипения алкилатс 
легкого 107 °С» тяжелого 205 °С.

Решение. Считают, что сырье входит в колонну при температу 
начала кипения, т. е. весовая доля отгона равна нулю. В этом сл 
чае пользуются уравнением (53). Задаются двумя значениями те 
пературы: 60 и 70 °С. Для этих значений определяют давление н 
сьпценных паров для алкилатов по формуле Ашворта (18) или 
графику Кокса (см. Приложение б), получая (в am): пропан — 14, 
изобутан — 7,9; я-бутан — 6,2; пентаны — 2,6; легкий алкилат

7/5
1,10

1,05
I

' 1,00 

Q,$5 
9,90

Рис. 18. График к Примеру 6  д, 
определения температуры вво 

сырья в колонну.

58 60 6Z S4 S6 68 
Температура, °С 70 72

0,29; тяжелый алкилат — 0,13. Зная, что kt =  Ptin ,  подсчитывав 
для каждого компонента kt и k fa  при 60 и 70 °С. Результаты расч 
тов сведены в таблицу:

• Температура 60 °С Температура 70 °С

Компонент X.t
k ih

Пропан ....................
И зобутан....................
я-Бутан ....................
Пентаны . . . . . .
Легкий алкилат . . . 
Тяжелый алкилат . .

0,0068
0,6831
0,1261
0,0036

“* 0 ,1 7 6 0
0 ,0 0 4 4

2 ,2 5
1 ,20
0 ,9 5
0 ,4 0
0 ,0 4 5
0 ,0 2

0,0153
0,8196
0,1200
0,0011
0,0080
0,0000

2 ,5 2
1 ,4 0
1,20
0 ,3 2
0 ,0 3
0 ,0 2 5

0 ,0 1 7
0,957
0 ,1 5 0
0,001
0,0001

И т о г о .  . . 1,0000 — 0,9640 _ 1,1251

По полученным данным строят график в координатах t, °С и 
(рис. 18). Точка А имеет координаты t  — 70 °С и =  1,12! 

точка В t  =  60°С и 2&гл£ =  0,964. Между этими точками провод? 
прямую, по которой определяют искомую температуру 62,6 °< 
соответствующую — 1.



Диаметр

Диаметр колонны определяют в зависимости от максимального 
юхода паров и их допустимой скорости в свободном сечении ко- 
)нны 16—8]. Предварительно вычисляют объем паров (V, мЧч), 
юходящих в 1 ч через сечение колонны, по формуле (23) в не- 
юлышх сечениях колонны, так как нагрузка колонны по парам 
> высоте различна. Затем по наибольшему объему вычисляют диа- 
£тр. Допустимая скорость паров влияет на эффективность ректи- 
шации, так как с увеличением скорости паров возрастает меха- 
гаеский унос капелек жидкости на вышележащую тарелку. Кро- 
i того, чем выше допустимая скорость, тем меньше диаметр колон.- 
1 и расход металла. Допустимая скорость зависит от ряда факто- 
>в; типа ректификационных тарелок, расстояния между ними, 
юления в колонне и др,

В практике нефтепереработки для определения допустимой еко- 
)сти паров в колоннах с тарелками широко пользуются уравне- 
*ем Саудерса и Брауна: 

линейная (иА,я, м/сек):

где К  — коэффициент, зависящий от расстояния между тарелками и усло­
вий ректификации;

)в и рж — абсолютная плотность соответственно паров и жидкости, кг/.и3.

По рекомендации авторов [5, 6, 8, 9] коэффициент К  определяет- 
I в зависимости от расстояния между тарелками, типа тарелки, 
згрузки по жидкости и некоторых условий работы колонны. В свя-
I с  этим на рис. 19 дан график для определения коэффициента /С 
уравнениях (57) и (58), полученный на основе обобщения работы 
жтификационных колонн,,

Скорость паров в атмосферных колоннах составляет 0,46— 
84 м/сек, в вакуумных 2,5—3,5 м/сек (при расстоянии между та- 
злками 610 мм)-, в колоннах, работающих под давлением, 0,2—
7 м/сек, в шлемовых трубах атмосферных колонн 12—20 м/сек+ 
шлемовых трубах вакуумных колонн 30—60 м/сек.
Диаметр колонны (d t м) определяют по уравнению:

(57)

весовая {ид,в, кг/{м2*ч)]:

**д„в — 0 ,305/С /  рп (Рж — рп) (58)

5е у  _  объем паров, лР/сек;
и — допустимая линейная скорость движения паров, я/сек.



Если найденный диаметр не совпадает со значением, данным 
ГОСТ, то принимают ближайший больший диаметр из следующ 
приведенных значений: 1,0; 1,2; 1,4; 1,6; 1,8; 2,0; 2,2; 2,4; 2,6; 2

3,0; 3,2; 3,4; 3,6; 3,8;

Ш -17) Х-/5.

Рис. 19. Значение коэффициента К  
в зависимости от расстояния между та­
релками в колонне и условий ректи­

фикации:
/  — максимальные значения для перфорирован­
ных снтчатых. решетчатых, каскадных ц дру­
гих тарелок подобного типа; 2 — максималь­
ные значения для колпачковых тарелок с ми* 
ннмальным шагом между колпачками при 
благоприятных нагрузках по жидкости, а так­
же для нормальных условий работы снтчатых, 
каскадных и решетчатых тарелок; 3 — для кол­
пачковых тарелок при нормальной жидкостной 
нагрузке при атмосферном н более высоких 
давлениях; За, 36 — для колпачковых тарелок 
при жидкостной нагрузке меньше нормальной 
(до 90 4 —для колпачковых тарелок
старого типа (кривая, построенная Саудерсом 
и Брауном); 5 —для отпарных колонн; 6 — для 
абсорбционных колонн; 7 —для вакуумных 
колонн; 8 — колонна выделения о-ксилола; 
9 — колонна выделеняя этилбензола; 10 — де- 
бутановая колонна ГФУ; 11 — колонна выде­
ления широкой бензиновой фракции; 12 — бен­
зольная колонна; 13 — деизопентановая колон­
на; 14 — колонна выделения технического кси­
лола; /5 —колонна выделения толуола; 16— 
деиэобутановая колонна; 17 — депентановая 

колонна; /в  —две депеитановые колонны.

4,5; 5,0; 5,5; 6,0; 6,4; 
8,0; 9,0 ли

Высота

Высота колонны завис 
от числа и типа ректифи* 
ционных тарелок в колош 
а также расстояния меж, 
ними. Для обеспечения xof 
шей ректификации расстс 
ние между тарелками дол; 
но быть таким, чтобы неб 
ло уноса жидкости 
нижележащих тарелок 
вышележащие; оно завис 
от конструктивного распол 
жения смотровых люков 
др. Обычно это расстоян 
принимается от 0,3 до 0,9 . 
чаще всего 0,5—0,7 м.

Если эта величина извес 
на, то общую рабочую выс
Ту КОЛОННЫ (Я, М) МОЖ1 
определить по формулам: 

с колпачковыми таре 
ками

Н=ап„ р

для насадочных колон: 
И  =  Аэят

где а — расстояние между таре 
ками, м;

Лпр— число практических т 
релок;

Лэ — высота насадки, эквив 
лентная одной теорет 
ческой тарелке, At; 

ят — число теоретических т 
релок.

Фактическая высота колонны больше, так как необходимо учес*: 
высоту, занятую отбойными тарелками, свободное пространств 
между верхней тарелкой и верхним днищем аппарата, высоту слс



. t

жидкости внизу колонны, высоту постамента колонны. Высоту 
низа колонны рассчитывают, исходя из 5—10-минутного запаса 
продукта внизу колонны, необходимого для нормальной работы 
насоса. Расстояние от уровня жидкости внизу колонны до нижней 
тарелки принимается равным 1—2 м , чтобы пар, поступающий из 
кипятильника, равномерно распределялся по сечению колонны [81.

Высота свободного пространства между верхней тарелкой и 
верхним днищем колонны может быть принята равной 1/2 диаметра 
колонны, если днище полукруглое, и 1/4 диамет­
ра, если днище — полуэллипс.

Пример. Определить высоту колонны (рис.
20), в которой тарелки размещены следующим 
образом: в концентрационной части 23 тарелки 
ректификационных и 4 отбойных, в отпарной 
части 4 тарелки ректификационных. Вниз колон­
ны поступает 31 560 кг/ч мазута плотностью 
0,737 кг/м3 при температуре низа колонны. Диа­
метр низа колонны 3 м.

Решение. Высоту от верхнего днища до пер­
вой ректификационной тарелки принимают 
конструктивно равной 1/2 диаметра, т. е. 1,5 м.
Высоты Л2 и  /г4 определяют, исходя из числа та­
релок в этой части колонны и расстояния между 
ними (принимаем а =  0,6 м):

Л2 =  {/1— 1 ) а =  (23— 1) 0 ,6  =  13,2 м 

Л4 =  (n — I) а =  (4 — 1 ) 0 , 6 =  1,8 м

Высоту А3 берут из расчета расстояния меж­
ду четырьмя тарелками, т. е.:

/г3 =  а -3  =  0 ,6 -3  =  1 ,8  .«

С

1-

Рис. 20. Схема 
ректификационной 

колонны.

Высоту hb принимают равной 2 м. Высоту ha определяют, исходя 
из, запаса остатка на 10 мин. Объем мазута внизу колонны состав­
ляет:

,Vm =
<?Н*10 31 560-10 
рм-60 ~  737*60 =  7 ,1 4  м3

Площадь поперечного сечения колонны: 

Отсюда:
V 7 ,14



Высоту юбки h7 принимают, исходя из практических данных, 
равной 4 м. Общая высота колонны составляет:

Н  =  -f- А3 Ад -|- !ц  -J- йЁ А7 =  1,5 -f- 13,2 + 1 , 8  -J- 
-f- 1,8 -j- 2 ,0  4 -1 ,0  4 ,0  =  2 5 ,3  jk

Число тарелок
Число ректификационных тарелок в колонне в основном зависит 

от следующих факторов: требуемой четкости ректификации; раз­
ности температур кипения разделяемых фракций; количества по­
даваемого в колонну орошения.

Число теоретических тарелок в ректификационной колонне 
определяют обычно графически 16, 8, 91, методом расчета «от тарел­
ки к тарелке» 16, 8] и эмпирическими методами 181.

Можно подобрать число тарелок в колонне и на основании прак­
тических данных. Ниже приведены практические данные о числе 
колпачковых тарелок в различных колоннах [8]:

Колонна
отбензннивающая ......................................... ...  15—25
атмосферная для перегонки нефти............................ 20—40
отпарная .........................................................................  10—20
вторичной перегонки бензина .....................................40—50
изобутановая (сверхчеткой ректификации) . . . .  70—100

Стабилизатор . . . . . . . . . . . . .  ....................
среднего давления .........................................................30—40
высокого давления............................................ .... 40—50

В Приложении 39 даны рекомендации по подбору ректифика­
ционных тарелок в различных колоннах. В Приложениях 40 и 41 
дана характеристика ректификационных колонн атмосферно-ваку­
умных установок.

З а д а ч и

93. На рис. 21 дана кривая ИТК фракции 320—420 °С. По­
строить кривую ОИ и определить температуру выхода жидкой фрак­
ции из колонны при парциальном давлении 76 мм рт. ст.

94. Построить кривую ОИ для туймазинской нефти. Кривая 
ИТК дана на рис. 22. Определить выход и характеристику фракций 
н.к. — 180 °С, 180—240 °С и 240—350 °С.

95. Построить кривую ОИ бензина, имеющего следующий фрак­
ционный состав: н.к. =  45 °С, 10% — 80 °С, 20% — 100 °С, 30% — 
115 °С, 40% — 125 °С, 50% — 145°С, 60% — 160 °С, 70% — 172 °С, 
60% — 185 °С, 90% — 195 °С, к.к. =  205 °С.

96. Построить кривую ОИ для фракции 350—480 °С туймазин­
ской нефти (см. рис. 22).

97. Построить кривую ОИ для мазута туймазинской нефти с 
н.к. =  340°С (см. рис. 22).

98. Построить кривую ОИ для мазута (выше 320 °С) атовской 
нефти (рис. 23).

54
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Рис. 23. Кривая ИТК для мазута 
атовской нефти.
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99. Определить температуру выхода паров бензина сверху рек­
тификационной колонны. Кривая разгонки бензина дана на рис. 24. 
Из колонны выходит 108 200 кг/ч бензина и орошения (молекуляр­
ный вес 108) и 5286 кг/ч водяных паров. Давление в испарительной 
части 950 мм рт. ст. Число тарелок в концентрационной части 
колонны — 21. Перепад давления на каждой тарелке 5 мм рт. ст.

Выход, бвс.Ъ

Рис. 24. Кривая ИТК бензино­
вой фракции.
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Рис. 25. Кривая ИТК фракции 
140—240 °С ромашкннской нефти.

100. Определить температуру верха колонны-деизобутанизато- 
ра, если давление вверху аппарата Я  =  7 ат, состав паров при­
веден ниже:

Компонент М *1

с3н8 ................... 44 0,0097
ызо-С4Н10 . . . . . . 58 0,9790
Я-С4Н10 . . . . . . . 58 0,0113

И т о г о . . . — 1,0000

101. Определить температуру выхода из колонны жидкой фрак­
ции 140—240 °С ромашкннской нефти. Кривая разгонки фракции 
(по ИТК) дана на рис. 25. Давление в месте вывода фРа к щ ш  
1,74 ат. Расход фракции и флегмы 56 000 кг/ч (М  =  153,1). Через 
данное сечение колонны проходит 8850 кг/ч водяного пара и 
10 000 кг!ч паров бензина (М =  100).

102. Какова температура выхода из колонны фракции 300— 
380 °С, если давление вверху колонны 906 мм рт. ст., фракция от-



бирается с 15-й тарелки. Расход фракции и флегмы 28 ООО кг/ч 
(М =  253,1). В колонну подается водяной пар в количестве 
7580 кг/ч. Фракционный состав фракции (разгонка по ГОСТ) сле­
дующий: н.к. =  300 °С, 10% — 305 СС, 20% — 310 °С, 30% — 
321 °С, 40% — 330 °С, 50% — 350 °С, 60% — 355 °С, 70% — 365 °С, 
80% — 370 °С, 97,8% — 375 °С. Перепад давления на тарелку при­
нять 3 мм рт. ст.

103. В ректификационную колонну поступает отбензиненная 
ромашкинская нефть. Давление в испарительной части колонны 
1406 мм рт . ст. Определить необходимую температуру нагрева 
нефти, обеспечивающую долю отгона е =  0,41. Данные для расчета 
даны в таблице:

Пределы выки­
пания по ИТК, 

еС V 00 м Х1

85—140 112,5 106,2 0,064
140—240 190 153,1 0,163
240—300 270 213,9 0,103
300—350 325 253,1 0,081
350—400 375 313,1 0,085
400—450 425 376,1 0,080
450—490 470 401,9 0,083
Выше 490 550 520 0,341

И т о г о . , . — — 1,000

104. Нефть, нагретая в печи до 360 °С, поступает в колонну 
(давление 1,82 am). Определить весовую долю отгона от нефти при 
входе в колонну (принять е' =  0,54). Состав нефти следующий:

Пределы выки­
пания по ИТК, 

°С
V  CG М xt

85—140 112 105 0,0659
140—240 190 154 0,1740
240—350 295 232 0,1725
350—420 385 273 0,0886
420—500 460 324 0,1750
Выше 500 560 400 0,3240

105. Определить минимальное давление в буферной емкости 
орошения изобутановой колонны, если сверху колонны отбирают 
дистиллят следующего состава:



Компонент м

44 0,046
U30-C*HW . . . . . . . 58 0,928
« - с Д Д  . . . . . . . 58 0,026

И т о г о .  . . — 1,000

Охлаждение водяное. Температура конденсации продукта 40 °С.
106. Определить температуру низа колонны, если туда посту­

пает 207 414 кг/ч мазута с d f  — 0,890 при температуре 340 °С, 
7600 кг/ч водяных паров с t  =  400 °С. От мазу­
та необходимо отпарить 4000 кг/ч нефтяных фрак­
ций z d f  =  0,790.

107. Определить диаметр колонны, если мак­
симальный объем паров в ней равен 42 500 м*/ч 
и допустимая скорость паров 0,92 м/сек.

108. В сечении колонны определить секунд­
ный объем паров фракций 360 — 420 °С в ко­
личестве 53 200 кг/ч (М =  307,9), 420—500 °С в 
количестве 32 600 кг/ч (М =  400,5) и 10 640 кг/ч 
водяных паров. Температура в’данном сечении 
колонны 410 °С и остаточное давление 100 мм 
рт, ст.

109. Определить секундный объем паров под 
верхней тарелкой (рис. 26), если через сечение 
колонны проходит 117 000 кг/ч паров бензина и 
17 970 кг/ч водяных паров. Плотность бензина 
d f  =  0,750, М  =  102, кратность орошения 2, 
температура орошения на вводе в колонну 
3 5 °С, температура верха колонны 110^ .д а в л е ­
ние наверху колонны 1,54 ат. При определе­
нии Усек учесть горячее орошение.

1 10. Определить объем паров над верхней тарелкой колонны. Пары 
бензина (22 000 кг/ч) и водяные пары (9970 кг/ч) покидают колонну 
при t =  118 °С и давлении Я  =  1,7 ат. Острое орошение подается 
на верхнюю тарелку в количестве 40 170 кг/ч [М — 106,2).

111. Какова допустимая скорость движения паров в колонне, 
если: количество паров нефтепродукта G =  53 100 кг/ч (М =  213,9); 
количество водяного пара <?в,п — 710 кг/ч; температура в данном 
сечении колонны t =  230 °С; давление наверху колонны Я = 1,77 ат\ 
тарелки в колонне колпачкового типа; плотность флегмы d f =  0,843; 
расстояние между тарелками 600 мм.
«Ц 112. Определить допустимые весовую и линейную скорости дви­
жения паров в данном сечении вакуумной колонны, если темпера­

Рнс, 26. Схема 
верхней части рек­
тификационной ко­

лонны: 2

I  — холодное ороше­
ние; 11 — горячее оро­
шение; I I I  — пары 
бензина: / Р  — водя­

ной пар.



тура в нем 220 °С, давление П =  55 мм рт. ст. и проходит через 
него 203 кг/ч газов разложения (Af — 48), 407 кг/ч нефтяных паров 
(М =  250), 167 ООО кг/ч орошения (М =  362Д), 4249 кг!ч водяного 
пара, Плотность флегмы d f =  0,887. Расстоя­
ние между тарелками 600 мм.

113. Определить диаметр колонны, если 
секундный объем паров FceK =  7,08 мЧеек, 
плотность паров и флегмы в условиях рабо­
ты колонны соответственно 3,68 и 650 кг/м2.
Расстояние между колпачковыми тарелками 
600 мм.

114. Определить диаметр изобутановой 
колонны, сверху которой отводится 254 кг!ч 
пропана, 16 978 кг/чч изобутана, 1692 кг/ч 
к-бутана и орошение (весовое отношение 
к дистилляту 4,57: 1). Молекулярный вес 
дистиллята 58, плотность при 52 °С р =
560 кг/м9. Температура верха колонны 52 °С 
и давление 6,6 am. Тарелки в колонне с 
S-образными элементами. Расстояние между 
тарелками 600 мм.

115. Какова высота вакуумной ректифи­
кационной колонны, если в ее концентраци­
онной части расположено 16 желобчатых та­
релок, в отпарной 4. Вниз колонны пос­
тупает гудрон в количестве 103 500 кг!ч 
плотностью — 0,740. Диаметр колонны 
8 м. Запас гудрона внизу колонны 10-минут­
ный. Расстояние между тарелками 600 мм.

116. В атмосферную колонну поступает 
нефть в количестве 724 650 кг/ч. В колонне 
отбираются следующие фракции:

Рис. 27. Схема ректи­
фикационной колон­

ны;
/  — сырь<п i f  — фрокцня- 
85—190 °С; / / /  — фракция 
190—240 СС; IV— фракция 
240-350 СС; V — мазут; 
Vi — водяной вар; VII — 
первое циркуляционное 
орошение; VIII — второе 
циркуляционное ороше­

ние.

Пределы выкипа­
ния, *С * - М Вес. % 

на сырье

85—190 0,746 126,9 16,9
190—240 0,810 174,4 9,1
240—350 0,856 239 18,2
Выше 350 0,914 55,8

В концентрационной части колонны 36 клапанных тарелок. Темпе- 
ратурный режим и давление в колонне даны на рис. 27. В колонне 
два циркуляционных орошения: первое снимает 24 120* 103 ккал/кг 
тепла (d|° =  0,746) и забирается с третьей тарелки» второе (с 29-й)—
19 900-108 ккалкг (d f  =  0,850, М  =  200). Расстояние между та­
релками 800 мм. В колонну подают 12 650 кг!ч водяного пара и из



отпарных колони (второй и третьей фракций) поступает их 1140 и 
2310 кг!ч. Давление П — 1,5 am. Перепад давления на тарелку 
принять 3 мм рт. ст. Определить диаметр колонны.

Материальный и тепловой балансы

Материальный и тепловой балансы составляют для установив­
шегося режима колонны, учитывая, что сумма материальных и теп­
ловых потоков, поступающих в колонну, равна сумме материальных 
и тепловых потоков, покидающих ее.

Материальный баланс колонны может быть составлен в весовых 
единицах или процентах [5—7]. Результаты расчета материального 
баланса колонны для ректификации сложных смесей сводят в таб­
лицу:

Взято Получено

Продукт еС вес. % кг/ч Продукт сс вес. % кг/ч

С ы р ье..................... Верхний ................
Боковой

№  1 ..............
Ns 2 ................

Н иж ний................
Потери . . . . .

Всего, . . Всего. . .

На рис. 28 дана схема колонны со следующими обозначениями: 
G — количество сырья, кг!ч\ D — количество ректификата, кг!ч\ 
R  — количество остатка, кг!ч. Материальный баланс при установив­
шемся режиме колонны можно записать следующим образом:

G = D  +  R  (60)

Материальный баланс колонны по компоненту i представляете? 
уравнением:

=  DyiD +  RxiR (61 ]

где x ol, y .D, х .ц  — весовые доли компонента i  в сырье, ректификате и остатке

При расчете колонны величины О и xoi известны. Задавала 
четкостью ректификации, определяют величину D. Для этой цел г 
пользуются уравнением, полученным после совместного решение 
равенств (60) и (61):

G R  D  .

9iD~~Xik  У ID ~  X°l %  XiR



Тепловой баланс колонны учитывает все количество тепла, вно- 
шого в колонну и выносимого из нее. Согласно закону сохранения 
1ергин, можно написать (без учета потерь тепла в окружающую 
)еду):

2 Qbx ЗДвых (62)

е  SQBX — суммарное количество тепла, входящего в колонну, ккал/ч;
2 QBbJx — суммарное количество тепла, выходящего из колонны, ккал/ч.

Т е п л о  в в о д и т с я  в к о л о н н у  
:м. рис. 28):

1 ) с сырьем, нагретым до температуры 
(Qc, ккал/ч):

Qc = Gih  
,е 1(0 —  энтальпия сырья, ккал/кг.

Если идет частичное испарение и доля 
ггона равна е, то количество тепла, вно- 
шого в колонну, составляет:

Q c « < i a / J + G ( I - e ) / g

2) с водяным паром, подаваемым на от- 
арку, или горячей струей (QB.n, ккал!ч). й

Общее количество тепла, вводимого в 
элонну, составляет:

Q6* = G < + G a - * ) /* j  +  QB,n

Т е п л о  в ы в о д и т с я  и з  к о л о н н ы  (см. рис. 28):
1 ) с парами ректификата (QD. ккал!ч):

2) е жидким остатком (QR, ккал/ч):

3) с верхним орошением (Qop, ккад/ч).
Общее количество тепла, выводимого из колонны, составляет; 

Qbux — Q& -f- +  Qop= -Ь ■$* Qop

Подставляя полученные значения в равенство (62), получают:

Qc "f-Qfl.n= Qp +  +  Qpp (63)
ш

G d l  -f G (1 — e) / ;  +  QB.n =  D lfD  +  m f R  +  Q0p (64)

G,*0l

ж • op

R ^ift
Рис. 28. Схема мате­
риальных потоков 
в ректификационной 

колонне.



где е — весовая доля отгона;
/ ”0, l'fQ — энтальпия паров и жидкой части сырья при температуре входа 

колонну, ккал/кг;
/ 0 — температура нагрева сырья, °С; 

l fD — энтальпия паров ректификата при температуре верха колонны 
ккал/кг;

— энтальпия жидкого остатка при температуре низа колонны, ккал/н

Пример 1, В ректификационную колонну подается нагретая 
360 °С нефть в количестве 351 800 кг/ч (rf|° =  0,875) и водяной п

в количестве 9490 кг/ч (Я — 3 am, t 
400 °С). В результате ректификации noj 
чают 28,6 т/ч бензиновой фракции (d f 
0,712), 60 т/ч керосиновой ( tif  =  0,77
63,3 т/ч фракции дизельного топли 
(d f =  0,8553) и 199,9 т/ч мазута (d f
0,9672). Определить необходимое количе» 
во подаваемого в колонну циркуляционнс 
орошения. Температурный режим колон: 
дан на рис. 29.

При составлении теплового баланса с, 
дует учесть тепло, вносимое водяным 1 
ром, поступающим из отпарных колот 
фракции дизельного топлива — 1266 кгк 
керосиновой фракции — 1200 кг/ч. Крс 
того, за счет подачи водяного пара вя 
колонны от мазута отпаривается 5300 к  
бензиновой, 8800 кг/ч керосиновой и 8800к  
дизельной фракции.

Решение. Составляют тепловой баланс 
секциям и данные вносят в таблицы.

Разность между теплом, входящим в с< 
цию дизельного топлива и выходящим 
нее, составляет:

AQi *= 85 180 000 — 79 362 000 =  5 818 000 ккал/ч

Разность между теплом, входящим в секцию керосиновой фр* 
ции и выходящим из нее, составляет;

=  42 960 000 — 32 870 000 =  10 090 000 ккал/ч

Разность между теплом* входящим в секцию бензицрвой фрг 
ции и выходящим из нее, составляет:

Рис. 29. Схема колонны 
к  Примеру 1: 

/ — нефть; / /  — бензин и  во­
дяной пар; Ш  — керосин; 
I V — дизельное топливо; V — 

водяной пар; VI — мазут.

Д<2з а  22 456 000 — 16 495 000 =  5 961 000 ккал/ч
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Таким образом, в бензиновой секции избыток тепл, 
5 961 ООО ккал/ч следует снимать острым орошением, количеств! 
которого составляет:

ДО-, 5 961 ООО
с °р =  ~Jn ТйГ“  135— 2 0 ~  52 000 к^ 4 

■*110 40

Температуру острого орошения принимают равной 40 СС. В пер 
вых двух секциях избыточное тепло необходимо снять циркуляцион 
ным орошением. Последнее рекомендуется вводить в колонну т 
1—2 тарелки выше вывода его из колонны, Принимают в колонн< 
одно циркуляционное орошение с температурой вывода 4  =  240 °С 
и ввода 4  =  85 °С. Энтальпия равна /f40 =  137 ккал/кг, /$  =

- =  42 ккал!кг.
Этим орошением необходимо снять следующее количество тепла 

ДQ «  AQi +  AQa =  5 818 000 -j- 10 090 ООО =  15 908 000 ккал/ч

’Количество циркуляционного орошения составляет:
ДО 15908000

£ц.ор =  _уж =  137 — 42 ~  ^  кг!н

З а д а ч и
117. На установке атмосферной перегонки нефти производитель' 

ностыо 3 млн. tn/год получают следующие продукты (в вес. %); 
1,5 газа; 12,2 компонента автомобильного бензина; 14,9 топливг 
ТС-1; 20,4 дизельного топлива ДС. Потери составляют 1 вес. %. 
Число рабочих дней в году 340. Составить материальный баланс 
установки (в кг/ч, т/сутки, тыс. т!год).

118. Составить материальный баланс атмосферно-вакуумной 
трубчатой установки производительностью 6 млн. т/год нефти. Из 
нефти получают следующие продукты (в вес. %): 1,0 газа; 13,2 ком­
понента автомобильного бензина; 14,0 топлива ТС-1; 21,3 дизель­
ного топлива; масляных фракций: 350—400 °С (9,3); 400—450 X  
(5,3); 450—500 °С (6,5) и 28,4 гудрона. Потери по установке состав­
ляют 1,0%. Число рабочих дней в году 340.

119. Вверху колонны поддерживается температура 110 °С. и 
острым орошением снимается 3 440 000 ккал/ч тепла. Определить 
количество острого орошения, если его плотность d f  =  0,750 и в ко­
лонну оно подается с температурой 40 °С.

120. Составить материальный и тепловой балансы и определить 
количество необходимого орошения для вакуумной колонны, когда 
подается только острое орошение и когда подаются и острое и цир­
куляционное орошения (Qi : Q2 =  2  : 1). Производительность уста­
новки по мазуту (d f — 0,930) составляет 75 000 кг/ч. Выход продук­
тов (в вес. %): 8,4 газойля (d f  =  0,870); 38,4 дистиллята I (d f =  
=  0,920); 18,1 дистиллята II (d f =  0,930); 35 гудрона ^  =  0,952). 
Температурный режим колонны приведен на рис. 30. В колонну по­
дается Ъ% водяного' пара на сырье. Плотность циркуляционного 
орошения d f  -• 0,923 (потери не учитывать).



121. Определить количество тепла, которое необходимо- снять- 
циркуляционными орошениями (двумя промежуточными- и одним 
верхним) в колонне. В колонну подается мазут» нагретый до 400 °CV 
причем при данной температуре 
недоиспаряется 6750 кг!ч дистил­
лята I и 1 1  150 кг!ч дистиллята 
П. Доиспарение осуществляется 
под действием 4000 кг/ч водяного 
пара» подаваемого вниз колонны.

Сырье
W C

60°Г
гоох -UI

ЗВО°С

W
Ш°С,Юат 

VI 1зво°с

Рис. 30. Схема колонны к 
задаче 120;

/  — пары газойля и водяного пара; 
/ /  — острое орошение; / / / —первый 
дистиллят: IV  — циркуляционное 
орошение; V — второй дистиллят: 

VI — гудрон; VII — водяной пар.

Рис. 31. Схема колонны к задаче 122: 
/  — нефть; / /  — фракция 85 -1 ©  *С; / / /  — ф рак­
ция 140—240 "С; IV  — фракция 240—300 "С; 
V — фракция 300—350 °С; VI — остаток выше 
350 С; V // — водяной пар; V / / / — острое оро­
шение; IX—XI — пары нз отварных колонн; 
{ Я - п е р в о е  циркуляционное орошение; 
л / / /  — второе циркуляционное орошение^ 

XIV  — третье циркуляционное орошение.

Необходимые данные для расчета даны в таблице:

Продукт 4 ° О, кг/ч /, СС

Мазут . • ........................ ...
Дистиллят

0,9072 199000 400

I . . ........................... 0,8940 33 300 240
I I ............................ 0,9150 44600 310

Гудрон . .................... .... , 1,060 122 000 385
Водяной пар . . . . 4000 130*

380**

* Наверху колонны,
** Н а входе в  колонну.



Температура подачи в колонну орошений: первого циркуляционног
— 60 °С, второго циркуляционного — 135 °С, острого — 60 °С; острс 
орошение забирается при 180 °С.

122, В колонну подается отбензиненная нефть (рис. 31). Рабоче 
давление в колонне Я  =  1,85 ат. Расход водяного пара (t =  400 °С 
Р =  10 ат) 2,2% на сырье. Кроме того, в каждую отпарную се* 
цию для отпарки 15% дистиллята подается 2% (на дистилляп 
водяного пара. Определить количество орошения — цнркуляцио* 
ного и острого. Принять три циркуляционных орошения, которы 
отбирать с 33-, 23-, 13-ой тарелок и подавать на тарелку вьнш 
Перепад температур на каждую тарелку принять 10 °С. Данны 
для расчета приведены на рис. 31 и в таблице:

Продукт t, °с О/ у*/о ка 
сырье Q, кг/ч 4 ° Л1

Приход
‘Отбензиненная н е ф т ь ................ 340 100 344 700 0,900 —

Расход
-Фракция

85—140 ° С ........................
140—240 ° С ........................
240—300 ° С ........................
300—350 ° С ........................
Выше 350 ° С ........................

118
160
235
280
310

6,4
16.3
10.3 
8,1

58,9

22000 
56 000 
35400 
28000 

203300

0,730
0,784
0,843
0,867
0,967

106,2
153.1 
213,9
253.1



Глава 2
РАСЧЕТ ТЕПЛООБМЕННЫХ АППАРАТОВ

На нефтеперерабатывающих заводах широко используют тепло 
отходящих с установок горячих продуктов для нагрева исходного 
сырья, что снижает расход топлива в печи. Вопрос о целесообраз­
ности регенерации тепла того или другого потока решают в зависи­
мости от конкретных условий.

Тепловой расчет теплообменных аппаратов

Цель расчета — определение поверхности теплообмена и необ­
ходимого числа типовых теплообменных аппаратов. Расчет ведут 
в следующей последовательности.

Выбирают тип теплообменника и направление движения теп­
ловых потоков. Выбирая тип теплообменного аппарата, надо стре­
миться, чтобы скорость потоков была достаточно высокой, что обе­
спечит высокий коэффициент теплопередачи. Однако при этом 
следует помнить, что с увеличением скорости потоков резко растет 
сопротивление. Скорость потока по трубкам в кожухотрубчатых 
теплообменниках обычно составляет 0,1—0,7 м/сек, в теплообмен­
никах типа «труба в трубе» 1—1,5 м/сек. В межтрубном пространст­
ве этих теплообменников скорость движения потоков несколько 
меньше. При выборе направления движения потока следует учиты­
вать, что более загрязненный поток целесообразно направлять по 
трубам, так как их легче чистить во время ремонта теплообменника.

Тепловую нагрузку аппарата определяют, составляя тепловой 
баланс:

Q -  о , (lh  -  i h ) ti =  Ga (//з -  i ti) (65)

где Q — тепловая нагрузка аппарата, ккал/ч;
Gl , в 2 — количество горячего и холодного теплоносителя, кг/ч;
1 ( , 1(2 — энтальпия горячего теплоносителя при температурах входа и вы­

хода из аппарата, ккал/кг;
1] — к.п.д. теплообменника; практически он равен 0,95—0,97;

1{ , I f. — энтальпия холодного теплоносителя при температурах входа и вы­
хода из аппарата, ккал/кг.

Поверхность теплообмена определяют из уравнения 
редачи:

q  s= KFxcp
откуда

дтср

теплопе-



где F —  поверхность теплообмена, мг;
К  — коэффициент теплопередачи, ккал/(мй-ч-град); 

тср — средняя логарифмическая разность температур, °С.

•Коэффициент теплопередачи К  определяют расчетом [1, 2, 4, 
8 , 91 или принимают на основании практических данных. Для пучкг 
сребренных труб К  (в ккал/м2 'Ч'град) может быть рассчитан (не 
единицу гладкой поверхности трубы) по формуле:

K ~ ± , ( _ L \  (87)
*  + И » + Ы „ + \ * L +  f ■**

где аг — коэффициент теплоотдачи со стороны охлаждаемого продукта, ккал}(мг ‘ 
•ч-град)’,

(т),
тепловое сопротивление металла стенки трубы, (м2-ч-град)1ккал;

) — тепловое.сопротивление наружного слоя загрязнений, (м2-ч- град)/ккал;
\ А /з.н

/ст — поверхность стенки гладкой трубы (по ее наружному диаметру), прихо­
дящаяся на 1 м длины трубы, 

f  — наружная поверхность 1 м  оребренной трубы, м2/м;
°пр — приведенный коэффициент теплоотдачи, ккалЦм^-ч-град).

Для гладких труб К (в ккал1м2 -ч>град) определяют по формуле: 

*  “  "1 Т1Г~\ П Г \ Г"ЗГ\ Г  (68)

тепловое сопротивление внутреннего слоя загрязнений,
.£

( а 2  • ч  • град)/ккал;

а -

где аг —  коэффициент теплоотдачи со стороны воздуха, ккал/(м2‘Ч-град).

В приближенных расчетах теплообменников, холодильников, 
конденсаторов-холодильников коэффициент теплопередачи можно 
брать по практическим данным в зависимости от температурного 
режима работы аппарата и потоков продукта, поступающих в аппа­
рат, Значения коэффициента теплопередачи даны в Приложениях 42, 
43. В Прилооюениях 43, 44 дана характеристика теплообменных 
аппаратов.

Необходимое число типовых теплообменников высчитывают по 
формуле:

F

где F  — рассчитанная поверхность теплообмена, м2;
F , — поверхность теплообмена одного стандартного теплообменника, м*.



Средняя разность температур в случае противотока и прямотока 
(логарифмическая) выражается уравнением (тср, °С):

т ср —
2,31g

где Д*н — высшая н низшая разности температур между потоками у кон­
цов теплообмеиного аппарата, °С.

о го  ьо  во во то т  по ш  ж гоо гго 24о zso zso зоо зго ш  ш
Наибольшая разность температур, °С 

Рис. 32. График для определения средней разности температур.

Когда отношение наибольшей разности температур к наимень­
шей меньше или равно 2 , среднюю разность температур можно рас­
считать как среднюю арифметическую величину но формуле:

тср:
Д/в +

Кроме того, среднюю разность температур можно определить 
по графику (рис. 32),

Пример. 1. В теплообменном аппарате противотоком движутся 
два теплоносителя. Горячий охлаждается с 275 до 120 °С, холодный 
нагревается от 70 до 160 °С. Определить среднюю разность темпе- 
тур V



Решение. Схема теплообмена следующая:
Горячий поток

=  275 °С 120 вС
Холодный поток

t3 =  160°С -*--------------------/4 =  70 °С
Д/в = 2 7 5 — 160 =  115°С Д*н =  120— 70 =  50 °С

Среднюю разность температур определяют по формуле:
115 — 50

т ср
2,3 lg 50

— 78 °С

или по графику на рис. 32.

Рис. 33. Поправочный коэффициент 8 для определения средней 
логарифмической разности температур в случае перекрестного

потока.

При перекрестном или смешанном токе среднюю логарифмиче­
скую разность температур определяют по формуле:

тСр =  £тСр_Прот (59)1ср.прот

где в — поправочный коэффициент, учитывающий отличие перекрестного и 
смешанного токов от противото:а; 

тср. проТ — средняя логарифмическая разность температур для противотока, СС.

Коэффициент в определяют по таблицам и графикам в зависи­
мости от параметров Р и R:

Р = (70)

где /н» — начальная и конечная температуры холодного теплоносителя, °С; 
is , tn — начальная и конечная температуры горячего теплоносителя, °С.

Значение е при перекрестном токе определяют по графику на 
рис. 33, а при смешанном токе— по рис. 34.



Пример 2. Определить среднюю логарифмическую разность 
•емператур для перекрестного и смешанного токов. Горячий тепло- 
юситель охлаждается от 180 до 70 °С, холодный нагревается от 20 
10 60 °С.

эис. 34. Поправочный коэффициент g  °>s
; для определения средней лога- * -
эифмической разности температур % >' 
;ля теплообменников с одним ходом
5 корпусе и двумя и более ходами ^  ’ 
з трубном пространстве (смешанный

поток). § '
О 0,7 О,г 0,3 О,и 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9 

П арам ет р Р

Решение. Определяют тср для противотока:

Тср —
120 — 50

л , 1202,3 lg 50
== 80 “С

Подсчитывают значения Р и R  по формуле (70):
60 — 20 180 — 70

Р ~  180 — 20 ==0,2S; R=1 60 — 20 ” 2 -75

По рис, 33 находят е =  0,85» тогда по формуле (69) для перекре­
стного тока;

тср =  0,85-80 =  68 «С

По рис. 34 определяют е  =  0,9, тогда для смешанного тока 
тср =  73,8 °С.

Типовой расчет холодильников и конденсаторов-холодильников

Тепловая нагрузка. Для конденсаторов-холодильников в отли­
чие от холодильников при расчете тепловой нагрузки (Q, ккал/ч) 
надо учитывать тепло конденсации как нефтяных, так и водяных 
паров. Составляют тепловой баланс;

конденсатора-холодильника

Q == Ов (  — / ^ )  +  <?0,п [Cgj, {tx — / 3) 4- Ig.n +  Qi (ts — £2)] — 

=  GBCB(t$ •— /4)

холодильника

(71)



где GHl 0 ВЛ1, GB — количество нефтяных и водяных паров и воды, кг/ч;
— энтальпия паров нефтепродукта при температуре входа i 

конденсатор-холодильник, ккал/кг;
— энтальпия жидкого нефтепродукта при температуре выход 

из кондеисатора-холодвльника, ккал/кг;
Св п — теплоемкость водяных паров, равная приблизительш 

0,48 тал/{кг>град);
4» к  —  начальная и конечная температура продукта, °С;

t3 — температура конденсации водяных паров, °С; 
t it  /5 — начальная и конечная температура воды, °С;

/в. п — теплота конденсации водяного пара, ккал/кг;
Св — теплоемкость воды, ккал/{кг-град).

Количество воды, необходимой для охлаждения, определяют п< 
формуле:

При выборе конечной температуры нагрева воды в холодильни 
ках и конденсаторах-холодильниках следует учитывать, что осаж 
дение солей из обычной охлаждающей воды начинается при темпе 
ратуре 65 °С. Так как обычно температура воды на поверхност] 
трубы на 10—12 °С выше, чем температура всего потока воды, ре 
комендуется принимать температуру воды на выходе из холодиль 
ников и конденсаторов-холодильников не выше 55 °С

Поверхность охлаждения определяют аналогично поверхност] 
охлаждения теплообменников.

Пример 3. Нефть в количестве 65 ООО кг!ч (d f  =  0,845) посту 
пает в теплообменники с температурой 30 °С, где нагревается з; 
счет тепла 19 ООО кг/ч керосинового дистиллята (d|° =  0,834), на 
чальная температура которого /Н =  265°С, конечная tK — 100 °С 
Определить поверхность теплообмена, приняв к. п. д. теплообмен 
ного аппарата 0,95.

Решение. Находят энтальпию потоков (см. Приложения 28, 29) 
=  13,51 ккал/кг; / $ 3 =  147,6 ккал/кг, / * 0 =  48,4 ккал/кг. 

Составляют тепловой баланс аппарата по формуле (65):

gk ( Лю) =  /ад)
19 000 (147,6 — 48,4) 0,95 =  65000 (  /JJ — 13,51)

Откуда (см. Приложения 28, 29) / “  — 41 ккал/кг. Этой энтальпии 
соответствует температура -^86 °С»

Выбираем прогивоточную схему теплообмена:
Керосин

265 ° С -------*10 0 * 0

Нефть
86 °С «------- 30°С



Находим среднюю разность температур:

т _  И 9-70 , И6еС
I ТсР — 179 — 1 0
[ 2 ,3 Ig ^ p -

Тепло, отдаваемое горячим потоком, составляет:
Q =  19000 (147,6 — 48,4) =  I 884 ООО ккал/ч

Учитывая показатели работы заводских теплообменников (см. 
Приложения 42, 43), принимают общий коэффициент теплопере­
дачи К =  70 ккал/(м?'Ч‘град). Необходимая поверхность теплооб­
мена равна по формуле (66): ,

„ 1884000 ___ п
70-116 —232 jk-

Пример 4. Определить расход воды в конденсаторе-холодиль­
нике, в который поступает 37 500 кг/ч нефтяных паров (df° =  0,785) 
и 937,5 кг/ч водяных паров. Давление наверху колонны 
900 мм рт. ст., температура 120 °С. Температура продукта на вы­
ходе из' холодильника 43 °С. Вода нагревается от 25 до 40 °С.

Решение. Находят (см. Приложения 28—31) энтальпию: /?ао =  
=  135,5 ккал/кг; =  20,3 ккал/кг.
Тепло, отдаваемое нефтяными парами:

<2Н =  37 500 (135,5 — 20,3) =  4320 000 ккал/ч

Тепло, отдаваемое водяными парами:

Q b .ii =  <?ВЛ! (  4 W  —

где /^20 — энтальпия водяных паров при 120°С, ккал/кг;
ta —  температура продукта на выходе из холодильника, СС.

Энтальпию перегретого водяного пара при заданных давлении Р 
и температуре t  можно найти по Приложению 27 либо подсчитать 
по ^приближенной формуле:

/  =  606,5 +  0,305/г -{-0 ,5 (t — tz) ккал/кг

где t  — температура перегретого водяного пара, °С;
i z —  температура насыщенного водяного пара при заданном давлении, °С.

Для 'определения [температуры насыщенного водяного пара 
необходимо знать парциальное давление водяных паров:

Рв.п ^ в .п

Молекулярный вес бензиновой фракции находят по формуле (17):



Плотность бензиновой фракции по формуле (2): 
d ll -  0.785 +  0,005 =  0,790 

Число молей нефтяных паров:
Д „ 3 7 И 0  
Ма “  146 - 2* 1

Число молей водяных паров:
„  е в. п 937,5 

в.п =  18 в  18 - 52

Мольная доля водяных паров:
jVB,n 52

У п.п- Л/6.П -1- ”  52 +  257 в  °*168

Парциальное давление водяных паров:
Ра.а =  900-0,168 — 151 мм pm.  cm,

По графику (см. Приложение 6) находят температуру насыще­
ния tz т  60 °С, тогда энтальпия нефтяных паров при 120 °С:

/|*20 =  606,5 +  305-60 +  0 ,5 (1 2 0 -6 0 )  =  654,8 ккал/кг 

Тепло, отдаваемое водяными парами:
Зв.п =  937,5 (654,8 -  1-43) =  573 562 ккал/ч 

Полное количество тепла:
Q = Q U +  QB.n =  4320000 +  573562 ^ 4894 000 к/еал/ч

Расход воды по формуле (73):
О 4 894 000 

GB =   ̂  ̂ _2 25 ’ =  326 000 кг/ч ^  326 лР/ч

Аппараты воздушного охлаждения

Внедрение аппаратов воздушного охлаждения [1, 11], в кото­
рых теплообмен осуществляется в результате обтекания секций из 
оребренных труб потоком воздуха, движущимся с большой ско­
ростью, позволяет избежать огромного расхода воды и связанных 
с ним капитальных и эксплуатационных затрат на очистные соору­
жения, градирни, насосные, сети водопроводов. Имеет также боль­
шое значение резкое уменьшение сброса загрязненных сточных вод 
в реки и водоемы. Использование аппаратов воздушного охлажде­
ния позволяет модернизировать действующие установки, повысить 
их производительность, снизить трудоемкость и стоимость ремонт­
ных работ, потери нефтепродуктов.



Основные показатели работы аппаратов воздушного охлаждения 
Via некоторых заводах даны в Приложении 45, В настоящее время 
выпускают воздушные холодильники с поверхностью 850, 1250, 
1^00, 2500, 3550 и до 7500 м*. Длина труб от 4 до 8 м\ число рядов 
тр^б: 4, 6, 8 *.

k  основу расчета воздушных конденсаторов и холодильников 
воздушного охлаждения положены следующие соотношения:

Q =  СвСрвД/в
. (74)

где Q — количество отнимаемого тепла, ккал/ч\
GB — расход воздуха, кг/ч;

Срв — удельная теплоемкость воздуха, ккал/(кг-граду,
Л/в — разность температур воздуха на выходе и входе в аппарат, °С;

F — внешняя теплопередающая поверхность труб, л 2;
К  — общий коэффициент теплопередачи, ккал}(м2‘Ч*2раду,

тср — среднелогарифмическая разность температур охлаждаемого продукта 
и воздуха, °С.

В зависимости от требуемой точности расчет воздушных конден­
саторов и холодильников можно вести двумя методами. Первый 
метод позволяет упрощенно определить основные размеры этих 
аппаратов; второй — более точно произвести требуемые расчеты 
аппаратов. При расчете по первому методу принимают значения 
температуры воздуха, скорости его прохождения через пучок и об­
щего коэффициента теплопередачи. Можно рекомендовать следую­
щую последовательность упрощенного расчета.

1. Определяют количество отводимого тепла (Q, ккал/ч).
2. Задаются желаемым повышением температуры воздуха (AtB> 

°С), которое равно разности температур воздуха на выходе из аппа­
рата и входе в него.

3. Вычисляют среднюю логарифмическую разность температур 
К р. °С). .

4. Общий коэффициент теплопередачи (К, ккал!м^>ч*град) вы­
числяют по формулам (67) и (68) или берут, исходя из практических 
данных.

5. Определяют внешнюю поверхность теплообмена гладких, тру б 
(F , м 2). Задаваясь диаметром трубы и ее длиной, определяют по­
верхность одной трубы и число труб.

6. Вычисляют расход воздуха из уравнения теплового баланса 
холодильника. Затем, определив плотность воздуха при его началь­
ной температуре, находят расход воздуха (GB, кг!ч):

М ' 5 — 3— (75)

* Б а б и ц к и й  И. Ф., В и х м а и Г. Л ., В о л ь ф с о к  С. И . Расчет 
и конструирование аппаратуры нефтеперерабатывающих заводов.М.» «Недра®, 
1965. См. с. 879-894.



где <?„ — количество охлаждаемого нефтепродукта, кг/ч;
— энтальпия нефтепродукта соответственно при температурах входа/ 

(tu  °С) и выхода (t2, °С) из холодильника, ккал/кг; J
Св — расход воздуха, кг/ч; /
Ср — средние теплоемкости (при постоянном давлении) воздуха соответ­

ственно при его конечной, и начальной температурах (см- Продаже* 
ние 17), ккал/(кг-град)\ I

ts, — соответственно конечная и начальная температура воздуха, °С.

Плотность воздуха (рв, кг/м3) при его начальной температуре 
t 3 и Р0 =  760 мм рт. ст. может быть определена из Приложения 20 
или из равенства:

рвГ 0 1,293-273 
Рв~  Т 3 =  **.+ .273

где Ро — плотность воздуха при нормальных условиях, кг/м3.

7. По объему расходуемого воздуха с учетом существующей 
производительности вентиляторов выбирают вентилятор по ката­
логу.-.

8 . Определяют расход электроэнергии (Na, кет) для вентилято­
ра по- формуле:

дг У̂ Р 
. . . . . .  . 36,72т]104

где Ув — производительность вентилятора, м*/ч\
ДР  — напор, создаваемый вентилятором, кГ/м2; 

tj — к.п.д. вентилятора (принимается равным 0,62—0,65).

Напор, развиваемый вентилятором, можно определить по ка­
талогу* в соответствии с выбранным вентилятором или определить 
tiq формуле:

yt о / S \ - м а 
ДР =  0,99 т 1-jFj- ) Re-0»24

где у /  — удельный вес воздуха при его начальной температуре, кГ/м3;
g  — ускорение силы тяжести, м/сек2; 

i u w — скорость воздуха в узком сечении пучка труб, м/сек; 
т — число горизонтальных рядов в пучке;
S  — шаг ребер, м;
Р  — наружный диаметр труб, м;
Re — критерий Рейнольдса, отнесенный к наружному диаметру трубы D.

При подборе электродвигателя расчетную мощность необходи­
мо увеличить на 10 % — на случай его возможных перегрузок.

Пример. Рассчитать горизонтальный воздушный холодильник, 
предназначенный для охлаждения 14 440 кг/ч нефтепродукта плот­
ностью df° =  0,740 с 120 до 40 °С. Начальная температура воздуха 
(сухого) 25 °С, конечная 60 °С. Коэффициент теплопередачи для 
оребренной поверхности К  =  180 ккад1{м*>Ч‘град).

- ^ Р ы б к и н  С. А. Вентиляционные установки машиностроительных за­
водов. М., Машгиз, 1960.



\ Решение. Тепловая нагрузка аппарата, т. е. тепло, отдаваемое 
ефтепродуктом при охлаждении от 120 до 40 °С, составляет:

\  <3 =  О н (/?20— / « )  =  I44G0(I38,S— 19,4) =  t 716480 ккал/ч

Энтальпию нефтепродукта при 120 и 40 °С находим по таблицам 
(т . приложения 28—31): 1%0 — 138,6 ккал1кг\ If{•- — 19,4 ккал/кг.

Соеднелогарифмическая разность температур охлаждаемого про­
дукта и воздуха:

тср— go =»&2°с
60 — 15

2 ,3  lg ls-

Поверхность теплообмена холодильника по формуле. (66): 
_ 1716480

180*32 =  296 лР

Принимают 112] трубы длиной 6 м, диаметром 0,042 м  и вычисляют 
поверхность одной трубы (гладкой);

Jp1 =  ttD/ =  3,14-0,042-6 =  0,792 Ф
Число труб:

___ F  296
п ~~ Fx “ 0 ,792“ 374

Расход воздуха (бв, кг!ч) определяют из теплового баланса аппа­
рата (75):

gh (^”20— 4̂0) 1=1 (Cpis—Cpt$)
т ,-e.:

• Q  — GB {Cpta — Cpt^)

Значения теплоемкости при температурах t 3 и 1± находят в П ри - 
ложении 17. Тепловая нагрузка аппарата найдена ранее и равна 
Q — 1 716 480 ккая/ч, следовательно:

1716480
Gb“ G,24-60— 0 ,2 4 0 -2 5 "  182604 кг1ч

Плотность воздуха равна;
1,293-273 

Ра “  25 4- 273 — кг/м

Объемный расход воздуха в I сек:
GB 182604 .

^ " з ш е р а ^ з ш - м в ^ 46- ^ *  . .

Зная объем расходуемого воздуха, по каталогу подбирают вен­
тилятор.



122. При обследовании работы теплообменника установлен^/ 
керосин охлаждается от 200 до 78 °С, нефть при этом нагревается 
от 33 до 91 °С. Найти среднюю логарифмическую разность теше- 
ратур /

123. Определить среднюю разность температур тср при проти- 
воточной схеме теплообмена, если горячий теплоноситель охлаж­
дается с 300 до 150 °С, а холодный нагревается от 20 до 12Cf °С.

124. Определить поверхность теплообмена (F, м2) в теплообмен­
никах, в которых нагревается 60 000 кг/ч нефти (d|° =  0,878) за 
счет охлаждения 28 000 кг!ч мазута (d|° =  0,920) с 300 до 220 °С. 
Температура поступающей нефти 125 °С, коэффициент теплопере­
дачи К  =  120 ккал!(м2‘Ч’град); к. п. д. принять 0,95.

/Керосиновый. Дистиллят -Мазут. 
дистиллят.  ̂дизельного.

топлива

Рис. 35. Схема теплообмена.

125. В керосиновые теплообменники поступает 100 000 кг!ч 
нефти (d|° =  0,900) с температурой 20 °С и нагревается за счет 
охлаждения 80 000 кг/ч керосина (d*0 =  0,820) от 180 до 110 °С. 
Определить конечную температуру нефти и поверхность теплооб­
мена, если коэффициент теплопередачи составляет К =  
=100 ккал!{м2 ‘Ч‘град); к. п. д .— 0,95.

126. Определить необходимое число стандартных теплообмен­
ников поверхностью 100 м2 для нагревания от 85 до 180 °С нефти 
(d f — 0,885) за счет охлаждения от 315 до 115 °С 90 000 кг/ч мазута 
{d f — 0,915); коэффициент теплопередачи К =  150 ккал/{л^-ч-град)\ 
к. п. д. — 0,95.

127. Определить коэффициент теплопередачи Л в теплообмен­
никах общей поверхностью F =  260 м2, в которых охлаждается 
30 000 кг/ч керосина (d|° =  0,850) от 200 до 78 °С и нагревается нефть 
с 20 до 90 °С. Движение теплоносителей в теплообменниках проти- 
воточное.

128. В теплообменном аппарате горячий поток охлаждается с 
200 до 75 °С, холодный поток при этом нагревается от 20 до 65 °С. 
Определить среднюю логарифмическую разность температур т ,



,когда потоки движутся прямоточно, противоточно, перекрестно и 
смешанным током.

' 129. В теплообменниках типа «труба в трубе» нагревается 
,'260 ООО кг/ч нефти (d f  =  0,880) с 80 до 165 °С за счет охлаждения 
'30 000 кг/ч мазута (d f  =  0,910) с 315 до 150 °С. Определить, касколь- 
'ко потребуется увеличить поверхность теплообмена, чтобы 
| нагреть нефть до 180 °С; коэффициент теплопередачи К  =  
i=  150 ккал/(м?>ч-град); к. п. д. — 0,95.

130. Рассчитать схему теплообмена, приведенную на рис. 35. 
Определить поверхность нагрева теплообменников. Коэффициент 
теплопередачи К  следует принять по практическим данным. Данные 
для расчета приведены в таблице:

Температура, “G

Поток 4 ° G, кг/ч
на входе на выходе

Н е ф т ь .................................... 0,900 200 000 20 200
Керосиновый дистиллят . . 
Дистиллят дизельного топ­

0,820 25000 230 125

лива . ................................ 0,860 80 ООО 280 160
Мазут , .................... .... 0,950 50 000 310 180

131. Определить фактический коэффициент теплопередачи в теп­
лообменниках, в которых теплоноситель охлаждается от 215 до 
90 °С, а холодный продукт нагревается от 30 до 125 °С. Движение 
потоков противоточное. Общая поверхность теплообмена — 900 м2, 
количество теплоносителя (d f  =  0,830) 111 000 кг/ч, потери тепла 
4%.

132. Определить расход воды и поверхность' охлаждения кон­
денсатора-холодильника, в который поступает 19 100 кг/ч бензино­
вых паров и 6350 кг/ч водяных паров при 120 °С. Конечная темпе­
ратура охлаждения горячего теплоносителя 40 °С. Охлаждающим 
агентом служит вода, которая поступает при 25 °С и выходит при 
55 °С. Плотность бензина d f  =  0,750. Коэффициент теплопередачи 
К  =  140 ккал/(м2 'Ч'град).

133. Определить расход воды, необходимой для охлаждения 
50 000 кг/ч мазута (d f  — 0,940) с 120 до 90 °С. Температура воды 
на входе и выходе из холодильника соответственно_25 и 55 °С.

134. В пародистиллятный теплообменник поверхностью F  =  
=  320 ж2 при температуре 100 °С поступает 60 000 кг/ч нефти (d || —
— 0,880), где она нагревается до 150 °С. Дистиллят охлаждается 
от 230 до 180 °С. Определить фактический коэффициент теплопере­
дачи и напряженность поверхности нагрева аппарата.

135. Подсчитать прирост коэффициента регенерации тепла на 
атмосферной установке перегонки нефти, если в результате увели­



чения температуры нагрева нефти в теплообменниках с 180 д  
200 °С расход топлива в печи снижается на 6 %. На установку по 
сгупает 62 500 кг/ч нефти (df° =  0,910). Начальная температура неф 
ти 20 °С; расход топлива 1050 кг/ч {Q« =  10 00Оккал/кг); к. п. 'д- 
печи — 0,74. ' 1

136. Рассчитать расход воздуха и поверхность конденсатора- 
холодильника воздушного охлаждения, в который при 125 °С по 
ступают из колонны следующие продукты; 102 055 кг/ч паров не­
стабильного бензина (rf|° =  0,740), 17 916 кг/ч жирного газа, 
9629 кг/ч водяного пара. Конечная температура продуктов 40 °С, 
температура воздуха на входе и выходе из аппарата соответственнс
20 и 60 °С. Согласно заводским данным» коэффициент теплопередача 
К  =  200 ккал/(м*-ч-град). Теплоемкость жирного газа при нор  ̂
мальных условиях (Р =  1 am, t  =  20 °С) С — 0,458 ккал/(кг-град)



Глава 3
РАСЧЁТ ТРУБЧАТЫ Х ПЕЧЕЙ

В настоящее время наиболее распространены трубчатые печ.и 
с наклонными сводами, печи с излучающими стенками, вертикаль­
ные печи двухстороннего облучения и др.

В данной главе приведен расчет процесса горения топлива и 
технологический расчет печи.

Расчет процесса горения топлива

Горение топлива — быстро протекающая химическая реакция 
окисления элементов топлива кислородом, сопровождающаяся вы­
делением тепла и света. Процесс горения может быть выражен сле­
дующими реакциями:

С О а-----  ̂COg

2 С + О а -----*■ 2СО

2Н2+ О а ----- >2НаО (76)

S *f- Og - “> SOg

Полнота сгорания топлива зависит от количества и температуры 
подаваемого воздуха. При недостаточном количестве воздуха горе­
ние затрудняется, топливо сгорает неполностью и поэтому возни­
кают потери тепла (qa> сг). Чрезмерно большая подача воздуха не­
рациональна, так как при этом охлаждаются факел и топка» умень­
шается скорость горения, увеличиваются потери тепла с уходящи­
ми дымовыми газами (<7ух.г). Коэффициент избытка воздуха (а) пред­
ставляет собой отношение действительно поступающего в топку воз­
духа к теоретически необходимому для сгорания топлива. В на­
стоящее время для трубчатых печей а  меняется в широких преде­
лах (от 1,05 до 1,3). Печи беспламенного горения позволяют работать 
с а ,  почти равным единице.

Зная элементарный состав топлива, можно определить теоре­
тическое количество воздуха, который необходимо подать для сжи­
гания 1 кг топлива. Расчеты, связанные с определением расхода 
воздуха, ведут в киломолях на 1 кг топлива. Теоретическое коли­
чество кислорода, необходимого для полного сгорания 1 кг топлива, 
может быть найдено из уравнения:



где N q , N h , N s , N ^, N w  N q —  содержание в топливе соответствующих эл»
ментов и воды, кмоль/кг-,

1 C 1 Н
-  12 * ЮО * Н -  2 ' 100

. .  i s  _ L  (7я
Ns - ~ W ~ ’ 100 ' No== 32 ’ 100 ( ' 8

I N  1 W
Мч — no • t ПЛ 5 Nnr —N “  28 ■ 100 ’ ,VW— 18 100

где С, H, S, О, N, W — содержание в топливе соответственно углерода, воде
рода, серы, кислорода, азота и влаги, %.

Так как в воздухе содержится только 21,1 мол. % кислорода 
то теоретический расход воздуха (L0, кмоль/кг) при сгорании 1 к 
топлива составляет: .

=  0,21 * 79

или (в кг!кг): 

или (в мУкг):

Коэффициент избытка воздуха а  определяется из отношения

«-ТГ <81
где L  — практический расход воздуха, кг/кг.

Следовательно, практический расход воздуха выражается урав 
нением:

L == a  L0 (82

В процессе горения образуются продукты сгорания, состоящие 
из двуокиси углерода, сернистого ангидрида, паров воды, избыточ­
ного кислорода и азота. В случае неполного сгорания могут присут 
ствовать также окись углерода, несгоревшие углеводороды, водород 
сажа. Общее количество продуктов сгорания (ZN , кмолькг) пр* 
полном сгорании топлива выражается уравнением:

2 W =  Ncos +  ^ s o a +  ^ н2°  +  +  NOz (83;

Общий объем (Упр. сг, мй!кг) продуктов сгорания составляет:
Vnp.cr ^  22,4SjV (84;

Состав продуктов сгорания, выраженный в мольных единицах, 
можно определить по нижеприведенным уравнениям (в кмоль/кг)



двуокиси углерода
v  1 сWco2=  12  ■ юо

сернистого ангидрида
I S

=SOa — 32 100

водяных паров:
за счет содержания в топливе водорода

1 Н
н2о -  2 * юо

за счет водяного пара, подаваемого в форсунки для распыле­
ния топлива

Ов.П
Н20 ”  18

за счет присутствия воды в топливе

аГ  w"H sO “  18

общее количество водяных паров

\1 »>' . »»" . чяг 1 ^  , GD.n , W
% 20  -  % 20  +  "НгО -г  " н 20  — 2 100 +  ” ! 5“  +  18

азота: 
в воздухе

Wn2 =  0,79Z.
в топливе

“Na— 28 100

общее количество азота

свободного кислорода: 
в избытке воздуха

Ло*в ( « - 1)Ог 
общее количество кислорода

^ ■ = A ^  +  i*o,
где Л^о2 — содержание кислорода в топливе, кмоль/кг.

Плотность продуктов сгорания (дымовых газов) при 0 °С и 
760 мм pm. cm, равна (в к&м9):

£/пП



Для газообразного топлива обычно расход воздуха и состав дц 
новых газов относят к 1 м3 топлива (при нормальных условиях) 
Для этого надо умножить величины, отнесенные к 1 кг топлива 
на Мт/22,4, где Мг — средняя масса 1 т оль  газового топлива, кг\
22,4 — объем 1 кмоль любого газа при нррмальных условиях, м3',

Пример 1. Рассчитать процесс горения мазута, содержащей 
■86,5% С, 11,5% Н, 2% S. Расход водяного пара на распыление! 
топлива составляет 0,5 кг/кг. ;

Решете. По формулам (78) находят мольное содержание С, Н, S; 
в 1 кг мазута:

1 86,5 '
С — Л2-1 100 — 0,0728 кмоль/кг

i 11,5
я н  =  ~2 ~ 'ш 100~ ~  0*0576 клюль/кг 

1 2
Ns =  "22“ —jqq- =  0,0006 кмоль/кг

Теоретическое количество кислорода по формуле (77):

0,0576
0 T =  0 ,0 7 2 8 -f— 2—  f-0,0006 =  0,1022 кмоль/кг

Теоретическое количество воздуха на горение 1 кг мазута по 
формуле (79):

0,1022
L0=  q = 0 ,4 8 6  кмоль/кг =  0,486-29 =  14,09 кг/кг

Принимают коэффициент избытка воздуха а  — 1,2, тогда прак­
тическое количество воздуха определяют по формуле (82):

L =  1,2*0,486 =  0,5832 кмоль/кг ~
=  0 ,5832-29=16,94  д а /я г= 2 2 ,4 -0 ,4 8 6 =  10,8 м*/кг

Состав продуктов сгорания определяют по формулам (78):

Wco2— 0,0728 кмоль/кг 
Лг50а =  0,0006 кмоль/кг 

0 ,5
#Н 20  — 0,0576 -f  =  0,0753 кмоль/кг 

N  = 0 ,5832-0 ,79  =  0,4606 кмоль/кг 

iVo2 ^ v V o ,+  — 1)0,1022 =  0,0204 толь/кг

Суммарное количество продуктов сгорания:

SjV= 0 ,0 7 2 8  -f  о ,0006 +  0,0753 +  0 ,46С6'+  0*0204 =  0,6297 кмоль/кг



или (в кг на 1 кг топлива):

Gnp-cr =  0,0728-44 +  0,0006-32 +  0,0753* 18 4- 
-f  0,4606-28 4- 0 ,0204-32= 18,12 кг/кг

Объем дымовых газов:
\/прхг =  22,4-0;6297= 14,6 л£(кг

Плотность дымовых газов по формуле (85):

finp.cr IS, 12
Рпр,сг — у пр сг — 14,6 — 1 ’24 кг№

Низшая теплота сгорания мазута по формуле Д . И. Менделеева- 
(91):

Qg_= 81 -86,5  4- 246-11,5 +  26,2 «  10000 ккал/кг

Технологический расчет печи

Полезная тепловая нагрузка печи (Qn0JI, ккал/ч) установки пря­
мой перегонки нефти складывается из тепла, затраченного на нагрев 
и испарение нефти, на перегрев водяного пара (при наличии в печи 
пароперегревателя):

Qmn —  Qnarp 4* Qticn 4- Qnep.B.a (8 6

Тепло, необходимое для нагрева нефти, (QHarp, ккал!ч):

Qnarp =  G0  — е) (

Тепло, необходимое для испарения нефти, (Q„cn, ккал!ч):
QaCa= ^ G e ( i l - i ^ )

Тепло, необходимое для перегрева водяного пара, (Qnep,B,n> ккал/ч)г 
Qncp.B.n =  £■ - f  С  ih —  ^d)J (8 7 ) '

где G — производительность пето, кг/ч; 
е — доля отгона сырья, доли единицы; 

lfL, — энтальпия жидкости при температурах входа и выхода ее из печи„ 
ккал/кг;

/" — энтальпия паров при температуре выхода их из печи, ккал/кг;
L — количество перегреваемого водяного пара, кг/ч; 
х — влажность насыщенного водяного пара, доли единицы;
/  — теплота испарения воды, ккал/кг;
С — теплоемкость, ккал/(кг-град);
*3 — температура перегретого водяного пара, °С;

— температура насыщенного водяного пара, °С.



Пример 1. Определить тепловую нагрузку печи вакуумной уста­
новки производительностью 50 ООО кг/ч мазута (d$° =  0,931). В печи 
мазут нагревается от 226 до 430 вС, при этом 40% его переходит в 
паровую фазу. В печи имеется пароперегреватель, где перегревается 
650 кг/ч водяного пара от 120до 400 °С. Отгон имеет плотность d f  =  
=  0,912. Влажность водяного пара 2%.

Решение. По формуле (86) находят полезную тепловую нагрузку 
печи. Энтальпию мазута и продуктов отгона в парах и жидкости 
при 226 и 430 °С находят по формулам (44), (46) и Приложениям 28— 
31. Мазут при 226 °С находится в жидком состоянии, а при 430 °С 
часть его (40%) переходит в пары — отгон. Энтальпия мазута 1т —
— 115,3 ккал/кг, энтальпия отгона =  306,2 ккал/кг, энтальпия 
остатка 1%1 =  253 ккал/кг.

Тепло, затрачиваемое на нагрев и испарение мазута:

Q l  =  Qwarp +  Qiicn =  (  l° lQ —  / з 2б ) - f  0  —  б) (  ^430 —  ^£2б )  “

=  50000-0,4(306,2— 115 ,3 )+  50000-0,6 ( 2 5 3 -  115,3) =  7 949000 ккал/ч

Тепло, затрачиваемое на перегрев водяного пара:

Q a Q nep.B .n ~  ^ в .п  \xl -Ь  С  (^з —  ^ ) ]  =

=  650[0,02-540+  0 ,5 (400— 120)] =  98020 ккал/ч

Полезная тепловая нагрузка печи:
Qn0J1 =  Q: +  Qa =  7 949 000 -f- 98 020 =  8 047 020 ккал/ч

Коэффициент полезного действия обычно колеблется в пределах
0,60—0,80 и определяется по формуле:

п = — Оцол—  (88)
Qp —  9 пот

где т) — к.п.д. печи;
4?тюп — полезное тепло, затрачиваемое на нагрев и испарение нефтепродукта, 

перегрев водяного пара, ккал/кг топлива;
Q” — низш ая теплота сгорания топлива, ккал/кг;

4 '  — потери тепла в печи, ккал/кг.

Полезное тепло можно определить, исходя из уравнения:
QnoJ! =  Q p —  ( jnoT=  Qp —  (<?дог +  ?ух.г +  Йа.сг) (89)

где <7 лот — потери тепла в окружающую среду через кладку печи, ккал/кг топ- 
■ лива;

9ух.г — потери тепла с уходящими дымовыми газами, ккал/кг топлива;
?я. с г— потери тепла от неполноты сгорания топлива, ккал/кг (практически

Потери тепла в атмосферу кладкой печи обычно составляют 6— 
10%. Потери тепла стенками топочной камеры 2—6%, в конвек-



шонной камере 3—4%. Потери тепла с дымовыми газами, уходящи- 
ии из печи в дымовую трубу, зависят от коэффициента избытка 
воздуха и температуры этих газов. Желательно иметь минимальную 
Температуру уходящих дымовых газов, однако это вызывает уве­
личение конвекционной поверхности и потерю напора в трубах печи. 
Обычно температуру уходящих дымовых газов принимают на 150— 
£Ьо °С выше температуры поступающего в печь сырья, т. е.:
I +  (150 - 2 0 0 )  (90)

где tr — температура уходящих дымовых газов, °С; 
tc —  температура поступающего в печь сырья, °С.

Теплота сгорания топлива (низшая) зависит от его состава. 
Основными элементами топлива являются углерод (С) и водород (Н). 
Кроме того, в топливе содержатся азот (N), кислород (О), сера (S) 
и вода (W). Низшую теплоту сгорания топлива QJ можно определить 
по формулам [91:

для жидких топлив (по формуле Д. И. Менделеева, в ккал/кг)

Qp — 8 1C +  246Н +  26 (S—О) — 6W (91)

где С, Н, S, О, W — содержание в топливе углерода, водорода, летучей серы, 
кислорода и воды, вес.%.

для газообразных топлив (в ккал/м5)
Qp =  25,79H2 +  85,Б5СН4 +  141,07С2Н4 +  152,26С2Не +

+  205,41СзНб +  217,95СзН8 +  283,38я-С4Н10 +  271 ,П С 4Н8 +
4- 55,85HaS +  348,90С6Н1а (92)

Значения низшей теплоты сгорания некоторых топлив (в 
ккал/кг) приведены в Приложении 46 и ниже:

Древесина ....................................................  2800—2980
Т о р ф .................... . .......................................  2150—3760
Бурый уголь (подмосковный) . . . . . .  2740—3440
Каменный уголь ............................................. 5450—6950
Антрацит........................................................  7350
Мазут то п о ч н ы й .................................... .... 9820—10500
Природный газ (98% СН4) . . . . . . .  11600

Пример L  Определить низшую теплоту сгорания топлива, со­
держащего 11,4 вес. % водорода й 88,6 вес.% углерода.

Решение. По формуле Д. И. Менделеева находят значение Qj:

Qp =  81 -88, 6 -}- 246-11,4 да 10 000 ккал/кг

Энтальпия продуктов сгорания. Для определения энтальпии 
продуктов сгорания (дымовых газов) удобно пользоваться графиком 
зависимости между температурой и энтальпией дымовых газов,



отнесенным к 1 кг топлива (см. Приложение 47). Энтальпию дыме 
вых газов можно определить на основе правила аддитивности: i

(93
i

где ! t — энтальпия дымовых газов при температуре t, ккал/кг; \
Ni — число киломолей отдельных компонентов дымовых газов на 1 кг топ 

лива, кмоль/кг;
/ /  — энтальпия отдельных компонентов дымовых газов прн i  °С, ккал/кмол^

где M i — масса 1 кмоль отдельных компонентов, кг/кмоль;
С{ — средняя теплоемкость компонентов газа при постоянном давление 

(от 0 до t °С), ккал/{кг-град) (см. Приложения 15, 18, 19).

Определив по уравнению (93) величину I t при разных темпера 
турах, строят кривую зависимости /  от t  и по этой кривой опреде 
ляют для данного топлива значение I t при любой заданной темпера 
туре.

Тепловая напряженность топочного пространства — это коли 
чество тепла, выделяемого при горении топлива на 1 м3 топки в I ч 
Измеряется тепловая напряженность топочного пространства i 
ктл!{м3 -ч). Напряженность топочного пространства современны; 
трубчатых печей НТ =  35 ООО — 70 000 ккал]{мь-ч) [7].

Объем топочного пространства зависит от допустимых тепловыз 
нагрузок поверхности нагрева и определяется формулой:

Щ
V= - R 7  <**:

где V — объем топочного пространства, zt3;
В  — часовой расход топлива, кг/ч;

Qp — низшая теплота сгорания топлива, ккал/кг;
НТ —  тепловая напряженность топочного пространства, ккал/(мэ-ч).

Расход топлива в печи вычисляют по формуле:

где <2пол — полезная тепловая нагрузка печи, ккал/ч; 
Эр — низшая те:
Ч — к.п.д. печи

Qp — низшая теплота сгорания топлива, ккал/кг;

Тепловая напряженность поверхности нагрева радиантных и 
конвекционных труб определяется количеством тепла, передавае­
мого 1 м* данной поверхности нагрева в 1 ч. Допустимое среднее 
значение тепловой напряженности поверхности нагрева радиант­
ных труб для печей атмосферных установок колеблется от 27 ООО 
до 45 ООО ккал/(м2 'Ч), для печей вакуумных установок от 24 ООО до



30 ООО ккал1(м2‘Ч). Для современных высокоэффективных трубча­
тых печей с радиантными трубами двухстороннего облучения и 
оребренными конвекционными трубами теплонапряженность ра­
диантных труб достигает 60 000—65 000 ккал1(м*‘Ч). Для конвек­
ционных труб значение средней тепловой напряженности равно 
примерно 8000—20 000 ккал!(м2-ч).

Однако тепловые напряженности поверхности нагрева радиант­
ных труб в разных точках печи отличаются друг от друга, иногда 
значительно. Наибольшую тепловую напряженность имеют участки 
зм еевика трубного экрана, близко расположенные к зеркалу го­
рения; сторона труб, расположенная к факелу; трубы, расположен­
ные над перевальной стенкой; первый ряд двухрядного экрана. 
Применяют различные методы выравнивания тепловых напряжен­
ностей радиантных труб: наклонные своды печи, радиирующий 
конус, двухстороннее облучение, настильное пламя и др.

Температура дымовых газов над перевальной стенкой характе­
ризует распределение полезной тепловой нагрузки печи между 
радиантными и конвекционными трубами. Обычно температуру 
дымовых газов над перевальной стенкой поддерживают в пределах 
700—850 °С.

Технологические показатели работы трубчатых печей приведены 
в Приложении 48,

Расчет раднантной секции

При расчете радиантной секции печи устанавливают зависи­
мость между количеством тепла, получаемым трубами этой секции, 
величиной поверхности нагрева, температурой дымовых газов над 
перевальной стенкой и тепловой напряженностью радиантных труб.

Существует много методов расчета радиантной секции печи [5,
6, 8, 9, 12, 13}. На основе сравнительного анализа показано, что 
наиболее точным методом является аналитический метод Н. И. Бе­
локонь [131. Н. И. Белоконь ввел понятие об эквивалентной абсо­
лютно черной поверхности {Hs, л*2), которая служит геометрической 
характеристикой топки.

При расчете радиантной секции по Н. И. Белоконь должны быть 
известны: коэффициент избытка воздуха а , масса продуктов сгора­
ния 1 кг топлива G, теплота сгорания топлива температура сырья 
на входе и выходе из печи tx и is, коэффициент полезного действия 
печи т), количество полезно затраченного тепла QnojI, расход топли­
ва В. Определяют; количество тепла, воспринимаемого радиантными 
трубами печи, Qp, поверхность этих труб Яр>тр, температуру дымо­
вых газов над перевальной стенкой тепловую напряженность 
радиантных труб

Порядок расчета рекомендуется 15] следующий.
1. Задаются температурой дымовых газов над перевальной стен­

кой t„ и последующим расчетом проверяют правильность принятой 
величины. Обычно эта температура составляет 750—900 °С.



2. Определяют среднюю теплоемкость [Cpmt ккал/(кг>град)] пр< 
дуктов сгорания 1 кг топлива при tn. Расчет ведут по уравненик

GCpm =  /исогс соа +  т щ оСщ о  +  CNjj +  mo2c oz (9Е

где G — масса всех продуктов сгорания на I кг топлива, кг/кг; 
тСЭ2* тН«0‘ mNa« mOa— массы компонентов продуктов сгорания на 1 кг топлив; 

кг/кг;
С СОа, CHn0, CN , CD;j— теплоемкости компонентов продуктов сгорания 1 * 

топлива, ккал/(кг-град).

Значения теплоемкости продуктов сгорания можно найти п 
рис. 36.

3. Определяют приведенную температуру исходной систем: 
# 0, °С) по уравнению:

j  +  та)ф1ф -J- Gr.pCr.p^r.p +  Ст/Т .
*0 —---------------- —fir-------------------- 1У/ОЬря,

где а  — коэффициент избытка воздуха;
L0 — теоретическое количество воздуха, да/кг;
Св — средняя теплоемкость воздуха, ккал/(кг-град)\ 
tB — температура воздуха, поступающего в топку, °С; 

о)ф — расход пара для распыления топлива в форсунках, кг/кг\
1 ф — энтальпия форсуночного водяного пара, ккал/кг, равная:

ф̂ =  ̂ в.п̂ а.п

Сг. р — количество газов рециркуляции, кг/кг-,
Сг.р, *г.р — теплоемкость газов рециркуляции, ккал/кг-град), и их температург 

С,
Ст, /т — теплоемкость топлива, ккал^кг-град), и его температура, °С.

В технических расчетах энтальпией топлива и форсуночног 
пара можно пренебречь.

4. Определяют максимальную расчетную температуру горени 
ft,.* .

м̂акс — *0 *1" QCpm (98

где % — к.п.д. топки; рекомендуется принимать в пределах 0,94—0,98.

В случае работы печи без рециркуляции дымовых газов можн 
принимать температуру исходной системы, равной температур 
поступающего воздуха, т. е. t 0 ~  tB.

5. Определяют количество тепла, воспринимаемого сырьем Ч€ 
рез радиантные трубы (Qp, ккал/ч):

Q p = s ( Q jn ,- / („)

где I f  — энтальпия дымовых газов при температуре перевала, ккал]кг.



6. Определяют количество тепла, воспринимаемого сырьем Че­
рез конвекционные трубы (QK, ккалЫ):

Qk =  QnOJI Qp — Q ух.Г
где <ЗПОл — полезно использованное тепло, ккал/ч;

Qух. г — тепло, уносимое уходящими дымовыми газами, ккал/ч.

7. Определяют энтальпию (1К, ккал!кг) и температуру °С) 
сырья при входе в радиантные трубы (на выходе из конвекцион­
ных труб):

'к=/<. + - |г  С")

где / /  — энтальпия сырья при входе 
в печь, ккал/кг;

Gc — количество сырья, кг/ч.

На выходе из камеры кон­
векции в связи с высоким дав­
лением все сырье находится в 
жидкой фазе, поэтому по най­
денным значениям энтальпии и 
плотности можно однозначно 
определить температуру входа 
сырья в радиантные трубы tK.

8 . Определяют среднюю 
температуру наружной поверх­
ности радиантных труб (̂ ст, °С):

г’с т -  + Г ( 100)

Температура, "С ,

Рис. 36. График для определения сред­
них теплоемкостей газов.

где /2 — конечная температура нагрева сырья, °С;
?  — разность температур между наружной поверхностью труб и темпера.* 

турой сырья ( / '= 2 0 —60 °С).

9. Определяют поверхность радиантных труб (Яр, ^  м%). Для 
этого по графикам рис. 37 (а — в) [8] определяют значение параметра 
qs =  Q/HSt где Q — количество тепла, вносимого в топку топливом, 
воздухом и форсуночным паром, ккал/ч; Hs  — эквивалентная аб­
солютно черная поверхность, м2. Величина qs  зависит от принятой 
температуры дымовых газов над перевальной стенкой tn, максималь­
ной расчетной температуры горения tmKC и температуры наружной 
стенки трубы t„.

Общее количество тепла, вносимого в топку, составляет:

Q —  В  (  Qp Лт "Ь ^Ф^В.П^В.П +  ^т^т)



2 0 'W 3 w-jo* 2о-тч зм о4
, к к а л ’/ ( м г-ч)



г в ' Ш 3  ю - ю ч  2 0 ' Ю Ч  3 0 - т 4

, кнал/(мг-я)

Рис. 37. График для определения параметра qs  при температуре
стенки *ст: 

а — 20СГС; 6 — 400*0; в  — 600*С.

Для технических расчетов можно определить общее количество 
тепла, внесенного в топку с топливом н воздухом:

Q —  Q r "Ь Qb “  В (  *3р Чт “Ь

или одним топливом:

Определив по графику qSi находят предварительное значение 
эквивалентной абсолютно черной поверхности Hs =  Q/qs  (,иа).

10. Задаются степенью экранирования кладки:

где Нл  — эффективная лучевоспринимакяцая Поверхность, мг;
F — неэкранированная поверхность кладки, мй.

и коэффициентом избытка воздуха а ; по графику на рис. 38 опреде­
ляют величину Я5/Яя. Степень экранирования кладки в современ­
ных печах находится в пределах 0,3—0,8, а чаще всего 0,35—0,5. 
Если при данном значении ф не обеспечивается размещение труб, 
задаются другим значением и расчеты повторяют.

П . Определяют эффективную лучевоспринимающую поверх­
ность (# л, л*):



12. Определяют размер заэкранированной плоской поверхности 
заменяющей трубы (Я , л*):

1 л_
Кн  =

где /С — фактор формы, определяемый по графику Хоттеля (рис, 39) в зависи 
мости от расстояния между осями труб и от числа рядов труб; он пока 
зывает, какая доля тепла поглощается трубами от того количества, ко

торое в тех же условиях поглощала 6i 
полностью заэкранированная поверх 
ность. Так, для наиболее распростра 

0,98 — ]— |— {— |— |— [— | ненного в печах расстояния межд;
осями труб 2d для однорядного экран; 
/(= 0 ,87 , для двухрядного /(=0,98
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13. Принимая длину трубы 
и вычисляя полезную длину ДГ= 
=  I — 2а (где а — часть трубы 
расположенная в кладке печи) 
определяют высоту экрана одно) 
камеры (h , м):

h = Н
2Д/

14. Принимают конструкции 
печи и рассчитывают число тру( 
в каждой радиантной камере. Ес 
ли в печи две радиантных каме 
ры, то число труб п можно опре 
делить из равенства:

h — d
■Ь У -п =  ■2d

0,1 0,2 0,3 О 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9
<р=Лп-Т  Hn*F

Рис. 38. График для определения 
величины Н~/Нл .

* где а  — наружный диаметр трубы, м.

Затем располагают трубы в каждой камере и определяют поверх­
ность радиантных труб всей печи (Яр. ^  м2) и затем размеры ка­
меры радиации. Поверхность радиантных труб можно определит! 
из равенства:

для однорядного экрана
Hr

для двухрядного экрана
•^р.тр^

Затем проводят поверочный расчет камеры радиации,
•1. Определяют размер неэкранированной поверхности кладки 

(F, м а):



2. Определяют более точно значение эквивалентной абсолютно 
ерной поверхности (Hs , л*а):

+  (103) 

де е0 — степень черноты поглощающей среды; зависит от концентрации трех* 
атомных газов в продуктах сгорания топлива; приближенно для дан­
ного топлива е0 можно подсчитать (по предложению С. В . Адельсон 
[6]), используя коэф­
фициент а :

2
1 +  2,15»

ф(Т) — принимается рав­
ной 0,8—0,85;

и — соответственно сте­
пень черноты экра­
на к кладки печи; 
рекомендуется е « =
=  ̂ =0,9; 

р — коэффициент.

Коэффициент р опреде- 
1яют по уравнению:

. I "  <‘04)

де pFH— угловой коэффициент 
взаимного излучения 
поверхностей экрана 
и кладки, определя­
ется в зависимости 
от отношения H JF ;  
если H J F  <  0,5, то 
PF// =  Яд/F; если 
H J F  >  0,5, то 
Pfh= H J (F  +  Я л) =
= Я Л/ 2 Р = Ф; 2 F -  
суммарная поверх­
ность экрана и клад­
ки, м*.

3. Определяют коэффициент теплоотдачи свободной конвекцией 
)т дымовых газов к радиантным трубам \ак, ккал1 (м*'Ч'град)\:

ак — 1,8 - / tn -— ( 0̂^)'

величину ак  можно определить по графику на рис. 40.
4. Вычисляют температурную поправку теплопередачи в топке

Рис. 39. График Хоттеля для определения 
фактора формы К:

/  — количество тепла, передаваемого двум рядам 
труб; 2 — количество тепла, передаваемого .одному 
ряду труб (всего один р яд ); 3 — количество теп­
ла, передаваемого нижнему ряду труб (всего два 
ряда); 4 — прямое излучение, передаваемое ниж­
нему ряду труб; 5 — количество тепла, передавае­
мого верхнему ряду труб (всего два ряда); 

.С — прямое излучение, передаваемое верхнему ря­
ду труб (вссго один ряд):



где Яр.тр — поверхность радиантных труб, л2;
Тиакс — максимальная температура горения, °К;
Т0 — средняя температура экрана, °К; 7*0=273 -f te; 
с$  — постоянная излучения абсолютно черного тела; cs  =4,88 ккал/(; 

■наград),

Аргумент излучения х  вычисляют по формуле:

х  =
10Hs cs (  ̂ макс' \ 

\ 1000 / ( 1!BGCpm -J- ак#ртр

5. Пользуясь графиком на рис. 41, по значению аргумента изл 
чення находят характеристику излучения (3S.

6. Температуру дымовых газов (Гп, °К) над перевальной стенк
определяют из уравнения:

Рис. 40. График для опреде­
ления коэффициента теплоотда­

чи свободной конвекцией.

Т л  —  P,s (Тцакс ~  J

или (в °С):

tn = TB — 273

Если полученная расчетом те 
пература газов на перевале зна* 
тельно отличается от ранее принятс 
то следует произвести перерасч< 
Завышенная или заниженная те 
пература свидетельствует о том, ч 
выбранная поверхность радиантш 
труб мала или велика. Поэтому t  
до либо увеличить, либо уменьши
Н,р . тр*

7. Определяют коэффициент прямой отдачи |л по формуле:
м̂акс— Ат=  7-----—г

*макс —  ‘ о (*<
где t0 — приведенная температура исходной системы, °С.

8. Определяют количество тепла, полученного радиантными тру! 
ми (Qp, ккал/ч): ,

Зр^ЯЗрПгЦ

9. Рассчитывают тепловую напряженность радиантных тр
Ц > .т Р > ж а л / ( м * ‘ Ч)]:

_  Qp  п
Ь л р -  ЯР.ХР t 1

Если полученная в результате расчета тепловая напряженное 
радиантных труб допустима, то результаты расчета приемлем 
В ином случае надо изменить принятый режим.



10. Затем, зная диаметр d труб печи и длину- Г  одной трупы* 
определяют полезную поверхность одной трубы (FTр, ж2):

Число труб:
FTp «= mil

Я,
л = Р.тр

тр

11. Тепловая напряженность топочного пространства \qV9 
ккал/(ма-ч) I:

Чу— у

где V — объем топочного пространства, мК
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Рве»'41. Кривые зависимости характеристики излучения от аргуиента излу­
чения х.

12. Объем топочного пространства одной камеры равен:
У^аЫ

где а — высота камеры радиации, м; 
b — ширина камеры радиации,
I  — длина трубы, м.

Пример 1. Определить поверхность и тепловую напряженность- 
радиантных труб атмосферной печи для нагрева 344 ООО кг/ч нефти 
от температуры tx =  240 °С до t2 — 340 °С. Полезное тепло, сооб­



щаемое нефти в печи, <?пол =  33 416 920 ккал/ч. Топливо: сухой 
газ с Qp =  11 150 ккал!кг. Количество газов, образующихся при 
сгорании 1 кг топлива: С03 — 2,98 кг/кг; Н20  — 2,40 кг!кг; N2 — 
14,2 кг!кг\ О* — 0,73 кг!кг. Коэффициент полезного действия печи 
t) =  0,809. Расход топлива В =  3664 кг!ч. Коэффициент избытка 
воздуха а  — 1,2. Плотность нефти d|° =  0,870.

Решение. 1. Задаются температурой дымовых газов над переваль­
ной стенкой /и — 800 °С.

2. Определяют среднюю теплоемкость продуктов сгорания 1 кг 
топлива при ta =  800 °С:

Сср =  J  ССр т  =  2,98-0,234 +  2,40-0,226 +

-f  14,2-0,253 -Ь 0 ,7 3 -0 ,2 2 2 ^  5 т а л!{кг-гр а д )

Теплоемкость продуктов сгорания определяют по графику на 
рис. 36. Энтальпия продуктов сгорания равна:

7/п =  ССр*п =  5 • 800 =  4000 ккал/кг

3. Приведенную температуру исходной системы t0 определяют 
"по формуле (97), но в случае работы без рециркуляции дымовых 
газов ее можно принять равной температуре поступающего возду­
ха, т. е. z'o — 4  — 20 °С.

4. Максимальную расчетную температуру горения рассчиты­
вают по формуле (98) (принимают к. п. д. топки t]T =  0,95):

11 150-0,95 
^ыакс — 20 -f- j?— —  =2118®С

Тшкс =  2118 +  273 =  2391 °К

5. Количество тепла, воспринимаемого нефтью через радиант- 
ные трубы, рассчитывают по формуле:

(Зр= В {^г,т—/,„) =
=  3664 (11 150-0,95 — 4 0 0 0 )^2 4  154 920 ккад/я

6 . Количество тепла, воспринимаемого нефтью через конвек­
ционные трубы:

=  Зп ол  — Qp =  33 416 920 — 24 154 920 =  9 262 000 ккал/ч

7. Энтальпия нефти на входе в радиантные трубы по форму­
ле (99):

9 262 000
/ к =  127,4 +  344 700 ~  154,3 ккал1 ^

'"■%л По таблицам зависимости энтальпии от температуры (см. При­
лож ения28, 29) находят, что полученному значению энтальпии 
отвечает температура /к =  281 °С.



8 . Средняя температура наружной поверхности радиантных труб 
по формуле (100):

U  +  f* 340 -f  281 /ст =  +  t0 = ----- j -----+  20 «  331 °С

/0 =  20—60» принимают f0 — 20 °С.
Г сх =  331 -f~ 273 =  604 °К

9. По графикам на рис. 37 (а, б) по известным величинам tn =
— 800 °С, /ыакс =  2069 °С и =  331 °С интерполяцией находят 
значение параметра qs :

qs  =  - ~ — =  110 000 ккал}(м--ч)
S

Общее количество тепла, внесенного в топку:

Q =  B Q £%  =  3664-И  1 5 0 -0 ,9 5 = 3 8 8 0 0 0 0 0  ккал/ч

Предварительное значение эквивалентной абсолютно черной 
поверхности:

Q 38 800 000
_ qs ~  110000 “ Й М Л

10. Задаются степенью экранирования кладки <р =  0,55. По 
графику на рис. 38 определяют величину Я5 /Я л =  0,74.

11. Эквивалентная плоская поверхность:

„  .1 й____353_
— —  0,74 ” 477 л

12. Площадь заэкранированной плоской поверхности, заме­
няющей трубы:

н  =  ~ i t~ =  0,87 ~ 548

Фактор формы К  определяют по графику на рис. 39. При одно­
рядном экране и расстоянии между трубами 2d фактор формы К  =  
=  0,87.

13. Поверхность радиантных труб:

Яр.тр« ^ - Я = - ^ -  548 =  860 #

14. Проводят поверочный расчет радиантной секции. Величина 
неэкранированной поверхности по формуле (102):

400 л 2

101



15. Уточненное значение абсолютно черной поверхности по фор 
муле (103): <р(Г) =  0,8; ея  =  =  0,9. Коэффициент $ по форму 
ле (104):

.  =0,225
1 *  1 — 0,56’ 0,9-0,4 

где Р е д г » 0 ,4 , так как Я л/ Г ^ 0 , 5 .

2 2 
-  1 + 2 , 15а—  I + 2 ,15*1 ,2  = 0 ’56

Значение абсолютно черной поверхности по формуле (103): 
0,56

Hs BS~ T T ~  (°-9 ’477 +  0,225• 0,9>400)= 357 ж2

16. Коэффициент теплоотдачи свободной конвекцией от дымо­
вых газовик радиантным трубам по формуле (105):

£гк =  1 .8 - /1 0 7 3  — 604 =  8 ,2  ккал/(м2'Ч'град)

17. Температурная поправка теплопередачи в топке по фор­
муле (106):

д т  8,2-860 (2391 — 604) — 4,96-357-(604)М0-8 .........„
А Т —  3664*5 4- 8,2-860 - 406 К

18. Аргумент излучения по формуле (107):

10-4,88-357 /  2391 — 406 \ 8 „ 
3664-5 +  8 ,2 .860  \  1000 )  “ ~ 5 >

19. Характеристика излучения |5S может быть найдена по гра­
фику на рис. 41 в зависимости от найденного аргумента излучения

=  0,53.
20. Уточненное значение температуры дымовых газов на пере­

вале по формуле (108):
Т п = 0 ,5 3 5  (2391 — 406) =  1061 °К 

/ п =  1061 — 273 =  788°С

Разница между найденной температурой дымовых газов на пе­
ревале и принятой небольшая, т. е. 800—788 =  12 °С, поэтому ре­
зультат вычислений можно считать окончательным.

21. Коэффициент прямой отдачи по формуле (109):
2069 -  789 

Р**" 2069— 20 - 0 *03

22. Количество тепла, полученного радиантными трубами:

Qp =  BQ” =  3664• 11 150-0,95-0,63=24400000 ккал/ч

102

............................. '........ ..................... ........ '....... '



23. Тепловая напряженность радиантных труб по формуле (liQ)i
24 400 000 „ v

?р.тр4—" 860 — 28372 ккйл}(л1 *з)

Полученное значение тепловой напряженности радиантных труб 
допустимо, следовательно, расчет приемлем.

24, Число труб в радиантной камере:
полезная поверхность одной трубы

FTp « r t d f = 3 , 14 -1 4 ,6 -0 ,1 5 2 ^6 ,9 6  .и2

принимают стандартные значения d =  0,152 м п I =  15 м. Счи­
тают, что с обоих концов по 0,2  м трубы заделано в кладку печи;

число труб:
Fp 860 

п —  Fyp —  6,95 23

Расчет конвекционной секции

Процесс теплопередачи в конвекционной секции (камере) скла­
дывается из передачи тепла от газового потока к трубам конвекцией 
и радиацией. Основное влияние на передачу тепла имеет конвек­
ционный теплообмен. Трубы в конвекционной камере принято рас­
полагать в шахматном порядке, так как в этом случае коэффициент 
теплопередачи при прочих равных условиях наибольший.

Наиболее трудоемкой частью расчета поверхности конвекцион­
ных труб является определение коэффициента теплопередачи. Коэф­
фициент теплопередачи К  в камере конвекции представляет собой 
сумму коэффициента теплоотдачи конвекцией а* и коэффициента 
теплоотдачи радиацией Ор. Численное значение — 10— 
25 ккал!(м%' ч), =  6—18 ккал!{мг-ч).

Порядок расчета поверхности конвекционных труб можно пред­
ложить следующий.

1. Определяют тепловую нагрузку камеры конвекции (QK, 
ккал!ч). Для этого из полезной тепловой нагрузки печи вычитают 
количество тепла, воспринимаемого радиантными трубами:

Qn— Qnon — Qp
2. Определяют температуру сырья на выходе из камеры кон­

векции *к. Для этого необходимо знать температуру сырья на входе 
в трубы этой камеры, тепловую нагрузку камеры конвекции и ко­
личество прокачиваемого через трубы сырья. Энтальпия сырья 
(/к, ккал?кг) на выходе из камеры конвекции равна [см. формулу (99)];

г _  / 4_ Як 'K= 'f +  Ge

где /* — энтальпия сырья на входе в печь при температуре t °С, ккал/кг)
. QK — количество тепла, передаваемого в  камере конвекций сырью, ккал/ч;

Gs — количество прокачиваемого сырья, кг/ч.



По данному значению энтальпии находят (см. Приложения 28— 
31) температуру сырья на выходе из камеры конвекции.

3. Определяют среднюю температуру (t^, °С) дымовых газов 
в конвекционной камере, зная их температуру над перевальной 
стенкой tn и температуру дымовых газов на выходе из печи ?ух.

4. Определяют среднюю разность температур (т^, °С) между 
дымовыми газами и нагреваемым продуктом по формуле на стр. 71.

дымовые газы
у̂х

нагреваемый продукт

где — температура над перевальной стенкой, СС;
/ ух — температура газов, уходящих из печи, °С; 

ta — температура поступающего в печь сырья, °С;
/к — температура сырья, покидающего камеру конвекции, °С.

5. Определяют весовую скорость [U, кг/(м2-сек)] движения ды­
мовых газов:

У  =  (1 1 1 )

где GCeK — секундный расход дымовых газов, кг/сек;
. fa — живое сечение камерьГконвекции, м2.

Секундный расход дымовых газов можно определить по урав­
нению:

(1 +  aL0) в
^сек— 3600

где а  — коэффициент избытка воздуха;
L 0 — теоретически необходимый расход воздуха для сжигания 1 кг топлива, 

кг/кг.

Для определения живого сечения камеры конвекции задаются 
расстоянием между осями труб по горизонтали и числом труб п 
в одном горизонтальном ряду. Расстояние между осями труб (S*) 
обычно принимают равным 1,7—2,0 d (диаметра трубы).

Ширину камеры конвекции (Мк, м) можно вычислить, используя 
равенство:

M K =  S x {ii—  1) - М  +  0,05

где — расстояние между осями труб, м; 
d — диаметр труб, м.

Живое сечение камеры конвекции (/к, л*2);
fu =  W K rxd) /пол

где / Пол — полезная длина трубы, ли

6. Определяют коэффициент теплоотдачи конвекции la^ 
ккал/{мг -ч-град)] от газов к трубам. Для труб, расположенных



в  шахматном порядке, рекомендуют определять коэффициент тепло­
отдачи конвекцией по формуле:

С/о,б
aK =  G,3£

где Е —  коэффициент, зависящий от физических свойств топочных газов; опре­
деляется по графику на рис. 42 в зависимости от средней температуры га­
зов tc р.

7. Определяют эффективную толщину газового слоя (S, м) по 
уравнению:

S =  3,49Si —4f Id

Рис. 42. График для определения 
коэффициента Е при шахматном рас­

положении труб.
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8 . Находят среднюю температуру наружной поверхности кон­
векционных труб (4г, °С):

/c r= k + ^  + 2o

где ta — температура входа сырья в конвекционный змеевик, °С;
tK — температура выхода сырья из конвекционного змеевика, °С.

Считают, что температура наружной поверхности трубы больше 
средней температуры сырья на 20 °С.

9. Определяют парциальное давление трехатомных газов и 
водяных паров (pR02 и рн%0, ат):

Мяо2 ^н2о
pPOz -  2 • РН20 =  2 ДГ{.

где и Мщ0 —  число молей трехатомных газов и водяных паров;
2  N{ — суммарное число молей дымовых газов.

Затем умножают величины pRQz, рНй0 на эффективную толщину 
газового слоя, получая величины парциального давления:
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I 10, Определяют коэффициент теплоотдачи излучением (радиа- 
| дней), используя формулы [5], либо графики, приведенные на рис. 43 
| и 44, где в зависимости от парциального давления р ', tcp и tct нахо- 
[ дят коэффициенты теплоотдачи излучением для водяных паров

\

\
-

\
\

\ !
A

V A
N U- f /

10 а 6 4 2 200 ш  
Ноэ^>фициент теплоотдачи излучением

го
7WQt. 

ннал/(мг'град’у)
6 0 0  воо тоо ш о  т о

Температура га зод  t ; ^ , °С

Рис. 44. Номограмма для расчета коэффициента теплоотдачи излучением
трехатомных газов.

Яр2°  и для трехатомных газов Яр^, а затем суммарный коэффициент:
г— яНгО I _ROa

,ка2

°р= аГ  + ° р

Для многих технических расчетов коэффициент теплоотдачи [ар, 
ккал/(м*'Ч‘ град)} можно определить по эмпирическому уравнению 
Нельсона:

ор= 0 ,0 22 ^ р —2

И. Определяют коэффициент теплопередачи IК, ккал/(м2-наград)] 
от дымовых газов:

X = t,i(% -M p ) (ИЗ)

12. Определяют необходимую поверхность нагрева конвекцион­
ных труб (Як.тр, м2}:

и  0*
йк*тр- Кгср

где Qit — количество тепла, передаваемого в  конвекционной камере сырью, 
ккал/ч', . ■- ч-т’.в ‘''Щ 

К  — коэффициент теплопередачи от дымовых газов, ккалЦлР-ч-граду,
*ср “  средняя разность температур между дымовыми газами и нагреваемым 

сырьем, °С.
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п jtd/под

В Приложении 48 дана характеристика трубчатых печей уста­
новок АВТ.

Пример 2. Определить поверхность и тепловую напряженность 
конвекционных труб печи, если ее полезная тепловая нагрузка; 
33 062 000 ккал/ч, а тепловая нагрузка радиантной камеры 
24 400 000 ккал/ч. Остальные данные для расчета взять в предыду­
щем примере расчета поверхности радиантной камеры. Расход воз­
духа  на сгорание 1 кг топлива равен 15,73 кг/кг.

Решение. 1. Тепловая нагрузка камеры конвекции по формуле:
Qk =  <2пол -  Qp — 33 062 000 — 24 400 000 в  8 662 000 ккал/ч

2. Энтальпия продукта на выходе из камеры конвекции. Нефть 
входит в камеру конвекции при ta = 240 °С и в камере получает 
количество тепла, равное QJGC. Энтальпия нефти на выходе из ка­
меры равна по формуле (99):

Ок 8 662 000
/к =  /а4о +  = 12 8 ,45  +  344 7QQ = 1 5 3 ,8  ккал]кг

Данной энтальпии нефти соответствует температура tK =  279 °С
3. Энтальпия дымовых газов над перевальной стенкой:

/п =  Сср?п =  5 ,12*800 =  4100 ккал/кг

Значение Сср =  5,12 ккал/{кг>град) найдено при расчете радиант­
ной камеры; tn =  800 °С задана при расчете радиантной камеры.

4 . Средняя температура дымовых газов в конвекционной каме­
ре. Газы в конвекционную камеру входят с /„ =  800 °С, уходят с 
iyz =  350 °С (вычислены при расчете радиантной камеры). Средняя 
температура tcp =  550 °С.

5. Средняя логарифмическая разность температур между дымо­
выми газами и нагреваемой нефтью:

дымовые газы
800 °С ----------------► 350 °С

нефть
279 °С *-------  240 °С

Д*В =  521°С Д/Н= 110°С 
521 — 110 

Ч р -  521 — 270 °С
2.3  lg - щ -

6 . Задаются расстоянием между осями труб =  0,225 м, чис­
лом труб в одном горизонтальном ряду п = 6 , диаметром труб d  =  
=  0,152 м и определяют ширину камеры конвекции:

M t — S i  ( л — 1) + 4 + 0 , ' С5 =  0 ,225 (6 — 1) +  0,152 +  0 , 0 5 =  1,33 м



7. Живое сечение камеры конвекции:
fK =  (Мк -  nd) /пол =  (1,33 -  6-0,152) 14,6 =  6,1 М*

8 . Секундный расход дымовых газов по формуле (112):

< u -  (1 + 1-23 ‘05f )3664

9. Весовая скорость движения дымовых газов по формуле (111):
20,2

£/= —Q-j—=  3,31 кг/(м2'Сек)

10. Коэффициент теплоотдачи конвекцией от дымовых газов 
к трубам (для шахматного расположения трубных пучков):

£/М (3,31)М
ак =  0,3£ - ^ Г  =  0,3-22 =  34,6 ккал)(**•«*•град)

Значение коэффициента Е = 22 определяют по графику на 
рис. 42 в зависимости от средней температуры дымовых газов t^  =
— 550 °С.

И . Определяют коэффициент теплоотдачи излучением трехатом* 
ных газов:

a p =  0,022fcp— 2  =  0,022-550 — 2 = 1 0 ,1  ккал/(м2-<с-град)

12. Коэффициент теплопередачи по формуле (ИЗ):
К =  1,1 (% +  Ор)= 1,1 (34,6 +  10,1) = 4 4 ,7  ктлЦм'-ч-град)

13. Необходимая поверхность конвекционных труб:

и ___ 8 662 000 717 *?Лк л р =  д Тер — 4 4 ,7 .2 7 0 “ / и  м

14. Число труб в конвекционной камере:

n_^ip____ IE____ 102
п ~~ ndt “ 3 ,1 4 -0 ,1 5 2 -1 4 ,6 “

З а д а ч и

137. Определить элементарный состав газообразного топлива, 
содержащего (в объемн.%): 94,1 СН4; 2,75 СаН^; 1,05 СдН8 и выше: 
2,05 СОа; 0,05 H2S.

138. Определить количество продуктов сгорания топлива сле­
дующего элементарного состава (в вес.% ): 85,5 С; 11,5 Н; 3 S. В фор­
сунки подается водяной пар в  количестве д„.п =  0,300 кг  на 1 кг 
топлива. Теоретическое количество воздуха составляет L0 — 
= 13,89 кг/кг, коэффициент избытка воздуха а  =  1,3.



139. Определить количество продуктов сгорания при сжигании 
1 к г  топлива следующего состава (в объемн.%): 4,6 Н2; 70,4 СН4; 
16,6 QHg; 2,4 С3Н8; 6  С4Н10; коэффициент избытка воздуха в топке 
«  =  1,3.

140. Подсчитать действительный расход воздуха для сжигания 
1 к г  сухого газа состава (в вес, %}: 81,5 С; 18,5 Н2. Коэффициент 
избытка воздуха а  =  1,2 .

141. Определить низшую теплоту сгорания топлива и теорети­
чески 'необходимый объем воздуха для сжигания 1 кг топлива сле­
дующего состава (в объемн.%): 4,6 Н2; 70 ,4СН4; 16,6 С2Н0; 2,4 С3Н8; 
6  C,jH10. Плотность газа 0,730 кг/м3.

142. Определить низшую теплоту сгорания мазута элементар­
ного состава: 10,75 вес.% Н, 87,61 вес.% С.

143. Определить количество тепла, необходимого для нагрева 
344 700 кг/ч нефти ( d f  — 0,870) от 180 до 340 °С. Весовая доля от­
гона нефти на выходе из печи е  =  0,373. В паровую фазу переходят 
фракции плотностью d f  =  0,807, плотность жидкой фазы d f  =  
=  0,967.

144. .В печь поступает 1500 т/сутки нефти ( d f  =  0,910) с tx =
— 160 °С. В печи нефть нагревается до 330 °С и при этом 30% ее 
испаряется. Плотность неиспарившейся части нефти d f  =  0,940, 
испарившейся части df* — 0,830. Определить тепловую нагрузку 
печи.

145. Определить к. п. д . печи, работающей при следующих усло­
виях: теплота сгорания топлива Qp =  10 000 ккал/кг, температура 
уходящих дымовых газов 310 °С, коэффициент избытка воздуха 
а  =  1,4, потери тепла в окружающую среду 10%.

146. Найти к . п. д . печи, если сжигается газ, имеющий состав 
(в вес.% ): 81,5% С; 18,5% Н2. Дымовые газы покидают печь при

=  350 °С. Коэффициент избытка воздуха а  =  1,2. Потери тепла 
в  окружающую среду составляют 4%,

147. Определить необходимый расход топлива в печи с полез­
ной тепловой нагрузкой 7 800 000 ккал/ч. Топливо — мазут с =  
=  10 000 ккал/кг; к. п. д . печи 0,74.

148. Тепловая нагрузка печи 33 062 200 ккал/ч. Топливо имеет 
35 =  Ю 000 ккал/кг. Потери тепла с уходящими газами составляют 
1684 ккал/кг, в окружающую среду 1000 ккал/кг. Определить необ­
ходимый расход топлива.

149. Определить поверхность радиантных труб двухкамерной 
печи с двухрядным экраном для нагрева 250 000 кг/ч нефти (4° — 
=  0,870) от 160 до 350 °С. Доля отгона на выходе из печи е  =  0,55. 
Плотность паров d f  =  0,807, жидкого остатка d f  =  0,967. Элемен­
тарный состав топлива (в вес.% ): 81,5% С; 18,5% Н. Принять при 
расчете: коэффициент избытка воздуха а  — 1,2 ; потери тепла из­
лучением 4% от теплоты сгорания топлива; температуру газов, ухо­
дящих из печи, tyx — 350 °С; температуру на перевале /п =  850 °С; 
температуру воздуха tB =  20 °С; к . п. д . топки =  0,95; диаметр



груб 152 мм, полезную длину труб 17,5 м; степень экранирования „ 
tp = 0,36; фактор формы К = 1,72.

150. Определить поверхность камеры конвекции, если тепловая 
нагрузка камеры 10 ООО ООО ккал/ч, температура сырья на входе 
в камеру 160 °С, на выходе — 230 °С. Расход газообразного топлива 
В = 4247 кг/ч. Теоретический расход воздуха для сжигания 1 кг 
топлива 15,75 кг!кг, коэффициент избытка воздуха а  =  1,2. Темпе­
ратура дымовых газов на перевале tn — 850 °С, уходящих из каме­
ры конвекции £УХ=  300°С. При расчете принять диаметр труб
0,152 м, число труб в ряду 6 , расстояние от труб до стенки 0,05 м» 
полезная длина трубы 17,5 м.



Глава 4
РАСЧЕТ АППАРАТОВ,

СОЗДАЮ Щ ИХ ПОНИЖЕННОЕ Д А В Л Е Н И Е

К вакуумсоздающей аппаратуре относятся барометрические и 
поверхностные конденсаторы, эжекторы и вакуум-насосы.

Расчет барометрического конденсатора

1. Расход охлаждающей воды (GB, кг/ч) определяют из теплового 
баланса конденсатора:

л бв.п — C/g) -f- (?г-0 .5  (ta — 4̂) ~Ь Авозд^возд (̂ 3
Св_

где GB. п  — количество водяного пара, кг/ч;
/ — энтальпия водяного пара, поступающего в барометрический конден­

сатор, ккал/кг;
С — теплоемкость воды, С ^  1 ккал/(кг-град); 

tx — температура поступающей воды, °С;
/2 — температура уходящей воды, °С; разность между температурой кон­

денсации и температурой уходящей воды в противоточных конденса­
торах составляет 1—3 °С; 

ts — температура поступающих паров и газов, °С;
— температура газов, отсасываемых сверху  барометрического конден­

сатора, °С; f4 ti\
Gr — количество газов разложения, поступающих в конденсатор, кг/ч; 

бвоэд. — количество засасываемого воздуха, кг/ч;
0 ,5  — теплоемкость газов, ккал/{кг-град);

Сеозд— теплоемкость воздуха, ккал/(кг-град).
Количество отсасываемого воздуха (О^д, кг/ч) определяют по 

формуле:
Ар 273

СВоэд =  РвоздУ 760 ' 2 7 3 - м  ( 114)
где рио3д =  1,293 кг/л«3;

V — объем аппаратуры, находящейся Под вакуумом (равен объему ко­
лонны), м3\

Др — допустимое падение вакуум а в аппаратуре ( 10— 12 мм р т .  с т .) , 
мм р т .  с т .;

i  — температура в колонне после испытания на герметичность (можно 
принять 25—27 °С), °С.

Температуру отсасываемого воздуха и газов разложения 
можно определить по эмпирической формуле:

^ = ^  +  0,1 (/а - У  +  4

Чем ниже температура отходящей воды, тем легче достигается 
более глубокий вакуум .



Количество газов разложения (?г на установке перегонки мазута 
обычно принимают равным 0,1% на сырье. Количество сухих газов 
(G, кг/ч), отсасываемых эжектором или вакуумным насосом:

в  =  ^возд 4- бтзд  + Gr

где Овозд — количество воздуха, выделяемого из воды, поступающей в баро­
метрический конденсатор, кг/ч;

^возд “  0 ,0250гврво3д

где GB — расход воды, мг)ч.

2. Диаметр барометрической трубы определяют, исходя из не­
обходимого сечения трубы, зная общий объем воды и конденсата, 
уходящих из конденсатора, и скорость потока, которая может быть 
принята по практическим данным (0,5—2 м/сек).

3. Высоту барометрической трубы (Н, м) определяют по фор­
муле:

Я ^ Я о - bAi - bA (115)

Р Р V
где Я 0= —------• — Е1Ш---------высота воды в барометрической трубе,

1000 у воды
уравновешивающая в статическом состоянии разность меж ду 
атмосферным давлением и давлением в барометрическом конден­
саторе, м;

Р я , Р  — абсолютное давление в конденсаторе и атмосферное, м м р т . с т . ;  
Тртути.Тводы — удельный вес ртути и воды, кГ/мъ; 

hi — запас высоты СО,5—.1,0 м), м; 
h — высота, соответствующая потере напора при движении потока 

в  барометрической трубе, м.

Высоту h (в м) можно рассчитать по формуле:

где и — скорость движения конденсата и воды в  трубе (0 ,5 —2 м/сек), м/сек; 
g  — ускорение силы тяж ести , м/сек?;
5 — коэффициент сопротивления на входе и на выходе из трубы; ^ = 0 ,5 ;

Л 0,3164
а. — коэффициент сопротивления трению; Л==4 .— =;

у  Re
Я *= (Я а +  А +  1), м; 
d — диаметр трубы, м.
4. Диаметр барометрического конденсатора определяют, исходя 

из скорости газов и паров в этом аппарате. Практически она равна 
35—50 м!сек. Зная объем (в м?1сек) газов й паров воды в барометри­
ческом конденсаторе и задаваясь скоростью движения, определяют 
поперечное сечение и диаметр конденсатора.

При расчете диаметра следует принимать производительность 
в 1,5 раза больше фактической, так  как полки занимают 70% сече­
ния барометрического конденсатора.



Вакуум-насосы и эжекторы подбирают в зависимости от коли­
чества газов разложения и воздуха, засасываемого через неплот­
ности аппаратов и выделяемого охлаждающей водой.

Пример 1. Производительность вакуумной установки 
2400 т/сутки (100 ООО кг/ч) по мазуту. В барометрический конден­
сатор поступает 3000 кг/ч водяного пара и 227 000 кг/ч охлаждающей 
воды с температурой 25 °С, Остаточное давление в конденсаторе 
50 мм рт. ст. Определить производительность эжектора.

Реш ет е. При подсчете количества поступающих в конденсатор 
газов разложения следует исходить из практических данных. Мож­
но принять количество газов разложения равным 0 , 1% на сырье, 
т. е.:

0,1
<?г =  100000=  100 к г /ч

Через неплотности аппаратуры засасывается в среднем 0,4% 
воздуха от количества водяного пара, подаваемого в колонну, т, е.:

0,4
Свозд =  200 =г 12 кв/ч

Количество воздуха, выделяемого охлаждающей водой, опреде­
ляют, приняв во внимание, что при 0 °С и 760 мм рт. ст. в среднем 
в воде содержится около 2 объемн.% воздуха (раозд = 1,293 кг/м3). 
Следовательно:

227 000
^возд О|02УВОдыРвоад ~  0,02 Jqqq 1,293 =  5 ,6  кг(ч

Общее количество воздуха составляет:

^воэд — Ошзд +  ^ т зд  — 12 +  5 >6 ”  17>6 кг1ч
Общее количество газов, которое необходимо откачать:

G^  + 0^ = 1 00 -1 - 17,6= 117,6 кг/ч
Давление насыщенных.паров воды при / =  25 °С (см. Приложе­

ние 6) Рв0д.п =  23,8 мм рт. ст. Тогда парциальное давление воздуха 
составляет:

рВОЗд = 5 0  — 23,8 =  26,2 мм рт. ст.

Подсчитывают часовой объем воздуха и газов разложения (по 
формуле 23):

273 +  25 П7.6 
У =  6 2 ,4 — -------2442 лР/ч

где 29 — масса 1 кмоль воздуха и газов разложения, кг/толь.

В последнее время для создания вакуума в колоннах применяют 
поверхностные конденсаторы, которые по своей конструкции ана­
логичны кожухотрубным конденсаторам-холодильникам (см. гла­



в у  2). Применять такие конденсаторы для создания вакуум а целе­
сообразно при перегонке сернистых мазутов, т а к  к ак  в этом случае 
решается одна из актуальных проблем нефтеперерабатывающих 
заводов — ликвидация сброса загрязненной воды. При расчете 
поверхностных конденсаторов коэффициент теплопередачи состав­
ляет 70—100 ккал1(мг 'Ч'град).

З а д  а ч и

151. Какое количество воды с температурой 20 °С необходимо 
подать в барометрический конденсатор, если в него при 95 еС по­
ступает 3600 кг/ч водяных паров и 58 кг/ч газов разложения 
(М — 30)? В барометрическом конденсаторе создан вакуум  
710 мм рт. ст. Температура отходящей воды 33 °С. Через неплот­
ности аппаратуры поступает воздуха 0,4% на водяные пары.

152. На вакуумной установке мощностью 480 т/ч (по сырью) 
в барометрический конденсатор поступает водяной пар в  количест­
ве 4% (на сырье), 0,1% газов разложения при =  9 2 °С и охлаж­
дающая вода при 4  =  20 °С. Температура отходящей воды 31 °С, 
остаточное давление в конденсаторе 50 мм рт. ст. Определить 
расход воды.

153. Барометрический конденсатор работает при остаточном 
давлении 50 мм рт. ст. Из него выводится 380 м3/ч жидкости. Ско­
рость потока в барометрической трубе 1,5 м/сек. Определить необ­
ходимую высоту барометрической трубы и ее диаметр.

154. Определить расход охлаждающей воды, высоту барометри­
ческой трубы, диаметр барометрического конденсатора, производи­
тельность отсасывающего эжектора. Исходные данные: произво­
дительность вакуумной установки 2400 т/сутки мазута, расход 
технологического пара 6 % (на сырье), начальная температура 
охлаждения воды 25 °С, температура отходящей воды 30 °С, темпе­
ратура паров и газов, поступающих в барометрический конденса­
тор, 90 °С и остаточное давление 50 мм рт. ст. Допустимая ско­
рость в конденсаторе 40 м/сек, скорость потока в  барометрической 
трубе 0,5 м/сек.



Глава 5
РАСЧЕТ В Е Р Т И К А Л Ь Н Ы Х  ОТСТОЙНИКОВ

Вертикальные отстойники широко применяются в нефтепере 
рабатывающей промышленности для отделения воды или реагент; 
от легкого продукта (бензина), скорость отстоя которого достаточш

Рис. 45. Схема газосепаратора-водоотделителя (о) и водоотдели­
теля (б):

/ — вход смеси; // — выход газа ; /// — бензин в емкость; /V—бензин на оро­
шение; V — выход воды.

велика и который не образует с реагентом или водой эмульсии 
Разделение такой смеси, как  бензин, вода и газ, осуществляют i
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аппарате, который одновременно является газосепаратором и водо­
отделителем (рис. 45, а). Д ля отстаивания бензина от воды исполь­
зуют вертикальные отстойники-водоотделители (рис. 45, б).

Диаметр

Диаметр водоотделителя определяют, исходя из объема посту­
пающего в него продукта. Если водоотделитель является одновре­
менно и газосепаратором, то его сечение определяют по газовому 
и жидкостному потокам и по большему значению сечения опреде­
ляют диаметр. Найденный диаметр является минимально необхо­
димым.

Д ля определения допустимой скорости газового потока (игг 
м/сек) в свободном сечении аппарата можно воспользоваться форму­
лой С. Н. Обрядчикова и П. А. Хохрякова:

где рж — плотность жидкости (конденсата), кг/м3',
рп — плотность газа при заданных условиях, кг/м3 (Pn—On/V̂ f.
Объем газа (Vr , м*1сек) определяют по формуле (23). Необходи­

мое свободное сечение газосепаратора (F, м2):

Необходимый диаметр (D, м):

Допустимая скорость жидкого потока ис , обеспечивающая раз­
деление бензина и воды, может быть принята по практическим дан­
ным (3—5 мм/сек).

Диаметр газосепаратора-водоотделителя, имеющего отбойную пе­
регородку (см. рис. 45, а), предложено [61 рассчитывать по необхо­
димому свободному сечению ^  аппарата в наиболее узком месте, 
т. е. по площади сегмента MEN:

где Ус — секундный объем жидкой смеси, поступающей в аппарат, м?/сек. 
Площадь F2 сегмента MAN:

( 116)

(118)

■jgQ- — sines cos а ]  — nR2 — F̂
откуда:



В случае расположения отбойной перегородки на расстоян* 
АВ = 0,5 R величина cosa =  BC/R = 0,5, а  =  60° и sina == 0,86

Подставляя эти значения в формулу (119), получим значение 
(в  м):

Я « .  Г  Ъ 1 / ж
1/ , ,  60*3,14 — У 2,533V 3,14 — — щ — + 0,867-0,5 '

Д л я обеспечения отделения бензина от воды диаметр аппарата до. 
жен быть равен D = 2R. В качестве фактического диаметра прин) 
мают наибольшее из двух вычисленных значений.

При расчетах следует учитывать, что практически полное разд 
ление бензина и воды происходит через 15—20 мин, поэтому 6 ei 
зкн должен находиться в аппарате не менее 20  мин.

Высота

Высоту водоотделителя-газосепаратора рассчитывают следуй 
щим образом. Сначала находят Яот — высоту зоны отстоя (с? 
рис. 45, а) — той части аппарата, где происходит отделение и о1 
стаивание воды, задавшись временем отстоя (т, мин):

Яох — Aj + h[

Величину ht можно принять равной hx — 0,7Яот; тогда высот 
зоны отстоя можно определить из равенства:

0,7851?--0,7ЯОТ 4* ̂ 1*0,3#ог «  т-бО^с (120

Высоту уровня водяной подушки (Яв) можно принять при уста 
швлении автоматического регулятора равной 0,5—0 ,6  м, в отсутст 
вие его — не менее 1 м. Высоту расположения штуцера вывод; 
воды {h2) можно принять равной 0,3—0,4 м. Высоту слоя чистоп 
бензина (Яб), которая должна быть такой, чтобы предотвратит] 
попадание капель воды в бензин, можно определить из условия

0 ,5  < Я б > ------ (121,
36Q0pK —j -

где GK — количество конденсата, кг/ч;
рк — плотность конденсата, кг/м3.

Высоту h3 между штуцерами линий вывода бензинового ороше 
ния IV и вывода бензина Я/ в  емкость определяют, исходя из 10-ми 
нутного количества орошения. Высоту hA уровня бензина над шту 
цером вывода бензина Я/ можно принять равной 0,4—0,5 м. flp i 
выводе бензина самотеком Л4 — 0. Высота А5 =  0,4 м; hQ =  0 ,6  л 
(для предотвращения переброса жидкости через сливную перего



>дку); /г7 — высота свободного пространства под отбойником долж-
i быть не менее 0,5 м и может быть найдена из условия:

0 , 5 ^ # !^  о 785Da (^5+^в) (122)

Высота hg зависит от конструкции аппарата. Если ставят ректи- 
зкационные тарелки, то высота hb зависит от числа тарелок (я ) 
расстояния между ними (с), т . е .:

hs= n(a— 1)

Величину h9 можно принять равной 0,6 м.
Высоту свободного пространства над отбойником h9 принимают 

1Вной 0,5 м.
Общая высота цилиндрической части отстойника (Я , м):

И—Яот -f- Нъ -f- Йе + h% -f- + й4 -f- As 4 - he 4- It-; -f- hs -j- hs (123)

При расчете высоты водоотделителя высота парового пространства 
, (см. рис. 45, б) принимается равной 0,8 м.

Высоту водоотводящей трубы водоотделителя можно опреде- 
ать по эмпирическому уравнению [121:

Атр=^отР-ЬЯв (124)

ie р -/плотность нефтепродукта, г/см1.

Пример I. Определить высоту и диаметр газосепаратора-водоот- 
;лителя (с внутренней перегородкой), в  который после конденса- 
т  в конденсаторе-холодильнике и охлаждения до 35 °С поступает 
Г00 кг/ч газа, 14 500 кг/ч бензина, 1110 кг/ч воды. Давление в апла- 
ате 4 am', молекулярный вес газа 30; бензин имеет d|5 =  0,670. 
а  орошение из аппарата откачивают 4630 кг/ч бензина. Схема аппа- 
ата приведена на рис. 45, а.

Решение. Определяют допустимую скорость движения газового 
этока в свободном сечении аппарата. Секундный объем газа по 
ормуле (23):

«  ,  ° г  * *Ь 273 22,4-3700-308 л „
Vr —22,4 збООМг ‘ 273Р “  3600-30-273-4

Плотность газа:
От________3700 н

Рг— ЗбООУг “  3600-0,216 ~ 4 »/й к*/*

Допустимая скорость движения газового потока по формуле
16):



Необходимое свободное сечение при условии, что газ не уноа 
капелек бензина:

у г 0,25 
F ~  ис ~  0,396 - ° > 63

Необходимый диаметр аппарата (по допустимой скорости):

jtD2 i f  0,63F= —̂ — =  0,63; 0,785D2 =  0,63; D =  |/ у ^ -  =  0,80 л

Допустимую скорость жидкого потока для обеспечения раздел' 
ния бензина и воды принимают равной 0,004 м/сек. Секундный объе 
жидкой смеси, поступающей в аппарат, составляет:

— зб00рй +  3600ра — 3600-670 + 3600-994“  0,00631 ^ тк

Необходимое свободное сечение аппарата в наиболее узком мест 
(при наличии внутренней перегородки) равно:

Vc 0,00631 , „
-F i— и  — 0 0 0 4  — 1 ,58  л

Принимают, что перегородка расположена на расстоянии 0,5 & 
тогда: ____

Я — ; г Йз ==0,79л1

Д ля обеспечения отстаивания воды диаметр должен быть раве
2 R =  1,58 м. Видно, что диаметр, определенный по жидкостно] 
нагрузке, больше диаметра, определенного по газовому потоку 
Выбирают D = 1,58 м и округляют до ближайшего стандартног 
размера, т. е. D — 1,6 м.

Определяют высоту (см. рис. 45). Задаются временем отсто: 
т  =  20 мин. Принимают h% — 0,7 Я от, тогда диаметр можно опреде 
лить из равенства (120). Из этого же равенства:

1200VC 1200-0,00631
■^ot=oj785D3-0,7 + Fv 0,Z “ 0,785(1,6)20 ,7 +  1,58-0,3 — 4 м

Принимают h% = 0,3 м; Нв =  0,5 м\ Нб = 0,5 м. Для беспере 
бойной подачи орошения высоту hb между штуцерами для вывод; 
бензина в емкость и на орошение рассчитывают, исходя из 10-ми 
нутного запаса орошения:

, GopTpp 4630-10-60
Лз “  3600рб^  “  3600-670 1,58 — и’ '  м

Высота обеспечивающая нормальную работу регулятор; 
уровня, может быть принята равной 0,4—0,5 м. Принимают й4 = 
=  0,4 м. Ввод продуктов в аппарат делают несколько выше уровнз



идкости. Принимают А6 =  0,4 м. Для предотвращения переброса 
родимого в аппарат продукта через перегородку ее срез делают 
ыше штуцера. Принимают h e =  0,6 м. Д ля нормальной работы 
йпарата необходимо иметь hj =  0,5 но при временном выходе из 
[•роя регулирующих клапанов возможен подъем уровня жидкости* 
Ьэтому высоту h7 надо рассчитать на подъем уровня жидкости в те- 
Ьние времени т  (в мин), т . е.:

I =  0.785D3 "** ^  =
0,00631-20-60 Л е /л ,  . л m

“  0 ,785-0 ,8622 +  — (0,4 + 0 ,6) — 3,26 м

1ринимают h5 =  0,6 м\ !ц  =  0,5 м.
Общая высота аппарата:

Н =  I f  в 4- Я0т +  Я б +  -+ й3 -)- Л4 +- Л5 +  h6 +- h7 +  1>в + йэ =
= 0,5 + 4 ,0  +• 0 ,5  + 0 ,3  + 0 ,7  + 0 ,4  -+ 0 ,4  +- 0 ,6  +  3,26 +  0 ,6  +- 0 ,5  =  11,76 н

За дачи .
155. Определить допустимую скорость газового потока в газосе- 

араторе, в который поступает смесь, состоящая из бензина с d f  =  
= 0,655 и 2600 кг/ч газообразных продуктов при 35 °С. Давление 
1 сепараторе 3,3 am. Средняя масса 1 кмоль газа 40 кг.

156. В газосепаратор комбинированного типа поступает бензин 
i f  = 0,650) и газ при 40 °С в количестве 2800 кг/ч. Газосепаратор 
аботает при 4 am. Средняя масса 1 кмоль газа 40 кг. Определить 
опустимую скорость движения газа.

157. Определить необходимый диаметр водоотделителя, где идет 
азделение 12 100 кг/ч бензина (dj* =  0,750) и 8200 кг/ч воды. Тем- 
ература в водоотделителе 35 °С. Скорость потока в водоотделителе 
,003 м/сек. Плотность воды р =  1 кг/м3.

158. Определить высоту водоотводящей трубы, если известно: 
абочая высота отстоя 3,5 м, высота водяной подушки 0,5 м, относ­
ительная плотность бензина =  0,750.

159. Найти высоту водоотводящей трубы водоотделителя, если 
абочая высота отстоя водоотделителя 3,6 м, высота водяной по- 
ушки 0,5 м. Плотность нефтепродукта при температуре отстоя 
1° = 0,736.

160. Определить размеры тазосепаратора-водоотделителя, в ко- 
>рый поступает смесь 5000 кг/ч бензина, 2400 кг/ч газообразных 
родуктов и 2500 кг/ч воды. Давление в сепараторе 3 am. Плотность 
гнзина при температуре в газосепараторе d f  =  0,750, плотность 
>ды при той же температуре 0,994 г/см*, средняя масса 1 кмоль 
1зов 40 кг. Допустимую скорость жидкого потока принять равной
003 м/сек, продолжительность отстаивания 20 мин. Часть бензина 
•000 кг/ч) отводится на орошение. В газосепараторе две тарелки 
расстоянием между ними 0 ,6  м.



Р А З Д Е Л  В Т О Р О Й  ,

ТЕХНОЛОГИЧЕСКИЕ РАСЧЕТ ОСНОВНЫХ ! 
АППАРАТОВ УСТАНОВОК ДЕСТРУКТИВНОЙ 

ПЕРЕРАБОТКИ НЕФТИ И ГАЗА

Г л а ва  6

РЕАКЦИО ННЫ Е УСТРОЙСТВА ТЕРМ ИЧЕСКИХ 
ПРОЦЕССОВ

К термическим процессам относятся термический крекинг j 
давлением, коксование нефтяных остатков и пиролиз нефтяной 
газового сырья.

Расчет реакционных зм еевика  и камеры  установок 
термического крекинга под давлением

Процесс термического крекинга в настоящее время довод] 
широко применяется на нефтеперерабатывающих заводах топл 
ного профиля. В настоящую подглаву включены задачи на расче 
скорости реакции; материального баланса установки; размеров ре 
ционных змеевика и камеры.

Определение скорости реакции. На практике для удобства 
скорость реакции термического крекинга принимают количее 
крекинг-бензина, образующегося в единицу времени, т. е. его i 
ход. Подобная условность допустима в пределах прямой прого 
циональности выхода бензина от глубины разложения нефтян< 
сырья. Зависимость выхода бензина от температуры при одно! 
той же продолжительности реакции определяется уравнением:

k-tX
ИЛИ Xa =  X r 2 а (1

*s—h
% = хг 2 а (1

Ха_ = Х ^ и * ^
где Х2 и Хг — выход бензина при температурах /3 и U соответственно, вес 

сс — температурный граднент; 
х% и Хл — скорость образования бензина, вес.% в единицу времени;

Kt — температурный коэффициент.

Температурные градиент и коэффициент зависят от энер 
активации и температуры процесса. В среднем энергия актива] 
процесса термического крекинга составляет 50 ООО—60 ООО кал/м 
115],



Если известно время rl t  необходимое для получения определен­
ного количества бензина при температуре tl f  то время, необходимое 
для образования того ж е количества бензина при температуре tZy 
можно вычислить по формулам;

-h
т2 = - гг 2  “ (127>

T ^x tKt0,Htr~h) f128>

Значения а  и Kt определяют по табл. I,

Т а б л и ц а  I. Температурные коэффициенты и градиенты скорости 
термического крекинга

Сырье

при температуре, ®С а  при температуре, еС

400 450 500 550 400 450 500 550

'азойлерая фракция [16] . . 1,83 1,68 1,58 1,5 П ,5 13,3 15,2 17,2
“удрои ; .......................... * . —' — — — 12,2 15,0 17,0 —

Пример 1. Продолжительность термического крекинга газойле* 
зой фракции при ^  = 4 5 0 °С  с выходом бензина 20 вес.% состав­
ляет %i — 80 мин. Какова продолжительность крекинга т2 при 
U = 500 °С и той ж е глубине разложения?

Решение. По табл. 1 находят значение а  для интервала темпера- 
гур 450—500 °С; а  — 14,0. Продолжительность крекинга при 
500 °С подсчитывают по формуле (127):

-5 0 0  4- 460
та = 8 0 - 2  i* = 8 0 - 2 -М ?
Ы Ч ~  Ц 80 — 3,57 lg  2 =  0,834 

т2= 6 ,8 2  мин

Пример 2. Скорость реакции термического крекинга газойлевой 
фракции при t% = 450 °С составляет хг =  0,25 вес.% в 1 мин. Опре­
делить скорость реакции крекинга при t2 =  500 °С.

Реш ет е. По табл. 1 находят значение а  =  14,0. Скорость реак- 
ши определяют по формуле (125):

500-450
% =  0,25-2 Н = 0 ,25*23'67 

lg0 ,25  +  3,57 Ig2s= 1,4 +  3,57*0,3 =  0,471 
•*2=2,96 вес. % бензина в 1 мин

Составление материального баланса. Различают материальные 
галансы установки термического крекинга при условии полной или 
гастичной рециркуляции промежуточных фракций и за однократ-



ный пропуск сырья. Ниже приведены методы расчета выходов про 
дуктов термического крекинга.

( Для термического крекинга с полной рециркуляцией проме 
жуточных фракций С. Н. Обрядчиков [16] предложил формулу

Aj —;

г д е

‘21 (1, 2d"— d|)— 0,2 

Xq — выход бензина, вес.% ;

0,010с -1 0 0 (129

d c , — относительные плотности при 15,6 °С остатка, сырья и бензина 
9р — теплота реакции, ккал/ к г  бензина.

т

0,050 0,100 0,150 0,200 
Разност ь м еж д у  плотностями, о ст ат ка  и  

■ сы р ь я , т /м 3

Э5»_, J §а
0,250 §  5  ZOO

1,25 2,5 5,0 7,5 
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Рис. 46. Зависимость выхода бензина при 
термическом крекинге от разности плотно­
стей остатка и сырья. Цифры на кри­

вых — плотность сырья (d|°).

Рис. 47. Зависимость плотност 
паро-жидкостной смеси в реа* 
ционном змеевике печи легког 
термического крекинга от содер 

жания бензина при давлении:
/ — 20 ат; 2 — 25 я г ; 3 — 30 a t ;  4 — 35 а

При выводе этой формулы выход газа был принят равны; 
20 ,0  вес.% от образовавшегося бензина.

Нельсон на основе эмпирических формул построил графи 
(рис. 46) зависимости выхода бензина (в объемн.%) от разност 
плотностей сырья и остатка [15, 17].

Если известны выходы продуктов термического крекинга з 
однократный пропуск сырья, то можно составить материальный б г 
ланс процесса в случае полной рециркуляции промежуточных фра* 
ций [16, 18]. При этом допускается, что промежуточные фракци 
при повторном крекинге ведут себя аналогично исходному сырьк 
Для этой цели определяют коэффициент загрузки трубчатой печ 
по формуле:

___ ^  + °пр-п т (
1—a ”  Go <13(



ig K2 — коэффициент загрузки трубчатой печи;
! а — весовая доля рециркулирующих промежуточных фракций на ис- 
' ходиое сырье установки;
Сс, 0 Пр.п — количество соответственно исходного сырья установки и рецирку­

лирующих промежуточных продуктов, кг/ч.

, Значение а  находят из уравнения:

де хГ, xq,  xq — выход соответственно газа, бензина и остатка за однократный
пропуск сырья, вес.% .

Выход продуктов термического крекинга в случае полной ре­
циркуляции промежуточных фракций определяют из уравнения:

К Хг (132)
* r  * *  =  (1 3 2 )

де Хг, Xq, Х0 — выход соответственно газа, бензина и остатка в случае полной 
рециркуляции промежуточных фракций, вес. %.

Расчет реакционного змеевика печи [16, 19,1. Д ля расчета реак- 
[ионного змеевика печи тяжелого сырья по методу С. Н. Обрядчи- 
сова [161 необходимо определить выход бензина (в %) в единицу 
фемени при температуре 470 °С. Известно, что скорость реакции 
:рекинга тяжелого сырья при 450 °С равна 0,4% бензина за I мин. 
>гсюда определяют продолжительность т пребывания сырья в зоне 
•еакции, необходимую для образования заданного количества бен- 
ина. Зная давление и среднее содержание (выход) бензина в реак­
ционном змеевике, по рис. 47 определяют плотность паро-жидкост- 
юй смеси ре?. Затем вычисляют скорость движения продуктов кре­
кинга в змеевике (и, м/сек) :

“ = "Э™ <133)
ГСМ

де «о — скорость движения сырья в трубах печи, условно принимаемая для жид­
кого сырья при 20 °С, м/сек;

р — плотность сырья при 20 °С, кг/м3-,
Рсы — плотность паро-жидкостной смеси, кг/м9.
1 Длина реакционного змеевика печи легкого крекинга состав- 

1яет (L, At):
L =  ux (134)

| Пример 3. Определить длину L реакционного змеевика в труб- 
[атой печи легкого крекинга полу гудрона (р =  955 кг/м3), если 
гзвестно: выход бензина за  однократный пропуск сырья К — 4 ,5% ; 
емпература и давление на выходе из печи составляют 470 ®С и 25 am 
^ответственно; загрузка печи Gc — 60 000 кг/ч.

Решение. Используют метод С. Н. Обрядчикова. Определяют 
:корость движения холодного сырья по трубам печи, исходя из



его объема и внутреннего диаметра труб (принимают диаметр тру
— 117 MM,dHap — 127 мм> длину нх 12 м) по формуле: ,

60000.4 , , i
“с ~  955-3600*3,14*0,317s “  1,62 М̂ К

По формуле (125) подсчитывают скорость {хя, %/мин) реакции 
крекинга при температуре 470 °С, если известно, что при термиче 
ском крекинге полугудрона при 450 °С образуется 0,4% бензин 
в  1 мин fo ) [161:

hr-h
xz = xv 2 о

где * 1= 0,4 %/мин;
f1==45Q °С;
*2=470°С;
а  =  14,4 (взято по табл. I как  среднее арифметическое для газойлевой 

фракции и гудрона).

Т. е^
470—450

* 3=  0 ,4 -2  Н.4 =  1,05%/шн

г Продолжительность г  пребывания сырья в зоне реакции состав 
ляет; 1

Х-60 4,5-60
г = - ч Г = т щ - = гт  сек 

*
По рис.- 47 определяют плотность паро-жидкостной смеси пр 

давлении 25 ам  и среднем содержании бензина в реакционном змееви 
ке 2,25% ; р&° =  475 кг/м3.

Находят скорость движения продуктов крекинга в трубах печ 
по формуле (133):

1,62-955 „ , и = — ^ —  =  3,26 м/сек

Подсчитывают длину реакционного змеевика по формуле (134] 
1  =  3,26*258 =  840 м ^

Расчет реакционной камеры. Обычно применяются необогревае 
мые реакционные камеры. В них происходит углубление реакци] 
крекинга на 20—25% от общей глубины. Скорость движения паро; 
в реакционной камере принимается равной 0,1—0,3 м/сек. Длз 
определения диаметра реакционной камеры необходимо подсчитат 
снижение температуры и объем паровой фазы в  камере. Высот 
камеры определяют по продолжительности пребывания в ней па 
ров.

Пример 4. Определить высоту и диаметр реакционной камерь 
установки термического крекинга мазута, если известно: темпера 
тура продуктов крекинга на входе в камеру составляет =  490 °С



давление в камере 20 ит\ в реакционную камеру поступает газа 
<?г — 3300 кг!ч, бензина G& =  13 200 кг!ч, легкого газойля <ЭЛ,Г =  
= 32 300 кг/ч, тяжелого газойля Ог.г =  66 600 кг/ч и остатка G0 =  
=  50 600 кг/ч, всего Gc =  166 000 кг/ч; реакция крекинга углубляет­
ся  на 20% от общей глубины процесса, т. е. АХ =  20®л; критические 
параметры и молекулярные веса продуктов крекинга:

газа: 7'кр-=370°К; Ркр= 4 3  а/л; М =  44; 
бензина: Гкр=  558 °К; 7 ^ =  30,4 ат\ Л4 =  110, 4 ; 

легкого газойля: Ткр=  721 °К; Ркр== 19,8 am; М  =  218.

Решение. Количества образующихся бензина Gl и газа О? со­
ставляют:

Определяют температуру внизу камеры. Принимают удельную 
теплоемкость продуктов крекинга С =  0,6 ккал/(кг>град) и состав­
ляют тепловой баланс реакционной камеры:

GcC ( / 1 — 12) —Gj? qp

где t2 — температура внизу камеры, °Cf
qp — теплота реакции крекинга, равная 300 ккал/кг бензина.

Для определения объема паров продуктов на входе в камеру вы­
считывают приведенные параметры и коэффициент сжимаемости 
паров:

G g=  =  13 200*0,2 =  2640 кг/ч

или
2640-100,0 . ЛЛ,

— 166 000 “  1,6

Gj? == 3300*0,2 =  660 кг/я

Отсюда:
166000-0,6 (490 — is) =  2640-300 

48 800 000 — 792 000
480 вС99600

для газа

рп р ^  1 ^  =  0,465; 2  =  1,0

для бензина

для легкого газойля 
763



Объем % паров продуктов по формуле (22) на входе в камеру со­
ставляет:

/ 3300 . 13200-0,94 , 32300*0,58 \
01 4 4  +  1 1 0 ,4  +  218 j X

(273 + 490) 22,4 
Х 273*3600*20 — О. 238 л 3/сек

Аналогично определяют объем v2 паров продуктов крекинга на 
выходе из камеры: 

для газа Z =  1 
для бензина

480 +  273
Г"Р=  558 =  1’ 35: Лф —0,66; Z =  0,93 

для легкого газойля

Г п р « - й г = 1 ,0 4 ;  ^пр— 1.01; Z =  0,55

Г 3300 +  3300-0,2 (13200 +  2640)0,93 . (32300 — 2640 — 660)0,55 1 
- [  44 +  110,4 + 218 J Х

(273 + 480)22,4 Л в(
Х 273-3600-20 ~ 0,240 м 1сек

Средний объем паров составляет:
t»i +  ua 0,238 + 0,240 =  0,239 м9/сек

- Принимают скорость движения паров и = 0,1 м/сек. Сечение F 
и диаметр D реакционной камеры составляют:

v  0,239

я = К х # = 1 '74*
Принимают D =  2,0 м.
Определяют скорость крекинга (дг2) при средней температуре 

в камере по формуле (125), если известно, что скорость (л )̂ крекинга 
газойля при 450 °С составляет 0,25% бензина в 1 мин;

485-450
ха =  0,25-2 и  = 1 ,1 3 %/тн

Продолжительность т пребывания паровой фазы в камере равна: 

АХб 1,6 ,



Высота камеры составляет:
, tf  =  ux =  0 ,1-85 =  8,5  м

1 З а д а ч иI
1 181. Продолжительность термического крекинга гудрона при 
tx =  425 °С и выходе бензина 6,2 вес.% составляет хх = 2 мин. 
Определить продолжительность крекинга (т2) при — 480 °С и 
той же глубине разложения.

162. Продолжительность термического крекинга ..гудрона при 
tx =  450 °С и выходе бензина J 5 ,6  вес,% составляет хх =  33 мин. 
Определить продолжительность крекинга (т2) при =  500 °С и 
той же глубине разложения.

163. При термическом крекинге гудрона в течение х — 11 мин 
при ti =  450 °С выход бензина составляет 5,1 вес.% . Сколько бен­
зина (Х2) образуется за  это ж е время при = 420 ®С?

164. Скорость термического крекинга газойлевой фракции при 
Ц— 500 °С составляет хг =  5% бензина в 1 мин. Какова скорость 
крекинга при 460 °С?

165. Определить выход продуктов термического крекинга пря­
могонного сырья, если плотности (относительные) при 15,6 °С сырья, 
бензина и остатка составляют 0,938; 0,750 и 1,000 соответственно, 
а теплота реакции qp =  350 ккал/кг бензина.

166. Установка двухпечного термического крекинга [201 пере­
рабатывает мазут плотностью d\l’% =  0,920. Определить выходы 
газа , бензина и остатка, если известно, что плотность бензина 
distil— 0,752; остатка d ll;! =  0,995 и теплота реакции qp =
— 300 ккал/кг бензина.

167. В трубчатой печи термического крекинга мазута (df° =  
=  0,953) [21 j при 470 °С и 25 am  образуется 6% бензина. Опреде­
лить длину труб реакционного змеевика методом С. Н. Обрядчико- 
ва, если загрузка печи составляет Gc =  80 000 кг/ч и скорость дви­
жения (по холодному сырью) и =  0,85 м/сек.

168. Определить высоту (И) и диаметр (D) реакционной камеры 
установки термического крекинга мазута, если известно, что: углуб­
ление крекинга АХ~ 25% по бензину; давление в  камере 25 am; 
температура продуктов на входе в камеру t t =  510 °С; средняя 
удельная теплоемкость продуктов С =  0 ,6  шсал/^кг-град); скорость 
реакции крекинга при 45 0°С хх~  0,25% бензина в 1 мин; крити­
ческие параметры и молекулярные веса продуктов:

газа
Ткр =  370 °К; Ркр =  43 am; М =  44

бензина
Гкр= 558°К ; РКр = 3 0 ,4  am; Л4 =  1Ш,4

легкого газойля
Гкр =  721°К; Ркр~  19,8 о т ; М =  218



тяжелого газойля
Таp =s905°K; P a p ^ ia .e a m ! м  =  400 !

в реакционную камеру входит: 5660 кг/ч газа, 22 490 кг/ч 6 sh3hj 
на, 49250 кг/ч легкого газойля, 37400 кг/ч тяжелого газойля н1 
54 780 кг/ч остатка.

Расчет реакционных аппаратов установок коксования 
нефтяных остатков

Процесс коксования осуществляется периодическим, полуне- 
непрерывным и непрерывным методами. Периодический метод кок­
сования— в коксовых кубах и полунепрерывный — в коксовых 
керамических печах в настоящее время применяют крайне редко. 
Наибольшее распространение получил полунепрерывный метод кок­
сования в необогреваемых камерах (замедленное коксование) и 
непрерывный (коксование в  кипящем слое коксового теплоносите­
л я ) . В меньшей степени применяют коксование в подвижном слое 
гранулированного коксового теплоносителя.

В данную главу включены задачи по расчету выходов продуктов 
коксования, составлению материальных и тепловых балансов по­
токов и определению основных размеров аппаратов реакторного 
блока установок.

Определение выхода продуктов коксования. Существуют различ­
ные методы определения выхода продуктов коксования. Так, при 
замедленном коксовании выход кокса и газа можно подсчитать по 
формулам [22 ] :

.Хк =  2 ,0  +  1,6ШГ (135)

XK*r = 5 ,5 + i ,7 6 t f  (136)

где Хк — выход кокса, вес. % на сырье;
Хк+г — выход кокса и газа, вес. %;

К коксуемость сырья (по Конрадсону), вес. % .

Д ля процесса коксования в кипящем слое эти формулы прини­
мают вид:

ХК= 1 ,15 Я  (137)

Хк+Г =  5,0+1,30/с (138)

Нельсон [17] предлагает определять выход кокса по табл. 2, 
а газа — по формуле:

ХГ= Х ка  (139)

Значения а  находят по табл. 3 ; выход бензина принимают рав­
ным 15—25 объемн. % , а остальное приходится на газойль коксо­
вания.



Т а б л и ц а  2. Зависимость выхода кокса в процессе коксования 
от плотности н коксуемости сырья

Коксуемость, 
вес. %

Плотаость сырья d|° Выход кокса, sec. %

пряиогоииого вторичного
происхождения при коксовании 

в шлющем слое
при замедленной 

коксовании

5 0,8944 0,9177 3,0 8 ,5
10 0,9556 0,9689 И ,5 18,0
15 0,9966 1,0109 17,0 27,5
20 1,0258 1,0371 23,0 35,5
25 1,0450 1,0567 29,0 42,0
30 1,0567 1,0729 34,5 —
40 — 1,0942 46,0 —■

Т а б л и ц а  3. Зависимость выхода газа в процессе коксования 
от выхода кокса и плотности сырья

Плотность сырья 
.20 di

Соотношение между выходами газа и кокса 
<а)

при коксовании 
в кипящем слое

при замедленной 
коксовании

1,0729 0,270
1,0333 0,335 _
1,0170 0,370 —
0,9966 0,430 0,185
0,9826 0,480 0,210
0,9623 0,560 0,265
0,9302 0,725 0,415
0,9003 0,950 0,610

Пример 1. Определить выходы продуктов замедленного коксо­
вания вакуумного гудрона плотностью df° — 0,988 и коксуемостью 
(по Конрадсону) 14 вес.%.

Решение. Определяют выход кокса по табл. 2; Хк = 25,6 вес.% .
Подсчитывают выход газа по формуле (139). По табл. 3 а  =  

=  0,198, отсюда:
Хг =  0 ,198-25,6 =  5,1 вес, %

Принимают плотность бензина d f  =  0,760 и выход его 
20 объемн.%. Тогда выход бензина (в вес. %) составит:

Определяют выход газойля коксования:



Д ля определения выхода продуктов коксования в кипящем слое коксового 
теплоносителя Ю. М. Жоров и Г. М. Панченков с соавторами предложили сле­
дующую методику [23]. Процесс представляется протекающим в две стадии:

исходное сырье (А) в процессе коксования превращается в газ до С4 включи­
тельно (Ах), бензин н .к .—205 °С (А2), газойль 205—500 °С (А3) и кокс (А4) по схе­
ме:

А > vfAi +- VgA2 -f- VgA3 + (140)

образовавшийся газойль (A3), в свою очередь, превращается в газ (Ах), бен­
зин (А2) и кокс (А4) по схеме:

Аз ’-----> ViAj + +- (141)

где м/, v" — выходы продуктов при полном разложений исходного вещества дан- 
ной реакции (так называемый весовой коэффициент разложения вещества At-), 
вес. доли.

Сумма выходов продуктов (в вес. доля х) равна 1, т. е.:

(142)
(143)

Если известен выход газойля, то по следующим уравнениям материальных 
балансов можно определить выходы газа, бензина и кокса:

^  +  ^ - Ч - ^ Аз (144)
*2 +  — (145)
vi + vj-vj — (146)

где gAi — выход продукта, вес. доли от исходного сырья коксования (А).
Значения коэффициентов определенные на основе экспериментальных 

данных, при 500—550 °С для мазутов и гудронов из ромашкинской, арланской 
и радаевской нефтей следующие: Vj=0,074; ^2=0,073; vg=0,800; v4s=0,053;
=  0,222; \3=0,256; v4=0,522. Анализ показал, что для различных режимных 
параметров процесса и типов сырья значения коэффициентов Mg, Vg и прибли­
зительно постоянны. Остальные четыре коэффициента могут быть найдены по ре­
зультатам одного эксперимента из уравнений (144) — (146). Зная величины vf, 
можно, перейдя к  математическому описанию процесса, рассчитать выход про­
дуктов для различных режимов [24].

Пример 2. Подсчитать выходы газа, бензина и кокса в процессе коксования 
(в  кипящем слое теплоносителя) гудрона арланской нефти, если известно, что: 
выход газойля (фр. 205—500 °С) составляет 29,1 вес. %; температура процесса 
540 °С.

Решение. Выходы продуктов подсчитывают по уравнениям (144) — (146), для 
чего принимают следующие значения коэффициентов: ^= 0,074 ; ^2=0.073; Vg= 
=  0,800; v4'= 0 ,053; *£=0,222; ^ = 0 ,256 , v"=0,522.

Выходы продуктов составляют (вес. доли):
газа

g Al =  0, 074 +  0,800-0,222 — 0,222-0,291 =  0,187
бензина

g Aa =  0,073 +  0,800-0,256 — 0,256-0,291 =  0,203
кокса

g A4 =  0,053 +  0,800-0,522 — 0,522*0,291 = 0 ,319

Расчет необогреваемых коксовых камер на установках замедлен­
ного коксования [25]. Этот процесс проводят при 475—4,80 °С и

£Aj =

£ а 4 —



- 5  am. Исходное сырье нагревается в трубчатой печи до 490— 
,0 °С. При движении „сырья от печи до камеры температура его 
[ижается на 10—15 °С. Объемная скорость подачи сырья в коксо- 
де камеры составляет для гудрона 0,12—0,13 «Г1, а  для крекинг- 
:татков 0,08—0,10 «г1. Коэффициент рециркуляции составляет 
2—0,6. Пары продуктов коксования движутся в камере со ска* 
)стью не более 0,15—0,20 м/сек. Температура продуктов на выходе 
i камеры на 30—60 °С ниже, чем поступающего сырья [25]. Обычно 
жсовые камеры рассчитывают на цикл работы 48 ч, из которых 
[ ч камера работает на реакцию, остальное — на выгрузку кокса, 
целью предотвращения попадания битуминозной пены в  ректифи- 

ационную колонну камеру заполняют коксом лишь на 70—90%. 
олее точно высоту вспученной массы можно подсчитать, определив 
ээффициент вспучивания по следующим эмпирическим формулам 
6]: ч* '

Д вс= 4 , 5  + 0 , 1 1  (4 8 6 — *)  (1 4 7 )

ш

/Сю — коэффициент вспучивания;
t — температура сырья на входе в камеру, °С;

Уве — объем вспученной массы, л3;
\vK — объем кокса, образующегося за 1 ч, м3/ч;
/г2'(— высота вспученной массы, ж;
йк — приращение высоты коксового слоя за 1 ч, м/ч.

Размер и число камер коксования определяют следующим обра- 
ом. Подсчитывают количество образующегося кокса (GK, ткутки):

П — <̂С̂ 1С /IJfmк— 100 (^9)

це Gc — количество сырья, поступающего в  камеру, т/сутки;
Хк — выход кокса, вес. % .

Находят объем образующегося кокса (г&, м2!сутки):

(*»>

ie рк — плотность коксового слоя, т/м3.

Определяют реакционный объем камер (ор> ж3);

^ = * 1 - о т

\е vc — объем сырья, поступающего в камеры, м*/ч;
I w  — объемная скорость подачи сырья в камеры, ч-1

j Принимают диаметр и число камер, одновременно включенных 
|а реакцию, таким образом, чтобы высота одной камеры была боль­



ше ее диаметра в 4—5 раз. Общее число камер принимают удвое 
ным, так  как  одни из них работают на реакцию, другие в это вре 
освобождают от кокса.

Сечение и диаметр камеры можно определить, если нзвест: 
объем паров, проходящих через камеру, и допустимая линейн 
•скорость их движения:

° - V ¥

где F — сечение камеры, м8;
ип — объем паров продуктов коксования и водяного пара, лР/сек; 
и — допустимая линейная скорость движения паров в камере, м/сек;
D — диаметр камеры, м.
Подсчитывают высоту цилиндрической части камеры (йц, j

kn~~jh (li

Находят объем кокса, образующегося в 1 ч (ок, м31ч):

Ук =  ~24~ ’

Определяют приращение высоты коксового слоя в камере
1 ч (Лк, м/ч):

О*

Подсчитывают высоту коксового слоя в заполненной кокс 
камере {hx, ж):

Й1= А кт  (U

где г — продолжительность заполнения камеры коксом, ч.
Определяют высоту вспученной массы в камере (h2, м):

fo" — ̂ BĈK ( 1 S

Проверяют общую высоту камеры (Я, лф
Н = (15

Обычно диаметр и высота камеры коксования составляют сос 
ветственно 3,0—6,5 и 22—30 м.

Образующийся при замедленном коксовании кокс характер! 
зуется следующими показателями: истинная плотность 1,39^ 
1,42 т/мъ\ насыпная плотность 0,80—0,96 т/м3 (221; пористое] 
25—35% ; низшая теплота сгорания 8300 ккал/кг 1173; удельш 
теплоемкость 0,30 ккал/(кг*град), 1



Чтобы предотвратить закоксовывание труб печи, устанавливают 
корость движения сырья на входе 2 м/сек, и более. Кроме того, в 
рубы радиантной секции в зону температур 410—425 °С вводят 
урбулизатор — водяной пар под давлением 30—40 am  в количест- 
е 1,6—3,0 вес.% на загрузку печи. При этом скорость паро-жид- 
:остной смеси на выходе из печи достигает 30м/сек. Продолжитель- 
ость пребывания сырья в  печи составляет 2  мин [261.

Для определения температуры выхода продуктов из камеры 
шсования составляют тепловой баланс, принимая: удельную 
еплоемкость сырья и продуктов коксования равной 0 ,6  и 
,7 ккал/{кг’граЬ) соответственно; теплоту реакции 20—
0 ккал/кг сырья.

Пример 3. Определить размеры и число реакционных камер уста- 
овки замедленного коксования, если известно, что: сырьем являет- 
я гудрон плотностью d f1 =  0,995; производительность установки 
100 т/сутки по загрузке печи, или 250 т/сутки по коксу; объемная 
корость подачи сырья т =  0,13 « г1; плотность коксового слоя 
к .с=  ^>85 т!мь\ продолжительность заполнения камер коксом 
4 я.

Решение. Подсчитывают объем кокса, образующегося в камерах 
а сутки, по формуле (150):

250
vK =  -g 'g g  =  295  ас*/сут ки

Определяют реакционный объем камер по формуле (151):
ПОО „

° р —  2 4 - 0 ,9 9 5 *0 ,1 3  354  ^

Принимают диаметр реакционных камер D =  4,6 м, тогда сече- 
гие камеры составляет:

/ ?^ 3 ,*444,ба =^16,6 &

iaxoдят объем кокса, образующегося за  1 ч, по формуле (154):

295
Рк— “ 24~ =  12,3 лР/ч

Определяют приращение высоты коксового слоя в камере за  1 ч 
ю формуле (155):

12 3
=  1Q 6  ̂=  ^  ■**/**

Подсчитывают высоту коксового слоя в  заполненной камере по 
юрмуле (156):



Общая высота камеры (с учетом высоты полушаровых днищ]

Общее число камер п =  2, в одной из них протекает процесс 
а  из другой выгружается готовый кокс.

Пример 4. Определить размеры, число и время заполнения кои 
сам реакционных камер установки замедленного коксования, есл 
известно, что: сырьем является гудрон плотностью d f  — 0,98( 
производительность установки Gc =  55 600 кг 1ч по сырью; выхо 
кокса Хк =  27,0 вес.% ; сырье подается в камеру коксования с тек 
пературой .500 °С; объем паров, покидающих камеру коксования 
vn — 3,2 м3/сек\ скорость движения паров в камере и — 0,15 м/сеь 
объемная скорость подачи сырья w~  0,12  ч"1; плотность коксовс 
го слоя ■ рк.с =  0,80 т/м3.

Решение. Определяют сечение и диаметр камеры коксовани 
по уравнениям (152):

Подсчитывают реакционный объем камеры коксования (ее ци 
линдрической части) по уравнению (151):

Определяют высоту цилиндрической части камеры по формул

Общая высота камеры, т, е. с учетом высоты полушаровых дниш

16,6 —21» 3 л

(153):
Лц*— 21 4 —21,8 л

°к— 0,8-1000 — 18>8
55600-0,27

=  1 8 ,8  яР /ч

Объем вспученной массы:
увс=  1 8 ,8 - 3  =  5 6 ,4  я 3



Коэффициент вспучивания по формуле (147) равен:

/Свс =  4 ,5  + 0 , 1 1  ( 4 8 6 - 5 0 0 ) ^ 3 , 0  

Определяют высоту вспученной массы:

5М'*2 — 2J 4 ~  2»б м

Продолжительность заполнения камеры коксом составляет: 

(Ли—  А*) 3 ,1 4 0 »  (2 1 ,8  —  2 ,6 ) 2 1 ,4
% .4 —  i&y  ~22ч

Гаким образом, установка состоит из двух камер с D = 5,2 м и 
Ч =  27,0 м.

Расчет реактора и коксонагревателя на установках коксования 
\ подвижном слое гранулированного коксового теплоносителя [15, 
12, 26—29]. Процесс осуществляется при 510—540 °С и 1,5—3,0 am. 
ллрье поступает в реактор с температурой 380—410 °С. Коксовый 
•еплоноситель нагревается в коксонагревателе _до температуры 
>80—600 °С. Средний диаметр частиц кокса составляет 3—12 мм. 
<аждая частица кокса пребывает в реакторе 6—10 мин. Кратность 
хиркуляции коксового теплоносителя 14—15 : 1, а при форсиро- 
шнном режиме 7 : 1 .  Кратность циркуляции коксового теплоноси- 
’еля можно подсчитать по тепловому балансу реактора. Линейная 
скорость движения частиц кокса составляет 4—8 мм/сек. Показате- 
ш кокса следующие: насыпная плотность 0,85—1,02 т/м3; кажу- 
цаяся плотность 0,9—1,27 т/м3; истинная плотность 1,40—1,56 т/м3-, 
юристость 10—15%.

Сырье подается в реактор с объемной скоростью 0,5—0,7 ч '1. 
/дельные нагрузки реактора составляют 0 ,6  т/ч сырья на 1 м3 
>еакционного пространства и 6,25 т/ч его на 1 ж3 поперечного се- 
гения реактора. Скорость паров при входе в коллекторы не превы- 
пает 0,5 м/сек. Для подогрева коксового теплоносителя в коксона- 
•ревателе сжигают либо часть балансового кокса, либо топливо, 
шодимое извне. Интенсивность сжигания кокса при коэффициенте 
1збытка воздуха а  =  1,05 и температуре 580—600 °С составляет 
!5 кг/{мг -ч)у при температуре 620 °С — 50 кг/(м3-ч). Удельная на- 
‘рузка коксонагревателя составляет 133—250 кг/ч кокса на 1 м2 
;го сечения.

Размеры реактора коксования определяют следующим образом. 
Заходят объем реактора (ор,-м3):

де Gc — количество сырья, поступающего в реактор, кг/ч; 
w — объемная скорость подачи сырья, «г1; 
рс — плотность сырья, кг/м3.



Определяют количество кокса, находящегося единовременно 
реакторе, (GK, кг):

<?к к=Орр” (16

где р” — насыпная плотность кокса, кг/м?.

По тепловому балансу реактора подсчитывают количество Ш] 
кулирующего коксового теплоносителя (Сц.к, кг/ч).

Подсчитывают продолжительность пребывания коксовых часта 
в реакторе (т, мин):

(Ш
иц.к

Находят высоту реактора (Я , м):
В  =  бОта (16

где и — линейная скорость движения коксовых частиц, м/сек.
Определяют сечение (F, м2) и диаметр реактора (D, м):

р__

г-пт  <16

Объем и сечение реактора также можно определить по его удел 
ным нагрузкам:

Or
”Р = “Й” <16

где g\ — удельная нагрузка реактора по сырью на 1 л 3 реакционного простра 
ства, «г/(л3*«);

gjs— удельная нагрузка реактора по сырью на 1 м2 сечения, кг/{л3*ч).

Размеры коксонагревателя определяют, исходя из его удельнь 
нагрузок посжигаемому коксу. При составлении теплового балан< 
реактора и коксонагревателя принимают следующие значения телл 
емкости: воздуха — 0,24; кокса — 0,30 и дымовых газов - 
0,25 гскал/(кг'град).

Пример 5. Определить диаметр и высоту реактора коксован! 
с подвижным слоем гранулированного коксового теплоносител: 
если известно, что: производительность установки Gc — 33 200 кг 
по сырью; насыпная плотность коксового теплоносителя рнас * 
=  880 кг!м*; продолжительность пребывания коксовых частиц 
реакторе т =  10 мин; скорость движения коксовых частиц и
— 0 ,8  см/сек; кратность циркуляции коксового теплоносител 
1 4 : 1.



Решение. Подсчитывают количество циркулирующего коксового 
еплоносителя:

0 RiK =  1 4 ,0 *3 3  200 =  465 0 00  кг/ч

Находят количество коксового теплоносителя, находящегося 
цинозременно в реакторе:

Определяют объем реактора:

Пример 6. Определить количество кокса (GK), которое необхо­
димо сжечь, чтобы нагреть коксовый теплоноситель в  коксонагре- 
(ателе до 600 *С, если известно, что: на установке с подвижным 
'ранулированным коксовым теплоносителем циркулирует 6 Ц.К =  
= 647 000 кг/ч кокса; на сжигание I кг кокса расходуется 13,3 кг 
юздуха; температура воздуха и коксового теплоносителя на входе 
i коксонагреватель составляет соответственно 300 и 510 °С; темпе- 
>атура выходящих дымовых газов 600 °С; низшая теплота сгорания 
;окса Qp =  8000 ктл1кг\ удельные теплоемкости воздуха Св =  0,24; 
сокса Ск =  0,30 и дымовых газов Сд,г =  0,25 ккал/(кг'град).

Решение. Составляют тепловой баланс коксонагревателя и опре­
деляют количество кокса, которое необходимо сжечь:

°р ”  880 —* ^

Находят высоту по формуле (162);
Я = 0 , 0 0 8 -6 0 -1 0  =  4 , 8  м

Сечение реактора составляет:

f = -

Диаметр реактора:

Сгц.кСц,к 510 +  G fiK 510 +  ОвСв 300 +  QjjG' =

=  ̂ д.г^д.г 600 Оц,цСц.ц6О0

Подставляя вышеприведенные значения, находим: 
647000*0,3-510 + 0**0,3-510 +  13,30^0,24-300 +

4- 8 0 00 -0^ = 0  4- 13,3) 0;-0 ,25-600 +  647 ОВД-0,3-600



Расчет реактора на установках коксования в кипящем слое ко 
сового теплоносителя [15, 17], Этот процесс осуществляется nj 
температуре 510—540 °С и давлении 1,4—1,6 am. Диаметр част* 
коксового теплоносителя 0,02—0,3 мм. Кратность циркулящ 
кокса 6,5—8,0 : 1. Продолжительность пребывания коксовых ч 
стиц в реакторе 6—12 мин, в отпарной секции около 1 мин. Хара: 
теристика кокса следующая: насыпная плотность 1,0—1,1 т/м 
кажущ аяся плотность 1,1—1,5 т/м3) плотность кипящего слс 
0,45—0,50 т/м3; удельная теплоемкость 0,33 ккал1(кг-град); ни 
шая теплота сгорания 7800 ккал/кг [22].

Сырье поступает в реактор предварительно нагретым до 260- 
370 °С. Весовая скорость подачи загрузки в реактор 0,6- 
1,0 кг!{кг'Ч). Скорость движения паров в реакторе 0,3—0,5 м/се, 
Пары, выходящие из реактора, на 65—70% состоят из водяно! 
пара, вводимого под распределительную решетку для создам 
кипящего слоя. Длительность пребывания паров над слоем кок< 
10—20 сек, В отпарную секцию подается водяной пар в количесп 
0,2—0,3% на циркулирующий кокс, В коксонагревателе сжигак 
часть балансового кокса для нагрева коксового теплоносителя i 
температуры 600—620 °С. Давление в коксонагревателе над слое 
кокса 1,2—1,6 am. Продолжительность пребывания .коксовых ч; 
стиц в коксонагревателе 6—10 мин. Расход воздуха колеблется с
11 до 12 кг!кг сжигаемого кокса. Скорость движения дымовых газе 
составляет 0,5—0,7 м/сек. Интенсивность выжигания кокса коле( 
лется от 30 до 40 кг/м3 слоя в 1 ч.

Размеры реактора определяют следующим образом. Подсчить 
вают сечение и диаметр реактора:

где F — сечение реактора, м2;
D — диаметр реактора, м;

ип — объем паров, проходящих через реактор, лР/сек; 
и — допустимая линейная скорость движения паров в реакторе, м/сек.
Количество циркулирующего кокса ((?ц#к, кг/ч) находят из тепле 

вого баланса реактора, либо по кратности циркуляции коксовое 
теплоносителя (я):

где Gc — производительность установки по сырью, кг/ч.
Определяют количество кокса, находящегося в реакторе (С?к

кг):

где т — продолжительность пребывания кокса в реакторе, мин.

(Ш
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Подсчитывают объем кипящего коксового слоя в реакторе
(у,<.о -и3)*

%.с — (169)
Рк.с

где рк.с — плотность кипящего слоя, кг/м3.
Определяют высоту кипящего слоя (Л ^, м) и общую высоту 

реактора (Я , м):

где Л0. э — высота отстойной зоны принимается равной высоте циклона 4,5— 
5,5 м, либо подсчитывается по времени пребывания паров над кипящим 

слоем кокса, м.
Размеры коксонагревателя определяют так же, как и реактора.
Пример 7. Определить диаметр и высоту реактора (без учета 

отпарной секции) установки коксования гудрона в кипящем слое 
коксового теплоносителя, если известно, что: объемная скорость 
паров, проходящих через реактор, составляет ип =  2,85 м3/сек; 
скорость движения паров над кипящим слоем и  — 0,4 м/сек; крат­
ность циркуляции коксового теплоносителя 8 ,0 ; продолжительность 
пребывания коксовых частиц в реакторе х = 7 мин; плотность ки­
пящего слоя рк.с =  450 кг/м3; производительность установки по 
сырью GC =  25 0Q0 кг/ч; высота отстойной зоны принимается рав­
ной Л0,з =  4,6 м.

Решение. Определяют сечение и диаметр реактора по формуле

Количество циркулирующего кокса по уравнению (167) составляет:

Количество кокса, находящегося в реакторе, погсчитывают по фор­
муле (168):

Объем и высоту кипящего слоя находят поуравнениям (169) и (170):

(170)

(171)

(166):

(?ц,к =  25 ООО *8,0  •= 200 000 кг/ч

23 300



Высоту реактора определяют по уравнению (171):
Я = 7 , 3  +  4 ,6 0  =  1 1 ,9  м

Пример 8, Определить диаметр и высоту коксонагревателя уста­
новки коксования в кипящем слое теплоносителя, если известно, 
что: температура и давление в коксонагревателе 600 °С и 1,8 ат\ 
расход воздуха 59 500 кг!ч; количество сжигаемого кокса 4800 кг!ч\ 
молекулярный вес дымовых газов 30; скорость движения дымовых 
газов над кипящим слоем кокса и =  0,5 м1сек\ количество цирку­
лирующего кокса (Зц.к  =  600 000  кг/ч; плотность кипящего слоя 
Рк.с =  450 кг!мь.

Решение. Подсчитывают объем дымовых газов:

5 9 5 0 0 + 4 8 0 0  лл ,  2 7 3 + 6 0 0  I _  л 
°Д -г—  з о  ' 2 2 >4 ' 273  ' 3 6 0 0 - 1 ,8  “ 2 3 ,6  м ! сек

Определяют сечение и диаметр коксонагревателя:

4 - 4 7 ,2

Количество коксового теплоносителя, находящегося единовремен­
но в коксонагревателе, составляет:

600 000-10 
Gk.h ==------ 00------ =  ЮО 000 кг

Находят объем и высоту кипящего слоя:

100 OOff л „
% .с— 450 — 222 л

222
Ак.с — 2 — 4,6 м

Принимают высоту отстойной зоны равной 4,6 м, тогда высота 
коксонагревателя составляет:

# = 4 ,6  +  4 ,6  =  9 ,2  м 

З а д а ч а

169. Определить выходы продуктов замедленного коксования 
гудрона ( d f  =  0,997), если выход бензина ( d f  =  0,740) состав­
ляет 20  объемн.%.

170. Составить материальный баланс процесса замедленного 
коксования крекинг-остатка (d f  =  1,020), если выход бензина 
( d f =  0,750) составляет 15 объемн.%.



171. Составить материальный баланс процесса коксования в  ки­
пящем слое кокса» если сырьем является вакуумный гудрон плот­
ностью d zl~  1,0125 и коксуемостью (по Конрадсону) 17 вес.% ; 
при этом получается бензина (d le=0,750) 15 объемн.%.

172. Определить выходы продуктов коксования гудрона ромаш- 
кинской нефти в кипящем слое кокса, если известно, что: выход 
газойля (фр- 205—500°С) составляет 59 вес.% ; температура про­
цесса 520 °С.

173- Определить размеры и число реакционных камер установки 
замедленного коксования мазута (4 °= 0 ,9 50 ), если известно, что: 
загрузка камер ко-ксования составляет С?с =3740 т/сутки; продол­
жительность заполнения камер коксом т = 2 2  ч; выход кокса со­
ставляет 18,0 вес.% на загрузку камер; плотность коксового слоя 
рк.с=0,75 т/м3;  объемная скорость подачи сырья составляет а»—- 
=0,15 ч~К

174. Определить размеры, число и продолжительность заполне­
ния реакционных камер коксом на установке замедленного коксо­
вания крекинг-остатка (df = 1,01 ) , если известно, что: сырье 
поступает в камеру с  температурой 495 °С; выход кокса составляет 
30,3 вес.%; производительность установки по сырью Gc = 
—65 200 кг/ч; коэффициент рециркуляции 0,4; количество паров, 
проходящих через камеру, ип= 2,8 мъ/сек; допустимая линейная 
скорость движения паров в камере и = 0,10 м/сек; объемная ско­
рость подачи сырья ш=0,18 ч~1,

175. Определить температуру продуктов замедленного коксова­
ния на выходе из реакционной камеры, если известно, что: сырьем 
является гудрон плотностью df°= 0,975; производительность уста­
новки Gc=960 т/сутки; сырье поступает в камеру с температурой 
495 °С; выход кокса составляет 18,9 вес. % ; в  реакционную камеру 
поступает 60%  сырья в паровой фазе; удельная теплоемкость про­
дуктов коксования С—0,7 ккал/(кг-град); теплота коксования 
? р= 30  ккал/кг сырья; удельная теплоемкость кокса С};— 
=0,3 ккал/(кг-град) ;  потери тепла в окружающую среду 
I млн. ккал/ч.

176. Определить диаметр и высоту реактора установки коксова­
ния с подвижным гранулированным слоем кокса, если известно, что: 
производительность установки по сырью Gc = 65 520 кг/ч; объемная 
скорость подачи сырья m =  0,5 ч~г; насыпная плотность кокса 
Риас =  800 кг/м9; плотность сырья d£° =  0,985; скорость движения 
коксовых частиц в реакторе и — 8 мм/сек; продолжительность 
пребывания коксовых частиц в реакторе т  =  12 мин.

177. Определить размеры реактора на установке коксования 
с подвижным гранулированным слоем коксового теплоносителя, 
если известно, что: производительность установки по гудрону Gc =  
=  42 000 кг/ч; дельные нагрузки реактора: 0,6 m/ч сырья на 1 ж® 
реакционного объема; 6,25 т}ч сырья на 1 м2 поперечного сечения 
реактора.



178. В коксонагревателе установки коксования с  подвижным 
гранулированным слоем коксового теплоносителя сжигается 
2100 кг/ч кокса при температуре 600 °С и коэффициенте избытка 
воздуха а ~  1,05. Определить размеры коксонагревателя, если 
удельные нагрузки его составляют: на 1 м3 коксонагревателя 
50 кг!ч кокса и 250 кг/ч на 1 м2 его сечения.

179. В коксонагревателе установки коксования с подвижным 
слоем теплоносителя сжигается 2650 кг/ч кокса при температуре 
660 °С и коэффициенте избытка воздуха 1,05. Определить раз­
меры коксонагревателя, если его удельные нагрузки составляют: 
на 1 м3 коксонагревателя 25 кг/ч кокса, на 1 м2 его сечения — 
200  кг!ч.

180. Определить количество кокса, которое необходимо сжечь 
в коксонагревателе, чтобы нагреть коксовый теплоноситель до 
580 °С, если известно, что: на установке циркулирует 668 300 кг/ч 
коксового теплоносителя; теоретический расход воздуха составляет 
13,15 кг/кг кокса; коэффициент избытка воздуха a  =  1,05; темпе­
ратура поступающего воздуха и коксового теплоносителя соот­
ветственно 350 и 480 °С; низшая теплота сгорания кокса =  
=  7800 ккал/кг; удельная теплоемкость воздуха 0,24, кокса 0,30 и 
дымовых газов 0,25 ккал/(кг-град); температура выходящих дымо­
вых газов 580 °С.

181. Определить диаметр и высоту реактора (без учета отпар­
ной секции) установки коксования гудрона в кипящем слое кокса, 
если известно, что: производительность установки по сырью Gc = 
=  40 000 кг/ч; скорость движения паров над кипящим слоем и — 
=  0,5 м/сек; кратность циркуляции теплоносителя 7,2; продолжи­
тельность пребывания коксовых частиц в реакторе х =  8 мин; 
плотность кипящего слоя кокса ркс =  500 кг/м3; объем паров, 
проходящих через реактор, vn~ 4,8 мУсек; высота отстойной зоны 
К,ъ= 5,0 м.

182. Определить температуру входа гудрона (dlQ= 1,000) в 
реактор установки коксования в кипящем слое коксового теплоно­
сителя, если известно, что: производительность установки по сырью 
Gc =  80 000 кг/ч; в реактор подаются: 560 000 кг/ч циркулирующего 
кокса с температурой 605 С, 20 200 кг/ч водяного пара с температу­
рой 400 °С и давлением 3 о т  и 17 050 кг/ч циркулирующего газойля

=  0,925) с температурой 450 °С; выходы продуктов коксова­
ния составляют (кг/ч): газа (М — 34) — 17 750, бензина с к. к. 
205 °С ( d f  =  0,760) — 14 800, газойля ( d f  =  0,900) — 27 100 и 
кокса — 20 350; в реакторе поддерживается температура 530 °С; 
тепловой эффект процесса д?— 50 ккал/кг сырья.,

183. Определить диаметр и высоту коксонагревателя установки 
коксования в кипящем слое коксового теплоносителя, если извест­
но, что; объем дымовых газов од,г =  10,6 м3/сек; скорость движения 
дымовых газов (М =  30) над кипящим слоем и — 0,5 м/сек; ко­
личество циркулирующего коксового теплоносителя Оц.к = 
=325 000 кг/ч; продолжительность пребывания коксовых частиц



й коксонагревателе т =  8  мин; плотность кипящего слоя рк.с =  
=  450 кг/м3; высота отстойной зоны Аоэ =  4,9 м.

184. Определить диаметр и высоту коксонагревателя установки 
Коксования в кипящем слое теплоносителя, если известно, что: 
температура и давление в коксонагревателе 600 °С и 1,7 am; расход 
Воздуха 14 кг/кг кокса; в коксонагревателе сжигается 1500 кг/ч 
кокса; скорость движения дымовых газов над кипящим слоем и  = 
1=  0 ,6  м/сек; количество циркулирующего теплоносителя Сц.к =  
=  150 000 кг/ч; продолжительность пребывания коксовых частиц 
в  коксонагревателе х =  12 мин; рк.с =  500 кг/м*; молекулярный 
вес  дымовых газов 30; высота отстойной зоны Л0.3 =  5,0 м.

Расчет печей и реакторов установок пиролиза 
нефтяного и газового сырья

Процесс пиролиза широко применяют для получения этилена 
и пропилена как сырья для нефтехимической промышленности. 
В  качестве сырья пиролиза могут служить все составные части неф­
ти, начиная от углеводородных газов и кончая тяжелыми нефтяными 
остатками. В промышленности процесс пиролиза осуществляется 
в реакционных аппаратах — трубчатых печах, реакторах с подвиж­
ным слоем твердого теплоносителя, реакторах с кипящим слоем 
твердого теплоносителя.

Расчет печи на трубчатой установке пиролиза [30]. На этой 
установке сырье поступает в конвекционную камеру печи, где на­
гревается до 550—600 °С. Затем оно проходит радиантный экран, 
где протекает реакция пиролиза. Дымовые газы покидают печь 
с температурой 300—350 °С, Наиболее приемлемой конструкцией 
нагревательного аппарата является печь беспламенного горения 
с числом потоков 15—20. Трубы печи имеют диаметр до 150 мм, 
изготавливают их из стали марки Х23Н18 и допускают нагрев до 
900 °С. Продолжительность пребывания газообразного сырья в 
зоне реакции составляет 0,7—1,5 сек, жидкого сырья 40—50 сек. 
Температура, при которой начинается реакция пиролиза, состав­
ляет для метана 900 °С, этана 600 °С, пропана 500 °С, бутана 450 °С 
и жидкого сырья 400—425 °С. Оптимальные условия пиролиза 
различных видов сырья приведены ниже [311:

Продолжитель­
ность пребы- Количество

Темпера^ ванин сырья водяного пара, 
тура, о зо(is рS2Kцннt /о сырье

сек
Бензин прямой перегонки

Этиленовый режим . . . 780—800 0 ,5—1,0 30—50
Пропиленовый режим . . 750 0 ,5  25
Бутиленовый режим . . 725 1,0 25

Газааый бензин
Этиленовый режим . , . /80—800 1,0 20—50
Пропиленовый режим. , 750 1 ,0  20—50



н-Бутан |
Этиленовый режим , . . 800 0 ,5—1,0 20 ,
Пропил ен*бутиленовый 

режим. . . . . . . .  750 1,0 20 1
Пропан 1

Этиленовый режим . . . 800 1,0—1,5 15
Пропиленовый режим. . 775 1,0 15

Этан
Этиленовый режим , . . 825—830 1,0 10

Интенсификация процесса с целью увеличения выхода целевых 
продуктов определяется так называемым фактором жесткости [301

ц = 7 W  (172
где ц — фактор жесткости;

Т — температура процесса, °К; 
т  — продолжительность реакции, сек.

Выходы продуктов пиролиза бензина прямой перегонки 131 j 
приведены ниже (в вес.%):

Режим
этиленовый пропиленовый бутилеиовый

Н2 ......................  1,26 0 ,9  0 ,8
СНа . . . . .  19,30 17,2 13,8
СаН *..................  4,50 5,1 4 ,8
Q,H4 .................. 32,6 26 ,6  21,4
С3Н8 ..................  0 ,80 0 ,5  0 ,6
С3На . . . . .  14,75 16,4 16,1
С4Ни . . . . .  1,52 1,3 1,1
С4Н8 ..................  2 ,26 5 ,8  7,8
С4Н8 . . . . .  3 ,08 3,1 2 ,7  
2Сб. . . . . . 1,93 2,1 3,4 
Суммарный вы­

ход газа . . 82,00 78,0 72,5

Выходы продуктов пиролиза (с учетом рециркулирующих этан; 
и пропана) приведены в табл. 4 [32].

Обычно при пиролизе газов и газового бензина к сырью добав 
ляют 10—20  вес.% водяного пара; при пиролизе прямогонных бен 
зинов 50—70 вес.% [33]. Весовая скорость движения сырьявзмееви 
ке печи с трубами диаметром 100 мм составляет для газообразны? 

углеводородов 110—140 кг}(м2• сек ), для бензиновых и более тяжелы: 
нефтяных фракций 135— 165 кг1(м2-сек )  [31 ]. Более точные значе 
ния весовых скоростей движения сырья в трубах печи приведень 
ниже [15]:

Весовая Глубина 
скорость, превращении. кг/(м*‘Сек) %

Сырье
этап . . . . . . .  112—127 50—60
п р о п а н ...................... 127—137 70— 85
б у т а н ..........................  137—157 75-  90
лигроин . . . . . .  117—127 50—58*

* Выход углеводородов G* и легче.



Т а б л и ц а  4. Выходы продуктов пиролиза с учетом рециркулирующих этана
и пропана 1321

Сырье

Показатели

эт
аи

ов
ая
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ци
я
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ва
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ф
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ия
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та
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ва
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«В3
Оо —<ч Sаи

III
IIIО

АU
О  5R m
£ S §

Soe-я

к 3
ш
s S 3

емпература, °С . ...................... .... . 830 800 800 810 785 750 680
асход водяного пара, вес. % , , 
лубина превращения за один проход

15 20 20 20 75 60 60

сырья, вес. % . . . . . . . .  .
ыход газообразных углеводоро­

60 85 90 85

60 48дов, вес. 
в том числе:

97 У4 Ш 78 62

этилена . . . . . . . . . 78 40 42 35 27 23 18
пропилена. . . . . . . . 2 24 17 12 13 12 5
бутиленов....................................... 1 .V 1,8 5 ,8 3 5 ,5 4 ,8 2,2
бутадиена ....................................... — — — 1,6 4 2,7 0 ,8

ыход фракции Q  — 180°С, вес. % 2 - 4 4 ,2 17 8 32 27 20

По данным заводской практики [15 ], при пиролизе этана и про- 
гана линейная скорость движения сырья составляет на входе в 
[ечь 10—17 м/сек, на выходе из печи 150—200 м/сек. При этом пе- 
>епад давления в печи достигает 0,7—2,0 ат. Допустимые тепло­
вые напряженности труб реакционного змеевика печи пиролиза 
[риведены ниже (в ккал/м2-ч) [15 ]:

Диаметр труб, лш 
50 75 МО 112

Сырье
этан . . , , . 24 500 27000 32500 34000 
пропан . . 15 000 16000 20000 20500
бутан и тяжелое 12000 13500 16 000 17000

Продукты пиролиза из трубчатой печи поступают в закалочный 
шпарат, где при помощи воды мгновешо снижается их температу­
ра и прекращается реакция разложения. Если тепло продуктов 
шролиза в дальнейшем используется для производства водяного 
iapa, то охлаждение в закалочном аппарате ведут до 700 °С; если 
’епло продуктов пиролиза <не используется, то их охлаждают в за- 
шлочном аппарате до 150—200 °С.

Основным аппаратом трубчатой установки пиролиза является 
гечь. В печах с факельными горелками наибольшая конверсия полу- 
[ается в  трубах диаметром 114x6 мм. При этом пропускная спо­
собность каждого потока составляет 3400—4100 кг/ч. В печах бес- 
1ламейного горения рекомендуется применять трубы диаметром 
40x8 мм* В настоящее время производительность печей новых 
конструкций достигает примерно 6000 кг/ч на один поток, а средняя



тепловая напряженность при температуре 750—820 °С — 30 ООО 
32 ООО ккал!(м2‘Ч).

Расчет конвекционной камеры печи пиролиза не отличается i 
расчета обычных печей. В радиаитной части печи происходит пер 
грев сырья и водяного пара и протекает эндотермическая реакщ 
пиролиза.

Расчет радиантной секции печи [33] можно начать с определен! 
внутреннего диаметра труб id, м) змеевика, исходя из количест] 
передаваемого тепла (Q, ккалЫ) при заданном перепаде давлен! 
(ДР, кГШ“):

Q =  {17
L vm2

=  (17 

где 4сР — средняя тепловая напряженность поверхности радиантных труб, 
ккал/(м2-ч);

— число труб, необходимых для передачи тепла; 
f r — коэффициент трения;
•у — удельный вес газа, кГ/м3; 
и — средняя линейная скорость газа, м/сек\ 
g  — ускорение силы тяжести, м/сек2-,

N2 — число труб в змеевике;
L — эквивалентная длина одной трубы с калачом, м\

I — длина прямого участка трубы, м\

i  = i + m  (17

При правильном выборе диаметра трубы змеевика (d, м) знач< 
ние JV2 приближается к  значению Nj_. Диаметр трубы реакционно] 
змеевика можно определить и по продолжительности пребывай* 
(т, сек) смеси в реакционной зоне:

tip 3600оррсм 
т “  » ~~GC <17

где vp — объем реакционной зоны, м3; 
v  — объем газового потока, м*/сек',

Рем — плотность реакционной смеси, кг/лР; 
б с — нагрузка реактора по сырью, кг/ч.

Учитывая, что:
aid3

Q =  ЯйМ&р =  —g — uLQ1 (17

где AQx — удельный расход тепла в реакционной зоне змеевика, рассчитанны 
на единицу объема газа при нормальных условиях, ккал/м3̂ газа (тег 
ло, идущее на подогрев смеси, не входит в величину AQi).

диаметр труб рассчитывают по формуле: 

d __ jggp_ Щ_ _Jqcpт
д qx и “- д д г збоо ( I7i



Vp =  - т — - - г -  ихя  d*Wi ild2

откуда
Шг

При расчете по упрощенному методу змеевик радиантной части: 
печи условно делят на две зоны — зону перегрева и зону реакции.. 
Условно принимают, что температура в зоне реакции постоянна и 
равна заданной температуре. Определяют количество тепла (Qnол,. 
ккал/ч), переданного через поверхность труб радиантной секции:.

0поЛ = СР+<&п + <Э2.с (17$>

где Qp — тепло реакции, ккал/ч;
Q" п — тепло перегрева водяного пара, ккал/ч;
QJJ с — тепло перегрева паров сырья, ккал/ч.

Затем рассчитывают поверхность радиантных труб, исходя из; 
полной тепловой нагрузки (Опоя, ккал/ч) и средней тепловой напря­
женности поверхности радиантных труб (qcp, ккал/и--ч), и делят 
эту поверхность пропорционально тепловой нагрузке между зонами 
реакции и перегрева. Соответствие числа труб в зоне реакции, по­
лученного в результате теплового расчета длительности реакции, 
проверяют кинетическим расчетом объема реакционной зоны.

Объем этой зоны (ир, м3) определяют ориентировочно по формуле:

3600 (273 -f 20;п
(273 +  f y P i

--------  (180>

где v  — объем (при нормальных условиях) паров сырья, подаваемого в реактор,. 
м?/п;

К— коэффициент увеличения объема газообразной реакционной смеси в 
результате реакции; 

г  — весовое отношение добавки водяного пара к сырью;
Mq— масса I кмоль бензина (сырья), кг/кмоль;
Мв — масса 1 кмоль воды, кг/кмоль; 

t  — температура реакции, °С;
т  — продолжительность контакта в зоне реакции по условиям режима, ceitt 

Pi — атмосферное давление, am;
Л — среднее абсолютное давление в зоне реакции, am.

Коэффициент К  увеличения объема газообразной смеси опреде­
ляют по формуле:



где рб й рсМ— плотности соответственно паров исходного бензина и  смеси перов 
бензина и газов пиролиза на выходе из реактора (в кг/мй), равны:

Рб
Мб
22,4

Рен— X ' ” 1 Х ' ~
Рг Рж

где X' — глубина превращения в конце реакционного змеевика;
Рг н Рж — плотность соответственно газообразных продуктов и паров жид­

ких продуктов, кг/м3; можно принять рж =рб.

Более точно объемы зон реакции и подогрева, требуемые для осу­
ществления необходимой глубины превращения, рассчитывают по 
кинетическому уравнению Фроста— Динцеса:

** т - х )dx -  1—р (I —

или после интегрирования:

й =  4 " [ 1пГ ^ Х - Р х ]  <ш >

где X — средняя глубина превращения бензина в реакционном змеевике;
К  — константа скорости реакции, сект1;
Р — коэффициент самоторможения реакции.

При пиролизе бензина в интервале температур 700—800 °С коэф­
фициент самоторможения |5 приобретает следующие значения:

Температура, °С . 700 725 750 775 800 
Коэффициент р . . 1,26 1,57 1,72 1,78 1,81

В интервале температур 700—800 ®С энергия активации разложе­
ния бензина первичной перегонки составляет 38 200 кал!моль, 
поэтому:

38200
Igfe —7,49— 4575J- (185)

Д ля расчета глубины превращения принимаютзначение приращения 
глубины превращения в  реакционном змеевике и затем последнее 
проверяют по уравнению:



где АХ — приращение глубины превращения бензина в  реакционном змеевике,, 
доли единицы;

W — скорость реакции, кмоль/(м*’Ч);
tfp — объем зоны реакции, л 3;
<?с — количество бензина (сырья), поступающего в  зону реакции, кмоль/ч. 

Скорость реакции (W, кмоль!м3'ч) определяют по формуле:

36QQfeOc (l X)
^£1—PCI — X)\ (I87)

где v  — объем реакционной смеси, проходящей через реактор в единицу време­
ни (в рабочих условиях), л3/ч.

При известной тепловой напряженности труб змеевика макси- 
мальная- температура стенки трубы {©макс, °С) может быть опреде­
лена по формуле [301:

вИ«с  =  <р +  - ^ -  +  ' ^ -  (1S8).

где /р — температура реакционной смеси в  зоне реакции для жесткого этилено­
вого режима (860 °С);

<р — коэффициент неравномерности обогрева труб (по окружности стенки)^
а  — коэффициент теплоотдачи от стенки труб к  потоку, составляющий в 

условиях пиролиза 465—625 ккал/[м*-ч-град);
б — толщина стенки трубы (0,009 л );
X — коэффициент теплопроводности стенки, равный 18 ккал/(лР-ч-град).

Д ля двухрядного экрана (с шагом труб, равным двум  диаметрам)» 
ф =  0,55; для однорядного экрана двухсветного облучения ср »  
=  0,84.

Пример 1. Определить число потоков и продолжительность пре­
бывания сырья и продуктов пиролиза в  радиантных трубах печи,, 
если известно, что: сырьем служит низкооктановый бензин (фр. 40—  
160 °С); температура на выходе из печи 750 °С; производительность- 
установки по сырью 15 000 кг!ч\ выходы продуктов (вес.% ); газа- 
до С4 — 59,0, бензина с к . к . 200 °С — 30,0, фракции выше- 
200 °С — 10,0, кокса — 1,0; молекулярный вес газа 29,6; в трубы. 
печи подается водяной пар в количестве 50 вес.% на сырье; давле­
ние на входе в радиантную секцию 2,0 am, на выходе 1,5 ат; число* 
радиантных труб N ~ 22; длина одной трубы 8  м.

Решение. Определяют число потоков в  радиантной секции (при 
этом принимают весовую скорость подачи сырья U =  120 кг/^ -сек ),. 
внутренний диаметр труб 140 мм:

Gc. 15000-4
n=s Uf ~  3600-3,14-0,14М20

где f  — внутреннее сечение одной трубы, л«а.



Находят объем сырья и водяного пара на входе ( y j  и на выходе 
{v2) из радиантной секции по формуле Клапейрона:

4 0 +  160 Л / 4 0  +  160 »2 
М с =  60  +  0 ,3 -------- ----- + 0 , 0 0 1  ------ j 100,0

40 +  200М6 =  60 +  0 ,3  ----- +  0,001 • 1203 =  110,4

^фР. 200 -  260 оС =  6 0 +  0 ,3-230+  0,001-2303 =  182

где Мс , Мб, Мфр.гоо-асо °С — молекулярные веса сырья, бензина и фракции
200—260 °С, определяемые по формуле Воинова.

/15000 , 7500 \ 520 +  273
Vl~  \ 100 18 j -22,4'273-2,0-3600 =  5,12 мУсек

/ 15000-0,30 . 15000-0,1 . 7500 . 15000-0,59
110,4 + 182 + 18 +  29,6 ] Х

22,4(750 +  273) , 1Л 
^  273-1,5-3600 “  11,8 м 1сек

Подсчитывают среднюю плотность паров, в радиантных трубах:
G

?' = —
G

о ( —  + — )D _  Р1-Ьра __ \ Ъ  +  Ъ  I а  I 1 1 \
Рср 2 2 2 { Vl + v2 ) =

1 5 0 0 0  +  7500 
2 -3 6 0 0 ( x i 2_ + “iT x )  = 0-9/K/jK3

где G — масса паров, кг;
и Рг — плотность паров на входе и выходе из радиантных труб, кг/м3;
Рср — средняя плотность паров, кг/лi3.

Определяют продолжительность пребывания паров в радиантных 
трубах:

и
L = M +  fiV— l) itd =  11-8+ (11 — 1)3.14-0,15 =  92,7 м 

92,7-0 ,9  Л „T==_ _ _ ==0i7 сек 

тде L — длина всех труб, м;
d  — наружный диаметр труб, м;
I — длина одной трубы, м;
N — число радиантных труб;
U — весовая скорость подачи сырья, кг/(м2-ч).



Пример 2 1331. Провести кинетический расчет радиантной части- 
змеевика реактора, если известно, что; тепловая нагрузка радиант-- 
ной камеры печи Qnwi =  5468* 1G3 ккалЫ; расход тепла на реакцию* 
пиролиза Qp =  2073* Х03 ккал/ч; температура продуктов на выходе 
из змеевика 750 °С; продолжительность контакта т  =  1 сек ; среднее 
давление в зоне реакции змеевика П — 3 am; расход водяного пара. 
100% на сырье; глубина превращения X' = 7 2  вес.% ; молекулярный 
вес бензина 115; количество поступающего бензина G =  ЗоОО кЫч\ 
трубы диаметром d — 140 х  8  мм и длиной I =  12 м; число труб- 
реакционной зоны N =  15; плотность продуктов пиролиза на выходе 
из печи рсм =  1,31 кг/м3.

Р еш ет е . Определяют объем зоны реакции по формуле (180)г

V =

Мб______ U5
;>4рсм 2!
3500-22,4

К ~  22,4рсм “* 2 2 ,4 * 1 ,3 1 -3’92

- j ig - 1— =  682 л̂ /ч

682 |о,5 (1 4- 3,92) +■ 1 (273 +  750)1 • 1

3600(273 +  20)3 ~ 1,
95 я 3

Необходимое число труб реакционной зоны:
1,95

0,785-0,124®-12 “  13(5

Принимают температуру на входе в зону реакции 700 °С, а тем­
пературную поправку на отклонение от линейного закона 2  °С.. 
Средняя температура равна:

750 — 700 
/ср=  700 + ----- 2------+  2 =  727 °С

Задаются приращением глубины превращения в зоне реакции ДХ =  
=  0,56 и поправкой на отклонение от линейного закона Ах =  0,02 . 
Средняя глубина превращения составляет:

Х =  (Х'~ АХ) + + Ах =  (0,72 -  0,56) +  +  0,02 =  0,46

В то ж е время по формуле (186):

д x = W-p -
3500

где <5С= —jYg—=30,43 кмоль/ч.
По формуле (185):

38200 „ 38200



3600-0,138-30,43 ( 1 - 0 ,4 6 )  fi ?
^  "" 6420 [1 — 1,58(1 — 0 ,46)j ~  8,7 дда'№/(*  -ч)

где 6420 — расчетный объем реакционной смеси, проходящей через реактор 
(в рабочих условиях), .и3/ч.

Таким образом, приращение глубины превращения:

30,43 ~ 0,558

т , е. полученное значение соответствует принятому.
На установках с подвижным слоем твердого теплоносителя пиро­

лиз мазута и гудрона осуществляют при температуре 580—680 °С. 
Кратность циркуляции теплоносителя на этих установках состав­
ляет 20—30 кг!кг, В качестве теплоносителя применяют окись алю­
миния, окись кремния, углеродистый кальций, кокс, шамот, ба­
зальт, кварцевый песок и силикагель 134, 35]. Характеристика 
коксового теплоносителя приведена на стр. 137. Песок имеет истин­
ную плотность 2 ,5—2 ,8  г/см9 и насыпную плотность 1,4—1,6 г!см3. 
В  нагревателе теплоноситель подогревается при помощи дымовых 
газов до 900—950 °С и затем поступает в реактор. Тепловая напря­
женность нагревателя достигает 2,5 млн. ккал/(м3'Ч). Сырье — 
тяжелые нефтяные остатки нагревают в печи до 350—500 °С и по­
даю т в реактор. К сырью добавляют 40—45 вес.% водяного пара.

Н а этих ж е установках пиролизу можно подвергать этан и про­
пан при следующих условиях: температура 760—815 °С; давление 
1,35—3,1 am; продолжительность контакта 1—2 сек. При пиролизе 
этана и пропана в подогревателе твердый теплоноситель может 
нагреваться до 1370 °С 136].

На установках с  кипящим слоем твердого теплоносителя I37J 
источником тепла служат коксовые частицы размером 0,25—1,0 мм. 
Коксовый теплоноситель нагревается в  подогревателе до 900 °С. 

•Скорость движения дымовых газов в подогревателе составляет 0,2— 
0,5 м/сек. При пиролизе этана на установке с кипящим слоем тепло­
носителя смесь сырья и теплоносителя поступает в реактор с тем­
пературой 815 °С. Продукты реакции покидают реактор с  темпера­
турой 805 °С. В сырье добавляют водяной пар в количестве 0,2 кг/кг. 
Продолжительность контакта сырья с теплоносителем составляет 
0 ,1—0,6 сек. Кратность циркуляции теплоносителя 20—30 кг/кг 
сырья.

При пиролизе прямогонного бензина с пределами выкипания 
45—140 °С 1381 температура равна 820 °С, продолжительность кон­
такта 0,5 сек , расход водяного пара 0*55 кг/кг сырья. Теплота про­
цесса пиролиза на 1 кг сырья составляет для «-бутана -Н300 ккал, 
для бензина 4 -3 5 0 ----- J-500 ккал.

Пиролиз нефти [391 проводят при температуре 750 °С и кратности 
циркуляции теплоносителя 10—15 кг/кг. Продолжительность реак­



ции не превышает 1 сек. Весовая скорость подачи сырья [40] состав­
ляет 0,05—0,1 ч~1, расход водяного пара 50—75 вес.% на сырье.

В табл. 5 приведены условия и выходы продуктов пиролиза 
тяжелых видов сырья в кипящем слое теплоносителя [41].

Т а б л и ц а  5. Условия пиролиза тяжелых видов сырья и выход продуктов

Гудрон (

Показатели

М
аз

ут

%
о

9ло

«8
S
«а
Sea 
«3 S  >>» н о

§ 3
S  К  
© И«.к

Ци
s „
5 °

Характеристика сырья
Плотность df° . . . . . . . . . .  . 0,9542 0,9870 6,9734 0,9960 1,011

Условия процесса
Температура, вС . . . . . . . . .  . 760 680 680 780 680
Скорость подачи сырья, ч'л ....................... 4,0 5,0 10,0 6,0 5,0.
Продолжительность контакта, сек  . . 12,3 7 ,8 5,25 9,6 8 ,7
Выход, вес. %

г а з а ....................................... 47,3 49 ,2 39,8 37,2
35,5

36 ,2г
жидких углеводородов.................. 39,4 32,8 40,6 37 ,0 ’
кокса {и потери) . . . . . . . . 13,3 18,0 19,6 27,3 26,8.

Состав газа , вес. %
на ........................................................ 1,13 0,52 1,27 0,84 1, 01'
СН4 ................................................................. 1 1 , 2 9,37 9,95 5,77 7,86-
QHe .......................................................................... 2,32 5,76 3,80 9,36 2,38
СаН4 ............................................................. 15,7 16,0 14,3 11,1 10,0©.
СаН8 ............................................................ 0,38 1,54 5 ,6 0,52 1,32
С3Н8 ............................................................ 8,67 7,70 0,26 6,65 7,83.
С4Н10 ............................................................. 0,56 0,34 0,20 0,37 0,21
с\н6 ...................... ....................... 3,22 2,51 2,20 2,11 1,70»
Высшие углеводороды................. ..... 4,12 5,46 2,22 0,29

19,86
3,83;

Олефияы Cj— C j ...................... ..... 27,59 26,21 18,76 19 ,5 ?
Ароматические углеводороды. . . . . 8,4 7, 7 8,83 4,35 4,29

Методика расчета аппаратуры установок пиролиза с  подвижным 
и кипящим слоями твердого теплоносителя такая  ж е, как  и для не­
прерывного коксования.

Зад ачи
185, Определить фактор жесткости (ц) процесса пиролиза бен-.. 

зина при: tt =  780 °С и % -  0,5 сек; t2 — 780°С и т2 =  1,0 сек;
4  =  800 °С и т3 =  0 ,5  сек.

186. Определить среднюю тепловую напряженность труб и мак­
симальную температуру стенки трубы змеевика-реактора печи пи ­
ролиза бензина, если известно, что: температура смеси в зоне реак­
ции 860 °С; тепловая напряженность труб диаметром 133 х  9 мм 
составляет 67 500 ккал/(мг ’Ч); трубы диаметром 102 х  8 мм распо-- 
ложены в виде однорядного экрана двухсветного облучения (q>2 =



— 0,84); коэффициент теплоотдачи от стенки труб к  потоку а 3 = 
=  625 ккалКм1- Ч‘град); коэффициент теплопроводности Я —
— 18 ккал/(м*-ч-град).

187. Определить полезную тепловую нагрузку (Q) печи трубча­
той установки пиролиза я-бутана, если известно, что: производитель­
ность установки по сырью 10 ООО кг/ч; температура сырья на входе 
и продуктов пиролиза на выходе из печи составляет соответственно 
300 и 800 °С; к сырью добавляют водяной пар в количестве 20 вес. %; 
параметры водяного пара — температура 179 °С, давление 30 am; 
теплота реакции ?р= 3 0 0  ккал/кг сырья.

188. Определить число потоков (п) и продолжительность пребыва­
ния х сырья и продуктов пиролиза в радиантных трубах печи, если 
известно, что: сырьем служит пропан; производительность установки 
ло сырью 40000 кг/ч; температура на входе в радиантные трубы и 
выходе из печи 550 и 815 °С соответственно; выход продуктов (вес. %): 
,Н2—2,8, СН4— 17,8, С2Н2—0,8, С2Н4- 2 9 ,5 ,  С3Н0- 9 ,2 ,  С3Нв- 1 4 Д  
С3Н8—24,7, кокс—1,2; в трубы печи подается водяной пар в коли­
честве 15 вес. % на сырье; давление на входе в секцию 1,8 am и на 
выходе из нее 1,3 am; количество тепла, передаваемого радиантны- 
•ми трубами, составляет 22  млн. ккал/ч.

189. Определить объем реакционной зоны в трубчатой печи пи­
ролиза бензина, если известно, что: нагрузка печи по сырью — 
-бензину (d f  — 0,740; М =  110) 12 000 кг/ч и продолжительность 
реакции 0,55 сек; температура и давление в реакционном змеевике 
соответственно составляют 850 °С и 2,3 am; расход водяного пара 
-50 вес.% ; глубина превращения 65%; молекулярный вес газов пиро­
лиза 25.

190. Определить количество охлаждающей воды (G) для закалки 
пиролизного газа, если известно, что: температура газа в закалоч­
ном аппарате снижается с 800 до 200 °С; количество газа составляет 
10 000 кг/ч и водяного пара 2000  кг/ч; молекулярный вес продуктов 
лиролиза 30.

191. Определить размеры реактора на установке пиролиза с 
движущимся слоем коксового теплоносителя, если известно, что: 
сырьем служит пропан; производительность реактора Gc = 
=  4500 кг/ч по сырью; насыпная и истинная плотности теплоноси­
теля 800 и 1700 кг/м3 соответственно; условия процесса: температура 
-825 °С, давление 1,8 am и продолжительность пребывания сырья в 
реакторе 1,2  сек; количество подаваемого водяного пара составляет 
80 вес. % на сырье; отношение высоты реактора к  диаметру состав­
ляет 2,5 : 1.

192. Определить продолжительность контакта и размеры реак­
тора установки пиролиза в кипящем слое песка, если известно, что: 
сырьем служит пропан в количестве 3200 кг/ч; в реактор подается 
водяной пар в количеств# 70 вес.% на сырье; выход продуктов 
(вес.% ): газа — 89,9, бензина с к . к . 200 °С — 9,5, кокса и потери —
0,6 ; условия процесса: температура 800 °С, давление 2,0 am; весо­
вая скорость подачи сырья w = 0,1  «г1; плотность кипящего слоя



"с = 1200 кг/м9, насыпная и истинная плотности песка 1600 и 
>00 кг/м3 соответственно; линейная скорость движения паров в 
акторе и =  0 ,6  м/сек', плотность газа р= 1  кг/м*.

193. Определить продолжительность контакта и размеры реак- 
ра установки пиролиза с кипящим слоем коксового теплоносите-
I, если известно [411, что: сырье — гудрон плотностью d f  =
0,9960; производительность установки Gc =  55 000 кг/ч по сырью; 

ловия процесса: температура 780 °С, давление 1,8 am, объемная 
юрость подачи сырья 6,0 «Г1 и продолжительность контакта 9,6 сек ; 
дход продуктов (вес.% ): газа — 37,2, жидких углеводородов — 
»,5, кокса и потери — 27,3; молекулярный вес газа и жидких угле- 
дородов соответственно 21,5 и 200; количество подаваемого в реак- 
►р водяного пара составляет 45 вес.% на сырье; отношение высоты 
^актора к его диаметру 0 ,6  : 1.

194. Определить размеры нагревателя коксового теплоносителя 
i установке пиролиза с кипящим слоем, если известно, что: сырь-
I процесса служит пропан; производительность установки по сырью 
: =  3500 кг/ч; кратность циркуляции теплоносителя 20; темпера- 
фа и давление в нагревателе 900 °С и 1,5 ат\ коксовый теплоно- 
[тель поступает в нагреватель с температурой 800 °С; топливом 
1ужит газ с низшей теплотой сгорания Qр =  12 000 ккал/кг; удель- 
ый расход воздуха 15 кг/кг кокса; скорость движения дымовых га- 
>в в нагревателе и = 0,4 м/сек; продолжительность пребывания 
:плоносителя в нагревателе т =  8 ,0  мин; высота отстойной зоны 
,.з =  4,6 м .



Глава 7
Р ЕА К ТО РЫ  И РЕ ГЕ Н Е Р А ТО Р Ы  КАТАЛИТИЧЕСКИХ 

П РОЦ ЕССО В

Расчет аппаратов установок каталитического крекинга

Процесс каталитического крекинга получил широкое распро 
ранение и в  СССР и за рубежом. Этот процесс непрерывно сов* 
шенствуется: увеличивается мощность установок по сырью, алюз 
силикатные катализаторы заменяются цеолитами. В технолог 
крекинга с пылевидным катализатором происходит переход от к; 
кинга в кипящем слое к  крекингу в прямоточных реакторах (пнев? 
подъемниках). При крекинге нефтяного сырья в присутствии цео. 
тов увеличиваются глубина превращения сырья, выход бензин* 
изобутана, несколько улучшается качество бензина. Из-за 6 oj 
высокой активности и стабильности цеолитов по сравнению с а/ 
мосиликатным катализатором расход их значительно меньше. ? 
рактеристика алюмосиликатного и цеолитсодержащего катали 
торов 142, 43] приведена в табл. 6 .

Т а б л и ц а  6. Характеристика алюмосиликатного 
и цеолитсодержащего катализаторов

Алюыоснликатный
Цсол1

«деря
ЩЯЙ

Показатели
шариковый пылевидный

Средний диаметр частиц, м м ..........................
Плотность, т/м*

3 0,04—0,08 —
насыпная . . , . ....................................... 0,70 0,82 0,7
кажущаяся ..................................................... 1,1 1,38

2,25
1,1

истинная . . . . . . .  - ■ ................. 2,42 1,8
Удельная поверхность, м У г .............................. 420 374 150

0,50 0,39 0,3
Средний диаметр пор, А . . . . . . . .  . 47 30

Процесс каталитического крекинга осуществляется при темг 
ратуре 450—510 СС и абсолютном давлении 1,7—1,8 am. В качест 
сырья наиболее широко используют тяжелый вакуумный газой 
прямой перегонки нефти.

В данной главе приведены задачи на составление материальш 
балансов процесса, расчет реакторно-регенераторного блока ус! 
новок каталитического крекинга с подвижным и кипящим слоя!



катализатор а и расчет печей для дожига окиси углерода [17, 42, 
й —501.

Материальный баланс процесса. Выход продуктов каталитиче­
ского крекинга можно определить по эмпирическим формулам
3. И. Бондаренко 1421, а также по таблицам и графикам Нельсона
17]. Формулы Б. И. Бондаренко справедливы лишь для каталити- 
1еского крекинга прямогонных керосиновых и соляровых д й с т и л - 
1Ятов при однократном их пропуске. Метод Нельсона позволяет

Рис. 48. Зависимость глубины превращения за однократный про­
пуск сырья каталитического крекинга от фактора жесткости; 
цифры на кривых—значения характеризующего фактора сырья:
I  — сырье, подвергнутое крекингу; II — легкий газойль прямой перегонки;
/// — сырье, очищенное растворителем; /Р—тяжелый газойль прямой пере­

гоняв.

приближенно подсчитать выход продуктов для различных видов 
сырья|и с разной степенью рециркуляции газойля. Согласно этому 
методу, сначала необходимо подсчитать фактор жесткости крекинга. 
Фактор жесткости — это отношение кратности циркуляции ката­
лизатора к  скорости подачи сырья в  реактор. По фактору жесткости 
и характеризующему фактору сырья, используя график на рис. 48, 
определяют глубину превращения сырья за  однократный пропуск, 
График составлен для следующих- условий процесса: температура 
482 °С; активность катализатора 30; остаточное содержание кокса 
на регенерированном катализаторе 0,5% . Если заданные условия



крекинга отличаются от вышеприведенных, то необходимо внест 
поправку на глубину превращения сырья, используя данны 
табл. 7.

Т а б л и ц а  7 . Влияние различных факторов каталитического 
крекинга на глубину превращения сырья

Активность
катализатора

Температура 
о реакторе, 

СС

Содержание кокса 
па регенерированном 

катализаторе, %
Поправка к  глубине 

превращения, 
вес. % на сырье

15 — 18
20 — — —11
25 _ _ —5
27 ,5 468 _ —2,6
28,5 474 0,8 — 1,6
_ 478 0,6 —0 ,7
30 482 0 ,5 0
.— 486 0 ,4 + 0 ,7
32 490 0 ,3 +  1,5
33 496 . 0,2 + 2 ,5
36 510 — + 5 ,2
38 524 — + 8,0
40 _ — + 10,0
45 — — +  14,0

Например, если глубина превращения сырья составляе 
60 вес.% , то при заданных условиях крекинга (см. табл. 7) — тек 
пературе 486 °С, активности катализатора 32 и остаточном содержа 
нии кокса 0,6% она составит: X =  60 +  0,7 -}- 1,5 — 0,7 =
— 61,5 вес.% . . T Z

По графику на рис. 49 определяют выход продуктов крекинга 
Если значение характеризующего фактора сырья отличается о
11,8—12,0, то выход продуктов определяют по рис. 50 и 51. В зави 
симости от системы установки каталитического крекинга внося 
коррективы в материальный баланс процесса, умножая полученны 
значения выхода продуктов на коэффициенты, приведенные в табл.

Т а б л и ц а  8, Значения поправочных коэффициентов для расчета выхода 
продуктов каталитического крекинга

Продукт

Поправочный коэффициент для установок 
со слоем катализатора

подвижным кипящий

Кокс .............................................. ....
Бензин . . ...........................................................
Бутан*бутиленовая фракция............................

0 ,9 —0,93
ПО

1 ,0 7 -1 ,1 2
0 ,91—0,94

1,11—1,14
1,0

0,86—0,93
1 ,0 6 -1 ,0 9
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Г. М» Панченков с соавторами [44], обработав опытные данны
о кинетике реакций каталитического крекинга в кипящем слое ка 
тализатора, предложил следующее уравнение зависимости выход 
бензина (Xq, вес.% ) от глубины превращения сырья;

* б =
■X (1 —X) 

1+X(fc—1) (18£

где X — глубина превращения сырья, вес. 
к .— константа скорости реакции.
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Рис. 51. Выход сухого газа 
бутан-бутиленовой фракци 
при каталитическом хрекинп
1, 2 — соответственно выход cyxoi 
газа и бутан-бутиленовой -фракци 
при крекинге без рециркуляцш 
цифры на кривых: 47, 55 
62 вес.% — глубина превращени 
сырья за  однократный пропуск 
0.5, 1,0 и 1,5 — коэффициент реци| 

куляции.

В ы х од к о н са , в е с . %

Д ля определения оптимальной глубины превращения Хош 
соответствующей максимальному выходу бензина X$,uaKC1 следуе 
продифференцировать уравнение (189) (см. Пример 2) и приравняв 
полученную производную нулю,

Д ля керосино-газойлевой фракции плотностью df° =  0,866, мс 
лекулярного веса 220, с содержанием ароматических и олефиновы 
углеводородов 21—28%, нафтеновых 19—30%, парафиновых 40- 
55% и для алюмосиликатного катализатора состава (вес.% ): 86, 
5Ю&> 12,7 А120 3, 0,5 СаО, 0,3 SOГ ,  0,12 F e A ,  0,35 Na20  значени 
константы k составляет 0,28—0,30 при 450—465 °С.

Г . М. Панченков с сотрудниками 145, 471 вывели следующую за 
висимость содержания кокса на катализаторе от продолжительност 
пребывания последнего в зоне реакции:

Х ' =  Д т - Ь В ( 1 - е - ° т) (19(

т



где Хк — содержание кокса на катализаторе, вес. % ;
х — продолжительность пребывания катализатора в  зоне реакции, ч;

А, В и D — константы коксообразования, зависящие от условий процесса; д л я  
крекинга керосино-газойлевой фракции при 450 °С эти константы 
соответственно составляют 0,0075; 1,17 и 0,0955.

Уравнение (190) хорошо описывает процесс в интервале 430— 
450 °С.

Д . И. Орочко и Г. Н. Черникова [461 вывели уравнения зависи­
мости выхода продуктов (X , вес. доли) от глубины превращения 
тяжелого газойля на установке каталитического крекинга с реакто­
ром ступенчато-противоточного типа: 

легкого газойля

П91>

бензина

— (1_/(') щ '_/(") К* ~ ^0^ — О— I +

+ (1ЗД

кокса
ХК« 0 ,П 5 Х 3 ' (193)

где X — глубина превращения сы рья, вес. доли;
К’ и К" —макрокинетические коэффициенты, значения которых приведены 

в  табл. 9  в зависимости от температуры в  реакторе и числа секций.

Т а б л и ц а  9. Значения макрокинетических 
коэффициентов

Число секций и температура К' К"

Шесть
520 ° С ........................... 1,45 0 ,80
500 ° С ........................... 1,45 0 ,65
475 ° С ........................... 1,25 0 ,60
450 ° С ............................ 0 ,95 0,55

Четыре
500 ° С .................. ....  . 1,50 0,70
475 . . . - • . , 1,25 0 ,65

Выход газа определяют по разности между глубиной превраще­
ния сырья и выходом легкого газойля, бензина и кокса.

П рим ер  /. Определить выход бензина при каталитическом кре­
кинге в  кипящем слое катализатора, если известно, что: сырьем 
служит керосино-газойлевая фракция плотностью d f  =  0,870; гл у ­
бина превращения сырья составляет X =  0,62; температура в  реак­
торе 468 С.



Решение, Принимают значение константы скорости реакции 
k — 0,28. Определяют выход бензина по уравнению (189):

0 ,62 ( 1— 0,62)
Х& — | | q 62(0  58 1) ~  Q.426, или 42,6 вес. ,о

Пример 2. Определить глубину превращения сырья, при которой 
выход бензина максимален, если значение константы скорости реак­
ции составляет k=  0,30.

Решение, В точке максимума
/ dX6 \
\ )х х =0опт

( '

Приравняв производную Хб.макс по X нулю, из уравнения 
находят Хопт:

dX6 [ l + X ( k - l ) ) ( l —2 X ) - ( X - X * ) ( k - l )  
dX [ \ + X { k —  l ) ] a

^если
=odX Jx = xom 

TO
II + X0BT (ft -  1)1 (1 - 2Xom.) =  ( Xonr-  X*m ) ( k —  1)

откуда
i +  xour ( f t  -  i)  -  2Хопт -  2Х*Ш (* —  1) =  х опт ( f t —  i )  —  x im  ( f t  - 1)

После сокращения получают:
X*oirt( k - l )  + 2XQm- l = 0

Решение данного квадратного уравнения следующее:

А: _ =  _ 2 4 = / 4 + 4 ( f t - l )  _ - 1 ч = / й  
ИВ1* 2 (ft— 1) ft— 1

Поскольку решение А’опх<  0 не имеет физического смысла, для 
расчетов используют решение, при котором Хопт >  0, т. е.

у — — t + уПГ
A n -  —4>пт ft— 1

Определяют оптимальную глубину превращения сырья:

X  s  — 1 -Ь 0 ,3  _  о 64 
опг 0 ,3 — 1

Пример 3. На установке каталитического крекинга с шестисек­
ционным реактором ступенчато-противоточного типа при 475 °С 
перерабатывается вакуумный газойль. Определить выход продук­
тов» если глубина превращения сырья составляет 65 вес.%.



Решение. По уравнениям (191)—(193) выходы составляют (в 
с. долях):
легкого газойля

Х**  =  1 — 1,25 № - 0 . 6 5 ) V * - ( 1  — 0,65)1 =  0,328

бензина

Хб =  (1 _  1,25) (1 ,25 — 0 ,6 0^  ~~ 0,65*М  “  ( !  — 0,65)1' 25} +

1 25
+  (1 — 1,25) (1 ,00  — 0 ,6 )  1 (1 - 0 .6 5 )  — (1 — 0,65)°-6] = 0 ,2 5

кокса
ХК =  0 ,П 5-0 ,653 = 0 ,0 3 2

газа
Хт =  0 ,65  — 0,328 — 0,250 — 0 ,032 =  0,04

Пример 4. Определить содержание кокса на отработанном ката- 
*заторе установки каталитического крекинга керосино-газойле- 
эй фракции при температуре 450 °С и продолжительности пребыва- 
ия катализатора в зоне реакции 30 мин.

Решение. Определяют содержание кокса (в вес.%) на катализа- 
эре по уравнению (190);

Х ’к  =  0,0075-30 +  1,17 (1 — 2,7-0.^55-30) =  [Д

Пример 5. Составить материальный баланс установки каталити- 
еского крекинга с кипящим слоем катализатора, если известно, 
то: сырьем является тяжелый газойль прямой перегонки с харак- 
гризующим фактором К =  11,9 и плотностью d f  ~ 0,8762; фактор 
жесткости процесса р, — 2,67; температура в реакторе 496 °С; актив- 
ость катализатора 25; содержание кокса на регенерированном ка­
тализаторе 0,7%.

Решение. По рис. 48 определяют глубину превращения для тя- 
келого газойля при температуре процесса 482 °С, содержании кокса 
),5% и активности катализатора 30. Х=  63 вес.% .

Д ля заданных условий по табл. 7 вносят поправки в значение 
•лубины крекинга:

X = 6 3  — 5  +  2 ,5 — 1,1 = 5 9 ,4  вес. %

По рис. 49 определяют средние значения выхода продуктов: 
сокса 4,6 вес.% ; сухого газа 7,3 вес.% ; жидкой бутан-бутиленовой 
фракции 15,5 объемн.%; дебутанизированного бензина 41,7 объемн.%; 
азойля (100—59,4)=*40,6 вес. %.

Выходы продуктов крекинга с кипящим слоем катализатора с 
учетом поправок (см. табл. 8) составляют:

кокса



сухого газа
7 ,3 -1 ,0 8  =  7 ,9  вес. % 

бутан-бутиленовой фракции
1 5 ,5 -0 ,9 =  14,0 объемн. %

бензина 41,7 объемн.%, газойля 40,6 вес.% ,
Расчет реактора и регенератора на установке каталитическ 

крекинга в подвижном слое катализатора. Каталитический крек 
газойлевых фракций с подвижным слоем катализатора осуще< 
ляется при следующих условиях:

фазе

Реактор
Температура, °С

в  реакторе.................. .... ............................................
сырья на входе в реактор........................................
продуктов крекинга на выходе из реактора, ,

Давление, a m .........................................................................
Объемная скорость подачи сырья, ч~1 ............................
Кратность циркуляции катализатора...........................
Коэффициент загрузки р еактора....................................
Теплоемкость продуктов крекинга в паровой

ккал}{кг*град)...................................................... ....  , ,
Допустимое отложение кокса на катализаторе, %

отработанном............................................................... ....  .
регенерированном................................................................

Линейная скорость движения катализатора, см/сек . 
Расход водяного пара на пропарку катализатора, вес. 

на катализатор ..................  . . . . . .  .......................
Регенератор

Температура, СС
Давление, am .............................................................................
Число секций ..................................... ........................................
Расход воздуха на сжнгавие 1 кг кокса, кг/кг , . . 
Продолжительность пребывания катализатора, мин . 
Коэффициент теплопередачи от катализатора к  паро-водя 

ной смеси для гладких труб, ккалЦлР-ч-грйд) 
Интенсивность выжигания кокса, кг/л3 слоя в 1 ч 
Теплоемкость, ккалЦкг-град)

воздуха .........................................  . . . . . . . .
дымовых г а з о в ...............................................................
к о к с а ........................... .... ........................................ ....  .

Линейная скорость движения катализатора, см/сек

%

450—500
480 -5 0 0
440—470

1,7 
0 ,6 —2 ,5  
1,8-2,5 
1 ,1-2,0

0,75

2,0 
0 ,2 —0 ,7  

0 ,25—0,80

0 ,2 5 - 1 ,8

540 -680
1,1
7— 12

15—20
6 0 -8 0

80,0
12—15

0,24
0,25
0,30

0,25—0,80

Размеры катализаторного слоя в реакторе установки каталитическ 
го крекинга в подвижном слое катализатора определяют следующ 
образом,

1, Определяют объем (х»к.р, м5) и массу (6К,Р> кг) катализатора, i 
ходящегося в реакторе, по формулам:



'де t/c — объем поступающего сырья, л 3/ч;
w — объемная скорость подачи сырья в реактор, ч-1 ;

?нас —  насыпная плотность катализатора, кг/м3.

2. Количество циркулирующего катализатора (GKiI1, кг/ч) подсчиты- 
(ают из теплэзого баланса реактора или по формуле:

=  (156)
лк

де Gc — количество сы рья, поступающего в реактор, кг/ч;
Хк — выход кокса на сырье, вес. %;
Хк — допустимое отложение кокса на катализаторе, вес. % .

3. Находят продолжительность (т, мин) пребывания катализа­
тора в реакторе по формуле;

GK.p т
Gk.i (Ш7)

4. Определяют высоту (Я , м) слоя катализатора по формуле:
Н= бОти (198)

де и — линейная скорость движения катализатора в реакторе, м/сек.

5. Находят площадь (F, mz) поперечного сечения и диаметр 
[Dt м) реактора по формулам:

1 ~ н
D= \ f  —  (109)

Г Я

Размеры регенератора установки каталитического крекинга с 
подвижным слоем катализатора определяют следующим образом.

1. Поде итывают количество циркулирующего катализатора по 
|юрмуле (196).

2. Определяют объем (v iPf м2) и массу (Gk.p, кг) катализатора, 
находящегося в регенераторе, по формулам:

Ик-Р = mo/с 2̂0°)

•де К  — интенсивность выжигания кокса, кг/#  слоя в  1 ч.

®к.р “  °к.рРнас (201)

3. Находят продолжительность (т, мин) пребывания частиц к а ­
тализатора в регенераторе:



4. Подсчитывают высоту регенератора (Я , м):
Н =  60-ш

где и — линейная скорость движения частиц катализатора в регенераторе 
м/сек.

5. Определяют площадь (Ft м2) поперечного сечения регенера 
тора:

F =  (20^
я

6. В зависимости от избранной формы поперечного сечения ре 
генератора находят диаметр или сторону квадрата.

Д л я составления теплового баланса регенератора необходнмс 
определить теплоту неполного сгорания кокса и расход воздуха 
Для подсчета низшей теплоты (Qp, ккал/кг) неполного сгоранш 
кокса [17] можно пользоваться формулой:

н
Qj =  2280 +  5610t-co2 +  1870—  (20£

где Н/С— соотношение числа атомов водорода и углерода в  молекуле углеводе 
рода;

&со2— объемная доля С 02 в смеси с СО.

Количество кислорода (glt кг/кг), необходимого для сжигани* 
1 кг кокса в регенераторе, определяют по формуле:

16iv~o + 32с»гоп + 8пg t = ----- --------------------------- (206
m en  п

где vqq — объемная доля СО в смеси с С02;
п  — число атомов водорода в элементарной частице кокса; 

тСЯп — масса элементарной частицы кокса, кг.

Количество воздуха (g3, кг/кг), необходимого для сжигания 1 кс 
кокса в регенераторе, определяют по формуле:

S s  =  0 ,23е  (207

где 0,23 — весовая доля кислорода в воздухе; 
е — степень использования кислорода.

Пример 1. Производительность установки каталитического кре 
кинга с подвижным слоем катализатора составляет 1000 т/суткг 
по сырью. Определить диаметр реактора и высоту слоя катализато 
ра в нем, если известно, что: сырьем установки является газойль 
плотностью d f  =  0,878; выход кокса Хк = 5 ,9  вес.% на сырье; 
объемная скорость подачи сырья w — 2,0 ч~1; насыпная плотност! 
катализатора рнас =  0,7 т/м3; допустимое отложение кокса на ка 
тализаторе Хк — 2,0 вес.% ; линейная скорость движения катали 
затора в реакторе и — 0,008 м/сек.



Решение. Подсчитывают часовую производительность установки*.
„  1000-1000 , 

с ~  — 24----- ~  41б^0 кг/ч

1ЛИ
41600

ус =  -QJQ- =  47 ,4  mz/h

Определяют объем й массу слоя катализатора в реакторе по 
1юрмулам (194) и (195):

47,4
Ук.р— 2 to — 23,7 .и3

Ок.р =  23 ,7-0 ,7-1000 =  16590 кг

Количество циркулирующего катализатора определяют по урав­
нению (196):

41600-5,9 
Ок.ц =  — 2~о—  ~  123000 кг}ч

Продолжительность пребывания катализатора в реакторе на­
ходят по уравнению (197):

16590-60 
т =  123000 = 8' 1

Определяют высоту слоя катализатора в реакторе по уравнению
(198):

Н =  8,1 -60 -0,008 =  3 ,9  м

Находят сечение и диаметр реактора по уравнению (199):
„ °к.р 23 ,7  ^ „

И ~~ 3 ,9  ’ м

= 1 / 1 ^ 1  =2,8 ж
V 3,14

Пример 2. На установке каталитического крекинга с подвижным 
слоем катализатора перерабатывается 1000 mfсутки газойля. Опре­
делить размеры регенератора и продолжительность пребывания 
в нем частиц катализатора» если известно, что: насыпная плотность 
катализатора рнас =  0,7 т/м3; линейная скорость движения частиц 
катализатора в регенераторе и =  0,004 м/сек; интенсивность выжи­
гания кокса К  =  15 кг/м3 слоя в 1 ч\ допустимое отложение кокса 
на отработанном катализаторе Хк — 2% ; выход кокса Хк =  
=  5,9 вес.% на сырье.

Реш ет е. Определяют количество циркулирующего катализатора 
по уравнению (196):

1000.1000-5,9 , „л ,^ ---------------- —!— — (очплп v»iu



Подсчитывают объем регенератора и массу находящегося в н< 
катализатора по уравнениям (200) и (201):

1000.1000-0,059 „
= — $ n s — “ |в4-“

G'K'р =  1 64 -0 ,7 =  114,8 т, или 114800 кг

Определяют продолжительность пребывания частиц катализ 
тора в  регенераторе по уравнению (202):

114800*60 _
% ~~ 123000 ~  56 мин

Находят высоту регенератора по уравнению (203):
56-60-0,004 =  13,4 М

Подсчитывают сечение регенератора по уравнению (204):
164

Принимают регенератор квадратного сечения и находят его ст< 
рону:

Ь = -/~Щ2 = 3 ,5  м

Пример 3. Определить количество воздуха, необходимого дг 
сжигания 1 кг кокса в регенераторе установки каталитическо] 
крекинга, если элементарная формула его [СН0>е]п. В процесс гор 
ния вовлекается 90% введенного кислорода и отношение СО к  СС 
в  дымовых газах составляет 35 ; 65.

Решение, Определяют количество кислорода, необходимого д/. 
сжигания 1 кг кокса, по формуле (206):

16 -0 ,3 5 4 -3 2 .0 ,6 5  +  0 ,6 -8  
Si -- ------------------ j2~6------------------ =  2 »4® кг\кг

где 12 кг  углерода сгорает в  35% СО, для чего требуется 16-0,35 кг  кислород* 
(С +  1/2 0 2= С 0 ), и в  65% С02, д л я  чего требуется 32-0,65 кг  кислорода (С - 
+  0 а= С 0 2) ; для  сгорания 0 ,6  кг водорода требуется 0,6-16/2 к г  кислорода (R , - 
+  1/2 0 г= Н 20 ) .

Определяют количество необходимого воздуха по формуле (207
2,48

~  0 ,23 -0 ,90  ~  12,0 Кг?Кг К0КСа

Пример 4. Определить количество воздуха (g2, кг/кг), необхс 
димого дл я сжигания 1 кг кокса в регенераторе установки катал! 
тического крекинга, если элементарный состав кокса таков; 93% 
и 7% Н. В реакцию горения вовлекается 80% введенного кислород 
и отношение С02 : СО =  65 : 35.



Решение. Определяют количество кислорода, необходимого для 
жигания 1 кз кокса, по формуле (206):

0,93 (0,65-32 -{-0,35.16} 0 ,07-8  ЛЛ ,
--------- ----- 12 =  2 ,6  кг/кг

Подсчитывают количество необходимого воздуха по формуле 
207):

2 ,6
Ss=c 0 ,2 3 -0 ,8  — 14>2  кг1кг

Расчет аппаратов на установке каталитического крекинга в кн- 
1ящем слое катализатора. Процесс каталитического крекинга га- 
ойлевых фракций в кипящем слое катализатора осуществляется
I следующих условиях:

Реактор
Температура, °С

в  реакторе . .  .............................................................................
сырья на входе в реактор .......................................................

Давление, a m ....................... ...............................................................
Скорость

подачи сырья (объемная), ч~1 . . .  ................................
движения паров сырья и продуктов крекинга над ки­

пящие слоем катализатора, м / сек .................. ....  .
движения паров в  шлемовон трубе реактора, м/сек 

Кратность циркуляции катализатора . . . . . . . . .
Расход водяного пара на пропарку, вес. % на катализатор 
Допустимое отложение кокса на отработанном катализа­

торе, % . . ......................................................., ...........................
Удельная нагрузка (по жидкому сырью) на 1 «и3 попереч

ного сечения, т / ч .................. .... .........................................
Отношение высоты к  д и а м е т р у ................................
Высота отстойной зоны, м, не менее................................
Продолжительность пребывания катализатора, мин

в  реакторе . . . .  .......................
в  отпарной зоне . . . . . . . . . . . . . . .

Площадь поперечного сечения отпарной зоны, % от сече
ния реактора.......................................................................................

Удельная нагрузка отпарной зоны по катализатору, кг/мин
на 1 л*2 живого сечения.........................................
на все сечение . . . . . . . . . . . . . . .  .

Соотношение между плотностями кипящих слоев в  реакци­
онном пространстве и в отпарной зоне . . . . . .

Плотность кипящего слоя в  реакторе, кг/л3 . . . .
Регенератор

Температура, °С . . . . . .  ....................................
Давление, am .................................................................... ....
Скорость движения дымовых газов, м/сек

над кипящим слоем ....................................................................
в  линиях вывода . . . . . . . . . . . .  . . . .

Продолжительность пребывания катализатора, мин . . .
Остаточное содержание кокса на регенерированном ката-

450—510
200—360

1,8

0 ,8—3 ,0

0 ,4 - 0 ,7  
2 5 -4 0  
6—15 

0 ,5 -1 ,0

0,8—1,8
3 .3 —’/,1
1.4—4 ,0  

4 ,5

3—7
1 - 3

15—25

3400
1700

1,2:1
400—550

560-
1, 6-

-600
-1,7

0 ,4 —0 ,6  
3 6 -4 2  

4—7

лизаторе, %
Расход воздуха, кг/кг кокса ............................................................
Отношение СОа к  СО в  дымовых г а з а х ................................
Коэффициент теплопередачи от кипящего слоя к  паро­

водяной смеси, ккал/(м->ч>град)......................................... ....

0 ,2 —0 ,4  
1 1-12  

1,0— 1,5



Диаметр и высоту реактора установки каталитического крекинг 
в кипящем слое катализатора определяют следующим образоь

1. Находят объем катализатора (окф| м?) в  реакторе в насыпно 
виде по формуле:

ё г  <201

2. Определяют объем кипящего слоя (%с, ж3) по формуле:

(201
Рк.с

3. Подсчитывают площадь поперечного сечения (F, ж2) и диаме! 
реактора (D, м) по формулам:

* > = / § -  <21 

где Vji — объем паров продуктов крекинга н водяного пара, проходящих чер« 
реактор, м*/сек;

и — линейная скорость движения паров над кипящим слоем катализатор 
м/сек.

Находят высоту кипящего слоя катализатора по формуле:

А«.с =  п г -  (21

5. Определяют высоту реактора по формуле:
а  — ^к.с "Ь ^о.з (2 i

где h0,з — высота отстойной зоны; Л0.3 “  4 ,5 —5 м.

6. Продолжительность пребывания частиц катализатора в реа 
торе (т, мин) определяют по формуле:

60
т  =  "пЁГ (21

где п — кратность циркуляции катализатора;
w — объемная скорость подачи сырья, ч-1.

Отпарную секцию, расположенную внутри реактора, рассчит: 
вают в следующем порядке.

1. Определяют массу катализатора (GK.0.C, кг), находящего 
в отпарной секции, по формуле:



где Ок.ц — количество циркулирующего катализатора, кг/ч\ . .
т0.с — продолжительность пребывания частиц катализатора в отпарной сек­

ции, мин.

2. Подсчитывают объем (o0.Cf ма) отпарной секции по формуле:

K̂.o.cft ,П1Й0°.С- Рйс (216)

где п'—  соотношение между плотностями кипящих слоев в реакторе и отпарной 
секции.

3. Находят площадь поперечного сечения {F, м*) и диаметр 
(D, м) отпарной секции по формулам:

60£о

D = Y * L -  (216)

где — удельная нагрузка отпарной секции по катализатору, кг/(мин-м2).

4. Определяют высоту (Л0>с, м) отпарной секции по формуле:

K c  =  - ^ r  (217 )

Отпарную секцию, расположенную под реактором, рассчитывают 
следующим образом.

1. Определяют массу (GK.0.C, кг) и объем (ик.0.с, ма) катализато­
ра, находящегося в отпарной секции, по формулам:

бк.о.с ~ 'Gkqq°'c (218)

= ' (2I9J

2. Подсчитывают объем водяного пара (ув.п, м3/сек), подаваемого 
в отпарную секцию, заранее приняв его весовое количество.

3. Находят площадь поперечного сечения (F, мг) и диаметр 
(D, м) отпарной секции по формулам:

F  =  (220)

V я

где и — линейная скорость движения водяного пара (в расчете на полное сече­
ние отпарной секции), м/сек.

4. Определяют высоту отпарной секции (й0.с, м) по формуле:



Геометрические размеры регенератора установки каталитиче­
ского крекинга в кипящем слое катализатора определяют так же, 
к а к  и реактора. Регенерация тепла дымовых газов путем дожига СО 
осуществляется в котле-утилизаторе. Последний состоит из двух 
вертикальных камер: топочной (первичной) и вторичной. В топоч­
ной камере сжигается дополнительное топливо, и тепло передается 
змеевику труб, по которым движется вода. Трубы расположены 
вертикально по периметру топочной камеры. Во вторичной камере 
по трубам движутся дымовые газы, а по межтрубному пространству— 
паро:водяная смесь,. Топку котла-утилизатора для дожигания окиси 
углерода 150] рассчитывают следующим образом.

1. Определяют количество тепла (Qlt  ккал/ч), которое выделяется 
при догорании окиси углерода в двуокись:

Ql =  Уд.г»со ■ 3600 • 2874 (222)

где 1>д>г — объем дымовых газов, поступающих в  котел-утилизатор, м?/сек;
Deo ■** содержание СО в  дымовых газах , объемн. доли;

2874 — теплота сгорания 1 л 3 СО в СОг , ккал/мэ.

2. Находят количество тепла (Q2, ккал/ч), вносимого дымовыми 
газами в котел-утилизатор:

Qa =  ЗбООодрСд^/д г (223)

где Сд ,г — удельн ая теплоемкость дымовых газов; для  интервала температур 
О—800 °С С = 0,32  ккал/(м2-град) [1];

£д>г — температура дымовых газов на входе в котел-утилизатор, °С.

3. Определяют общее количество тепла (Q, ккалЫ), вносимого 
в топку дымовыми газами из регенератора и выделяющегося при 
сжигании дополнительного топлива:

Qi -Ь Qa
i - p  {224)

где — доля тепла, вносимого от сжигания дополнительного топлива.

4. Подсчитывают расход дополнительного топлива (Gr, кг!ч)\

З т - - Г Г  (225)Vp

5. Определяют объем топки (ит, ж3):

= - | -  (226)

где — тепловая напряженность топочного пространства, равная 300 000— 
400 ООО ккал/(м? -ч).

6. Находят объем дымовых газов (уд!г> мУч), подкидающих топку;
^д.г ”  3600од-г ~Ь GT £о0а  4 -1 )  (227)



где v0 — теоретический расход воздуха, л$}кг\ 
а  — коэффициент избытка воздуха.

7. Подсчитывают полезную тепловую нагрузку (Q3, ккал!ч) 
змеевика топки:

Q.1 =  0У1т GjCrtT 4- GjV0a,tJ^B — 1,д.г^'д.г^д,г (228)

где %  — коэффициент полезного действия топки (~ 0 ,9 6 —0,98);
Ст, С и Сд,г — удельные теплоемкости соответственно топлива, воздуха и ды­

мовых газов, ккал/(мэ -град)] 
iT — температура поступающего топлива» °С;

#д.г — температура дымовых газов на выходе из топки» °С.

8. Подсчитывают полезную тепловую нагрузку (фпол, ккал(ч) 
котла-утилизатора;

Qrnwi =* — Уд.г^д.г^дг (229)

где 11к — коэффициент полезного действия котла-утилизатора, учитывающий 
лишь потери тепла в  окружающую среду (потерн в окружающую 
среду составляют 8—10% );

/д.г — температура дымовых газов на выходе из котла-утилизатора, °С.

9. Определяют количество тепла (Q4, ккал!ч), воспринимаемого 
змеевиком вторичной камеры:

Qa =■ Спол'— Яз (230)

10. Принимают высоту топки (Я , м) и определяют ее сечение 
(Ft м2) и диаметр (D, м)\

от
f = - s -

d ~ Y i t  (2з|)

11. Подсчитывают поверхность (Flt  лг) змеевика в топочной 
(первичной) камере:

Q?

где ?т  — тепловая напряженность труб в  топке, ккал/(л^-ч).
12. Определяют поверхность (Р2, м2) змеевика во вторичной 

камере:
(233>

где — тепловая напряженность труб во вторичной камере, кшя/(лР-ч).

13. Находят необходимую суммарную площадь (f, м2) попереч­
ного сечения труб во вторичной камере, по которым движутся дк~ 
мовые газы:

, = 4  <2м>
где и — скорость дымовых газов, м/сек.



14. Определяют во вторичной камере число труб по диаметру 
котла-утилизатора и общее их число:

D = ( n + l ) b ;  b = ‘2d

4N~ l (235)
3

3 ns +  1
iV = ------1------ (236)

где n — число труб по диаметру котла-утилизатора;
Ь — расстояние между осями труб, м; 
d  — внутренний диаметр труб, м;

N — общее число труб во вторичной камере котла-утилизатора.

15. По общему числу труб проверяют суммарное сечение {FT, м2 
труб во вторичной камере:

ad,2,Fj==- — N (237)

Fr должна быть Если /7Т<  /, то необходимо принять боль­
ший диаметр котла-утилизатора.

16. Находят количество генерируемого водяного пара (Gu.n, 
кг/ч):

<?в.п =  7^“ Г (238)/1 — *2

где i t  — энтальпия водяного пара на выходе из котла-утилизатора, ккал/кг-,
/а — энтальпия воды на входе в котел-утилизатор, ккал/кг.

. 17. Определяют сечение {flt м2)  и диаметр (d\ м) труб змеевика 
в топке, по которым движется вода:

GB п
(239)

/ 1  =

т

3600рви

«Г= J/  i f i -  (240)

где GB — количество воды, поступающей в змеевик, кг/ч; 
т — доля воды, превращающейся в водяной пар; 
рв — плотность воды при 20 °С, кг/м%; 
и — скорость движения воды, м/сек.

Если диаметр труб получается более 152 мм, то выбирают число 
потоков два и более.

Пример 1, На установке каталитического крекинга с кипящим 
слоем катализатора перерабатывается 67 400 кг/ч.широкой газойле- 
вой фракции 320—500 °С. Определить диаметр и высоту реактора 
(без отпарной секции), если известно, что: объем паров, проходя­
щих через реактор, составляет Vn = 10,8 мЧсек; скорость паров над



кипящим слоем катализатора и =  0,8 м/сек; плотность сырья dj° = 
= 0,870; объемная скорость подачи сырья w  — 2,0 ч"1; насыпная 
плотность катализатора и плотность кипящего слоя составляют 
соответственно рнаС =  800 и рк<с =  400 кг/м3; высота отстойной 
зоны принимается равной hQl3 = 4,5 м.

Решение. Определяют объем катализатора (в насыпном виде) 
в реакторе по уравнению (208):

67400
°К-Р— 870-2 ,0  “  38>7 'и3

Находят объем кипящего слоя катализатора по уравнению (209):
38,7-800 '

400 =  77 ,4  м3

Подсчитывают поперечное сечение и диаметр реактора по урав­
нениям (210):

10,8
^=*-— -  =  13,5 л*

D = 1 /  4 ' 13’ 5- =  4,15 м
V 3,14

Определяют высоту кипящего слоя катализатора по уравнению 
(211):

77,4
^к.с— IQ g —5,75 м

Находят высоту реактора по уравнению (212):
Я  =  5 ,75 +  4 ,5  =  10,25 м

Пример 2. Определить размеры отпарной секции, расположен­
ной внутри реактора, на установке каталитического крекинга (типа 
Ортофлоу В), если известно, что: количество циркулирующего ка­
тализатора составляет ц =  900 000 кг/ч; продолжительность пре­
бывания катализатора в отпарной секции т =  1 мин; плотность 
кипящего слоя катализатора в реакторе рк.с =  500 кг/м3; соотноше­
ние между плотностями кипящего слоя в реакторе и отпарной сек­
ции п' =  1,2; удельная нагрузка отпарной секции по катализатору 
g 0 =  3000 кг/(мин>м2).

Решение. Определяют количество катализатора, находящегося 
в отпарной секции, по уравнению (214):

900000-1 
' Ос.о.с— gQ ^

Объем отпарной секции подсчитывают по уравнению (215)



Сечение отпарной секции находят по уравнению (216):
J00000_ 

г  60-3000 “ о м

Диаметр отпарной секции составляет:

Высоту отпарной секции находят по уравнению (217):

г 36 , «'^о,с~ g =  7 ,2  м

Пример 3. Определить температуру в топке котла-утилизатора 
дл я дожига СО, если известно, что: в котел-утилизатор поступает 
GAiT. — 21 мЧсек дымовых газов с температурой 560 °С; топливо и 
воздух поступают в топку с температурой 30 °С; сжиганием допол­
нительного топлива вносится 25% от всего вводимого в топку тепла; 
коэффициент избытка воздуха а  =  1,4; содержание СО в дымовых 
газах, поступающих из регенератора, 4,1 объемн.%; суммарный 
теоретический расход воздуха L0 = 16,3 м*/м* топлива; дополни­
тельным топливом служит газ с низшей теплотой сгорания QJ = 
=  14 420 ккал!м3.

Решение. Определяют теплоту сгорания СО в С02 по уравнению 
(222). При превращении 1 м3 СО в С02 121] выделяется 2874 ккал; 
отсюда:

Qi =  21 -0,041 -3600-2874 =  8908000 ккал/ч

Количество тепла, вносимого дымовыми газами в котел-утилиза­
тор, рассчитывают по уравнению (223):

Q3 =  21 -3600-0 ,32-560=  13550000 ккал/ч 

где 0,32 — теплоемкость 1 л 3 дымовых газов [1 ], ккал/(м3-град).

Общее количество тепла, вносимого в топку, определяют пс 
уравнению (224):

8908000 4  13550000 22458000 __
Q = --------1 — о 25------- == —0 75—  “ ^9940000 ккал/ч

Определяют объем дополнительного топлива:
29940000 -  22458000 _  „

= ---------- 14426” ------ = 520 м1н
Объем дымовых газов, покидающих топку, находят по формуле 

(227):
Вд_г  =  21 -3600 4- 520 (16,3-1 ,4 +  1) =  87900



Принимают: коэффициент полезного действия топки равным 0,98; 
удельные теплоемкости топлива и воздуха соответственно 0,98 и 
Э,31 ккал1(м2-град).

Определяют температуру в топке, исходя из ее теплового ба­
ланса:

29940000-0,98 -J- 520-0,98-30 +  520-16,3* 1,4-30-0,31 — 87900-Q,32-jfT =  G
29467000 

87900-0,32

З а д а ч и
195. Определить выход бензина при каталитическом крекинге 

в кипящем слое алюмосиликатного катализатора, если известно, 
что: температура в реакторе составляет 456 °С; сырьем служит ке- 
росино-газойлевая фракция плотностью d f  =  0,88; глубина пре­
вращения X — 0,54.

196. Определить глубину превращения сырья X, при которой 
выход бензина будет максимальным, если значение константы ско­
рости реакции составляет: 1) k — 0,29; 2} к  — 0,31.

197. Определить содержание кокса на отработанном катализато­
ре установки каталитического крекинга керосино-газойлевой фрак­
ции при температуре 450 °С и продолжительности пребывания к а ­
гал из атор а в зоне реакции ?  =  18 мин.

198. На установке каталитического крекинга с четырехсекцион­
ным реактором ступенчато-противоточного типа перерабатывается 
вакуумный газойль при температуре 500 вС. Определить выходы 
продуктов, если глубина превращения составляет X — 72 вес.% .

199. Составить материальный баланс установки каталитического 
крекинга с  кипящим слоем катализатора, если известно, что: фактор 
жесткости р. — 2,67; сырьем установки является смесь газойлей 
прямой перегонки и легкого термического крекинга плотностью 
d f  — 0,8762 и характеризующим фактором К  — П ,7 ; температура 
процесса 496 °С; активность катализатора 25; остаточное содержа­
ние кокса на регенерированном катализаторе 0,7%.

200. Определить выходы продуктов каталитического крекинга 
в кипящем слое катализатора, если известно, что: сырье — смесь 
прямогонного газойля и дистиллята коксования (343—510 °С) плот­
ностью d f  ~ 0,928; объемная скорость подачи сырья т =  1,5 « г1; 
весовая кратность циркуляции катализатора 10,0; остаточное со­
держание кокса на регенерированном катализаторе 0 ,6% ; актив­
ность катализатора 28; температура в реакторе 495 °С; коэффициент 
рециркуляции 0,5.

201. На установке каталитического крекинга с подвижным слоем 
катализатора перерабатывается тяжелый газойль в количестве 
50 000 кг1ч. Определить диаметр реактора и высоту слоя катализа­
тора в нем, если известно, что: плотность сырья d f  — 0,918; объем­
ная скорость подачи сырья в реактор w = 2,5 ч- *; насыпная плот­



ность катализатора р„ас =  0,7 т/м3; линейная скорость движениз 
частиц катализатора в реакторе и =  0,003 м/сек; выход кокса н; 
сырь? Хк =  3,4 вес.% ; допустимое отложение кокса на отработан 
ном катализаторе Хк =  1,6%; остаточное содержание кокса ш 
регенерированном катализаторе 0,3%.

202. На установке каталитического крекинга с подвижным слоек 
катализатора перерабатывается нефтяная фракция 249—489 °( 
плотностью df° =  0,873 в количестве 60 000 кг/ч. Определить темпе 
ратуру выхода продуктов крекинга из реактора, если известно, что 
катализатор входит в реактор с  температурой 550 °С; допустимо! 
отложение кокса на отработанном катализаторе Хк = 1,8%; сыры 
поступает в реактор в паровой фазе с температурой 480 °С; удельны* 
теплоемкости катализатора и паров продуктов крекинга составляю' 
соответственно Скат= 0 ,2 5  и Спр =  0,73 ккал/(кг-град); в процесс- 
крекинга образуется 4,4 вес.% сухого газа, 7,2 вес.% бутан-бути 
леновой фракции, 34,6 вес.% дебутанизированного бензина 
48,6 вес.% каталитического газойля, 5,2 вес.% кокса; удельна? 
теплоемкость кокса С„ — 0,3 ккал/{кг-град); теплота реакции кре 
кинга <7р — 50,0 ккал/кг сырья.

203. На установке каталитического крекинга с подвижным слоел 
катализатора перерабатывается 33 400 кг/ч солярового дистиллята 
Определить размеры регенератора и продолжительность пребыва 
ния в нем частиц катализатора, если известно, что: выход кокса н; 
сырье составляет Хк = 4,7 вес.% ; насыпная плотность катализатор, 
рнас =  0,7 т/м3; линейная скорость движения частиц катализато 
ра в регенераторе и — 0,0035 м/сек; допустимое отложение кокс 
на отработанном катализаторе Хк ~ 2,0 вес.% ; интенсивность вы 
жигания кокса 15 кг/м3 слоя в 1 ч; сечение регенератора круглое

204. На установке каталитического крекинга с подвижным слое? 
катализатора перерабатывается 1200 т/сутки газойлевой фракци] 
с выходом кокса Хк = 5,9 вес.% на сырье. Определить размер! 
регенератора квадратного сечения, если известно, что: продолжи 
тельность пребывания частиц катализатора в регенераторе т = 
=  80 мин; линейная скорость движения частиц катализатора и = 
=  0,003 м/сек; допустимое отложение кокса на отработанном ката 
лизаторе Хк =  1,8 вес.% ; насыпная плотность катализатора рнас = 
=  0,7 т/м3.

205. Определить количество воздуха (g2), необходимого дл 
сжигания 1 кг кокса в регенераторе установки каталитическог 
крекинга, если элементарная формула его СН1>0Б. Д ля реакции ис 
пользуют 80 вес.% введенного кислорода и отношение С02 к С( 
в продуктах горения 70 : 30.

206. Определить количество воздуха, необходимого для сжига 
ния 1 кг кокса в регенераторе установки каталитического крекинга 
если кокс содержит 91 вес.% С и 9 вес.% Н. В реакцию горени 
вовлекается 85 вес.% введенного кислорода и отношение С02 к С( 
в продуктах горения составляет 50 : 50.



207. На установке каталитического крекинга с  кипящим слоем 
катализатора перерабатывается 80 ООО кг/ч вакуумного газойля. 
Определить диаметр и высоту реактора (без учета отпарной секции), 
если известно, что: объем паров, проходящих через реактор, Vn — 
= 25 мУсек; скорость паров над кипящим слоем катализатора и = 
= 0,75 м/сек; плотность сырья d f  = 0,896; объемная скорость 
подачи сырья w  =  1,25 ч"1; насыпная плотность катализатора и 
плотность кипящего слоя составляют соответственно рнас =  820 
и рк.с =  400 кг/м3; высота отстойной зоны Н0ш3 — 5 м.

208. На установке каталитического крекинга с  кипящим слоем 
катализатора кратность циркуляции катализатора составляет 10 
и объемная скорость подачи сырья w =* 2,5 ч-1. Определить продол­
жительность пребывания сырья и катализатора в реакторе.

209. На установке каталитического крекинга типа Ортофлоу В 
циркулирует 890 000 кг/ч катализатора. Определить размеры от- 
парной секции реактора, если известно, что: расход водяного пара 
составляет 0,6 вес.% на циркулирующий катализатор; продолжи­
тельность пребывания катализатора в отпарной секции т  =  1 мин; 
скорость движения водяных паров и = 0,3 м/сек; плотность кипя­
щего слоя катализатора рк>с — 380 кг/м*; температура и давление- 
в секции 480 °С и 2,5 am.

210. На установке каталитического крекинга с кипящим слоем 
циркулирует 500 000 кг/ч катализатора. Определить размеры отпар­
ной секции, расположенной под реактором, если известно, что: рас­
ход водяного пара 0,5 вес.% на катализатор; температура и давле­
ние в секции 470 °С и 2,0 am; в отпарной секции имеются перего­
родки, которые уменьшают ее сечение на 50%; скорость водяного 
пара (на живое сечение секции) и =  0,6 м/сек; продолжительность 
пребывания катализатора в секции х = 1,5 мин; плотность кипя­
щего слоя катализатора рк-е =  400 кг/м3.

211. На установке каталитического крекинга с кипящим слоем 
катализатора перерабатывается 4000 т/сутки вакуумного газойля 
плотностью d f  =  0,907. Определить температуру сырья, поступаю­
щего в реактор, если известно, что; температура в реакторе 480 °С; 
катализатор поступает в реактор с температурой 620 °С; количество­
циркулирующего катализатора GK(li =  1 200 000 кг/ч; теплота реак­
ции q„ = 60 ккал/кг сырья; удельная теплоемкость (С) катализа­
тора 0,25 ккал/(кг'град) и продуктов крекинга 0,75 ккал/(кг-град).

212. Определить диаметр и высоту регенератора установки ката­
литического крекинга с кипящим слоем катализатора, если извест­
но, что: объем дымовых газов vA%T = 27,8 мЧсек; скорость движения 
дымовых газов над кипящим слоем катализатора и =  0,73 м/сек; 
количество циркулирующего катализатора GK.U =  585 000 кг/ч; про­
должительность пребывания катализатора в регенераторе т  =  
=  10 мин; плотность кипящего слоя рк>с =  450 кг/м3; высота от­
стойной зоны принимается равной A0i3 =  5,3 д .



213. В регенераторе установки каталитического крекинга с ки­
пящим слоем катализатора сжигается 8 350 кг/ч кокса. Определить 
температуру катализатора на выходе из регенератора, если известно, 
что: количество циркулирующего катализатора составляет (?КЛ1 =  
=  1 200 ООО кг/ч; расход воздуха 11,5 кг/кг кокса; воздух подается 
с температурой 25 °С; температура катализатора на входе в регене­
ратор 480 °С; низшая теплота сгорания кокса (с учетом неполного 
сгорания в С 02) Qp =  5600 ккал/кг; удельная теплоемкость (С) 
катализатора 0,25, кокса 0,3, воздуха 0,24 и дымовых газов
0,25 ккал/[кг-град).

214. Определить низшую теплоту сгорания кокса, если известно, 
что: элементарная формула кокса СН0)б5; отношение С 02 к (С02 Ч-
4- СО) в дымовых газах 0,65.

215. Определить низшую теплоту сгорания кокса, если извест­
но, что: содержание водорода в коксе 6 вес,% ; отношение С02 к  СО 
в дымовых газах 1,5.

216. Определить количество тепла, снимаемого в котле-утили­
заторе для дожига окиси углерода, если известно, что: в котел-ути­
лизатор поступает 14 мя/сек дымовых газов с температурой 550 °С 
и с содержанием окиси углерода 6,2 объемн.%; дымовые газы поки­
дают котел-утилизатор с температурой 290 °С; сжиганием дополни­
тельного топлива вносится 25% от всего вводимого в топку тепла; 
топливо — газ с  низшей теплотой сгорания =  11 250 ккал/м2\ 
коэффициент избытка воздуха а  = 1,45; суммарный теоретический 
расход воздуха 12,4 мЧм9 топлива; удельные теплоемкости (С) топ­
лива 0,98, воздуха 0,31 и дымовых газов 0,32 ккал/г ра д ) ' ,  к . п. д. 
топки YjT =  0,98.

Расчет аппаратов установок каталитического риформинга

Каталитический риформинг является основным процессом в 
производстве высокооктанового автомобильного бензина и арома­
тических углеводородов. Процесс осуществляется при 470—540 °С, 
14—50 am  в присутствии водорода [15]. Катализаторами служат 
окиси молибдена и хрома, молибдат кобальта и платина. В настоя­
щее время в зарубежной практике широко применяется ллатино- 
рениевый катализатор. Катализатор наносят на окись алюминия 
или алюмосиликат. Содержание окисей молибдена, хрома и молиб- 
дата кобальта на носителе составляет 10—15%, платины 0,3—1,0%. 
Циркулирующий водородсодержащий газ должен содержать не 
менее 80 объемн.% водорода. Кратность циркуляции водородсодер­
жащего газа к  сырью [36] составляет для платинового катализатора 
700—2300 м3/м3, для окиси молибдена 350—1400 м3/м9, для окиси 
хрома 1000 м3/м3 и для молибдата кобальта 640 мЧм3.

Сырьем для производства ароматических углеводородов 151] 
«служат нефтяные фракции бензола (62—85 °С), толуола (85—120 °С) 
н ксилолов (120—140 °С). С целью облагораживания бензина ката-



эзбатывается фракция 85—120 °С (df3 — 0,724; Ткр = 541 °KJ Рщ — 
= 27 am; М =  100). Определить размеры реакторов, если извест­
но, что: температура и давление в реакторе 530 °С и 20 am; объем­
ная скорость подачи сырья ш = 1,5 *г1; количество циркулирую- 
дего газа составляет 1000 м3/м3 сырья; на установке шесть реакто­
ров, соединенных последовательно по три. 
ё/222. На установке каталитического риформинга с  платиновым 

катализатором производительностью 60 000 кг/ч по сырью перера­
батывается фракция 120-180 °С ( i f  =  0,772; Гкр =  601 °К; *  
=  24,8 am; М — 133). Определить размеры реакторов, если извест­
но, что: давление и средняя температура в реакторе 20 am и 500 °С; 
объемная скорость подачи сырья w  =  1,0 «Г1; количество циркули­
рующего водорода 1500 мЧж сырья; линейная скорость движения 
паров сырья и циркулирующего газа а  =  0,5 м/сек; на установке 
шесть реакторов, соединенных последовательно по три.

223. На установке платформинга производительностью 
50 000 кг/ч по сырью перерабатывается фракция 85—180 °С (d420 =  
=  0,757; /Ср.кип =  136 °С). Определить температуру продуктов реак­
ции на выходе из первого реактора, если известно, что: температу­
ра сырья и циркулирующего газа на входе в реактор 510 °С; давление 
в реакторе 33 am; выход Н2 — 1,3, сухого газа — 8,7, бутановой 
фракции (Гкр =  425 °С; Ркр =  36 am; М — 58) — 5,4, дебутанизи- 
рованного бензина (df3 — 0,783; tcр.кнп =  126 °С) — 84,6 вес .% ; 
состав газов (вес.% ); сухого,— 8,1 Q , 32,3 С2, 59,6 С3, циркулирую­
щего — 25,4 Н2, 9 Сь  24,2 С2, 23 С3, 10,4 С4, 8 С5; кратность цирку­
лирующего газа 1200 м3/м3 сырья; глубина превращения сырья в 
первом реакторе Х = 5 5 % ; теплота реакции qp — +120 ккал/кг 
превращенного сырья.

Расчет реакторов установок каталитической изомеризации

Процессу изомеризации подвергают «-бутан, и-пентан и «-гек- 
сан. Изобутан, получаемый в процессе изомеризации, можно ис­
пользовать в  реакции алкилирования бутиленами для производства 
изооктана, а изомеры пентана и гексана — как  добавки к  автомо­
бильным бензинам.

Изомеризацию проводят на катализаторах — хлористом алюми­
нии, платине, палладии, сульфиде вольфрама, никеле и окиси мо­
либдена. Все катализаторы кроме хлористого алюминия наносят 
на окись алюминия или алюмосиликат. В последнее время в качестве 
катализатора были предложены палладий и платина на цеолите (58]. 
Процесс изомеризации ведут в присутствии водородсодержащего 
газа, чтобы снизить коксообразованне и подавить крекинг.

Изомеризацию в присутствии хлористого алюминия 1591 осущест­
вляют в жидкой и паровой фазах. На установках жидкофазной 
изомеризации я-бутана в  качестве катализатора применяют раствор 
хлористого алюминия в треххлористой сурьме, активированный



безводным хлористым водородом. Сырье с катализатором переме­
шивают при помощи мешалкн, так как  плотность раствора состав­
ляет 2,5 т/м3 136, 60]. Жидкофазную изомеризацию можно осуществ­
лять на хлористом алюминии и без треххлористой сурьмы [34]. 
В этом случае сырье осушают, отдувают в абсорбере от Ci — С3 
хлористым водородом. Вытекающая снизу абсорбера смесь сырья 
с  хлористым водородом проходит подогреватель, смешивается с 
циркулирующим водородом из расчета 0,7—1,4 м*/м3 жидкости и 
под давлением 50—55 am поступает в реактор. В реакторе эта смесь 
барботирует через слой жидкого катализатора высотой 6—7,5 м. 
Расход хлористого алюминия составляет около 1 кг на 0,5—0,6 м9 
конечного продукта.

Условия жидкофазной изомеризации я-гексана на хлористом 
алюминии следующие [171:

Температура, СС .......................................................
Давление, a m ................................ .... ......................
Объемная скорость подачи сырья, ч-1 . . .
Количество водорода, вводимого в реактор,

вес. % на с ы р ь е ..................................................
Глубина превращения за однократный про­

пуск сырья, вес. % .............................................

Конверсия при полной рециркуляции непрореагировавшего 
сырья составляет для Се — 80 вес.% , для С6 — 95 вес.% .

Парофазная изомеризация н-бутана в присутствии хлористого 
алюминия [61] осуществляется в трубчатом реакторе. В трубках 
реактора помещается катализатор, а между трубками для снятия 
теплоты реакции циркулирует масло, которое выходит снизу, про­
ходит холодильник и возвращается сверху. Подогретое сырье и 
хлористый водород поступают сверху реактора. Условия процесса 
следующие:

Температура, Х  . . . . ..................................... 100—125
Давление, am ...........................................................  12— 18
Объемная скорость подачи сырья, ч~1 . . .  0 ,8 —1,1 
Расход хлористого алюминия, кг}ма изобута­

на .............................................................................. 24—25
Глубина превращения н-бутана, 98

Процесс изомеризации на металлических катализаторах осущест­
вляется в реакторах со стационарным слоем катализатора. Ниже 
приведены условия изомеризации «-пентана на различных катали­
заторах:

Платина Палладий 
на алюыо- на
силикате цеолите
[36, 62] 163]

Температура, ° С ................................ ....  370—480 350—370
Давление, a m .................................................. 20—50 31
Объемная скорость подачи сырья, ч~г . . .  5,0—6 ,0  2,0* 
Мольная кратность циркуляции водородсо­

держащего газа, тль/тль сырья . . . .  2 , 0—6,0  3,0 
Продолжительность контакта, с е к ..................  — 15—37

115—120
50—60
1—2

4 - 8

60

* Весовая скорость подачи сырья.



Процесс изомеризации протекает с выделением тепла (17— 
7 ккал/кг превращенного сырья для С4 — С9) 121].

Пример. Определить размеры и число трубчатых реакторов на 
становке парофазной изомеризации я-бутана в  присутствии хло- 
истого алюминия, если известно, что: производительность уста- 
овки по жидкому сырью ус — 100 мУсутки', объемная скорость 
одачи сырья w  =  0,8 «г1; глубина превращения за однократный 
ропуск сырья 45 вес.% ; трубка реактора имеет внутренний 
иаметр 50 мм, длину 6 м.

Решение. Находят коэффициент загрузки реактора по формуле 
130):

Яа—1 — 0,55 =  2-22 
це 0,55 —доля непрореагировавшего сырья (1—0,45).

Определяют объем реакционного пространства по формуле (194);
100-2,22 

°р(п— 24-0,8 ~  11 >б л

Подсчитывают объем одной трубки и общее число трубок: 
3,14-0,052Ртр= ■ 4 ------6 =  0,0118 л*

11,6 
0,0118 =  ~ 984

Принимают три реактора с числом трубок в каждое Ыг — 328. 
(аходят число трубок, расположенных по диаметру реактора, по 
ормуле (235):

» = т / Ж Е Г = 1 / !Ж Е 1 = 2 1г 3 г 3
Определяют диаметр реактора:

D = ( n + l ) b
4fi b — расстояние между центрами двух  соседанх трубок; принимают b=2d =  

=50*2=100 мм.
D = (21 + 1)0,1=2,2 м 

)пределяют общую высоту реактора;
I 2 2 

Я = А Ц +  2h; h = s - j -D = —̂ — = 0 ,5 4  м

Н =  6 + 2 -0 ,5 4  =  7 ,08  ж
це Лц— высота цилиндрической части реактора, я; 

h  — высота днища, м.

З а д а ч а
224. Определить размеры реакторов на установке парофазной 

рзомеризации и-пентана в  присутствии хлористого алюминия, если 
[звестно, что: производительность установки по сырью % =



=  500 м^/суткщ объемная скорость подачи сырья w = 2,5 ч '1 
глубина превращения сырья за однократный пропуск X = 60% 
трубки имеют внутренний диаметр 50 мм, длину 5 м\ общее числ' 
реакторов 5,. ..

225. Определить размеры реактора на установке изомеризаци) 
к-пентана на платиновом катализаторе» если известно, что: произ 
водительность установки по сырью Gc — 800 т/сутки; весова: 
скорость .подачи сырья te? =  2,5 « г1; насыпная плотность катализа 
тора рнаС =  650 кг/м3.

226. Определить размеры реакторов на установке изомеризаци] 
м-гексана в присутствии палладия на цеолите, если известно, чтс 
производительность установки по сырью (?с — 1600 т/суписщ весе 
вая  скорость подачи сырья ш=  3,5 « г1; насыпная плотность ката 
лизатора рнас =  680 кг/и3; общее число реакторов 2.

227. Определить температуру выхода продуктов изомеризаци: 
«-пентана. из реактора, если- известно, что: катализатор — палла 
дий на цеолите; производительность установки по сырью Ос =
*  1СС0 т/сутки; состав изомеризата (вес.%): 1,2 Сх — С3, 1,0 С< 
76,8 изо-С8, 21,0 н-Св; сырье поступает в реактор с  температуро 
330 'С ; давление в; реакторе 31 am; кратность циркуляции водород 
к сырью 3 моль/моль; процесс протекает с выделением тепла (q? = 
=  —22 ккал/кг изопейтана).

Расчеты в процессе гидрокрекинга

Процесс гидрокрекинга предназначен для производства низке 
октанового бензина как сырья для каталитического риформинга 
высококачественных реактивных и дизельных топлив из дистиллят 
ного и остаточного сырья 164]; Сырье с высоким содержанием cepi 
или азота подвергается двухступенчатому гидрокрекингу. В перво 
ступени процесса происходит удаление сернистых и азотистых соеди 
нений, поэтому сырье с низким содержанием серы и азота можн 
подвергать одноступенчатому гидрокрекингу. Одноступенчатый прс 
цесс применяется тад?к,е тогда, когда требуется получить максималь 
ный выход средних дистиллятов. В качестве катализаторов приме 
няют в реакторах первой ступени алюмоникелевый, алюмомолибде 
новый и а л юм око бал ьтм о л и бден овы и» во второй ступени — плати 
новый и палладиевый. Катализатор {65] имеет следующую характе 
ристику:

Насыпная плотность, т/м*
Удельная поверхность пор, мй/г . . .
Удельный объем пор, м д { г ..................
Средний радиус пор,, А .......................
Содержание, вес. % ' \ * ;
■ ; юкнеи'шли^детш. . \ , . . . . •, 

ааки£».никеля . ., .............

Алгомоникель-
нояибденошй

шариковый

0,69
250
0,55
44

Алгамоко- 
бальтыолиб- 

деновый ыелко- 
сферическиЗ

0,616
226
0,42



Платина на цеолите 166] отличается большей гидрирующей и изо- 
меризующей активностью по сравнению с  алюмокобальтмолибдено- 
вым катализатором. , . .. \ , -

В большинстве случаев [15, 671 процесс- проводят при темпера­
туре 420—460 °С, давлении 30—70 am, объемной скорости подачи 
сырья 0,9—1,5 ч-1 и циркуляции водородсёдержащёго газа 300— 
1000 ма/м5. Расход водорода при этом составляет 1—3 вес.% . Глу­
бина превращения обычно 60—80 вёс.% на жидкое:сырье реактора. 
Тепловой эффект гидрокрекинга для парафинового >сырья может 
составлять от — 70 до —100 ккаЛ/кг сырья :[68]. Процесс гидрокре­
кинга проводят в  реакторах со стащюнарным или кипящим слоем 
катализатора. На установках первого типа обычно перерабатывают 
вакуумные газойли, на установках второго типа — нефтяные 
остатки. -- ' V- • - -• ■ ."-V.

Предприняты попыпш математически описать процесс гидро­
крекинга» чтобы расчетными, методами определять йьшуцаг -продук­
тов и создать эффективную систему автоматического управления 
этим процессом. Д ля определения основных закономерностей про­
цесса Д . И. Орочко с соавторами'169] обраббтаЛ‘ЗкспериМ'ентальные 
данные об одноступенчатом гидрокрекинге вакуумных дйстиллятов 
ромащкинской и арланской нефтей над а^юмокобальтаолибденовым 
катализатором. ' * ...

Д ля гидрокрекинга вакуумного дистиллята ;при 425 °С и 100 am 
на алюмокобальтмолибденовом катализаторе авторы нашли: 

для ромащкинской нефти

41=4,152 Ы х ^ Ж ~ Х)  f247)

для арланской нефти

т =  3,333^1п X j  . , (248)

где т  — условная продолжительность реагирования,.обратно лропорциональная 
удельной объемной скорости подачи сы рья (ш), ч; ,

X — глубина превращения сы рья, доли еднницы.

Д . И. Орочко с  соавторами предлагает следующие кинетические 
уравнения для расчета выхода фракций: ' -

дизельного топлива (160—360 °С): . ’ . ,

легкого бензина (н. к . — 160 °С):



газа
ХС =  Х-~(ХДЛ + Х6) (251

где К'  и К"  — макрокннетические коэффициенты, определяемые из экспери 
ментальных данных и зависящие от температуры процесса и 
активности катализатора; для  гидрокрекинга вакуумного ди 
стиллята ромашкинской нефти (при /7=100 am) /(' =  1,3, К" = 

= 2,0 .

В. А. Филимонов и А. А. Попов 170] представили процесс гид 
рокрекинга фракции 195—450 °С над алюмосиликатникелевым ка 
тализатором следующей схемой:

w
A -f- vH2 > +  v2A2

где A, Alt  Аг — символы соответственно сырья, углеводородного газа и беи 
зина;

v« vi» v2 — массовые коэффициенты;
W — скорость реагирования сырья, отнесенная к  единице поверхно 

сти катализатора, кг/(ж2-ч).

Авторы получили приближенную математическую модель ста 
тики процесса гидрокрекинга:

ш £ 1п — А (1 — Хс ) ]  =  Ке -E /R T
(252;

Xr =  v1 ( l — Хс) (253;
x 6 =  va ( l - x c) (254;

Xfl.T =  v3Xc (255;
X0 ^ ( l  — v3)Z c (256:

^H a =  ( ^  +  v2 ~ l ) ( l - X c )  (257;

где © — объемная скорость подачи сырья в  реактор, чг1;
Хс  — весовая доля сырья в реакционной смеси;
% — коэффициент торможения, практически не зависящий от тем­

пературы и составляющий 0,864—0,868 при 400—425 °С;
К  — предэкспоненциальный множитель, равный 1013 v-1 ;

■Б — энергия активации, равная 4,23*104 ккал/кмоль)
Д — универсальная газовая постоянная, равная 1,987 ккал! {кмоль- 

•град);
Т — температура процесса гидрокрекинга, °К ;

ХГ, X q, Хд.т , Х0 — выход соответственно углеводородного га за , бензина, ди­
зельного топлива и остатка гидрокрекинга, вес. доли на 
сырье;

Х щ  — расход водорода на процесс, вес. доли; 
v2« v3 — массовые коэффициенты, соответственно равные 0,17; 0,85 и 

0,94.

Непрореагировавшее сырье (фракция 195—450 °Q состоит из 
дизельного топлива (фракции 195—360 °С) и остатка гидрокрекинга 
(фракции выше 360 °С), т. е.:

Хс =  Хд-Т Xq (258)



Пример 1. Определить выход продуктов гидрокрекинга вакуум­
ного дистиллята ромащкинской нефти при 100 от  и 425 °С на алю­
мокобальтмолибденовом катализаторе, если известно, что: К ' =  1,3; 
К" — 2,0; объемная скорость подачи сырья w  =  1,0 ч~1.

Решение. По уравнению (247) определяют глубину превращения 
исходного сырья:

4,152(1пр Г х  —х  )

2. зЫ-у^Х—Х=й,24

Методом подбора находят; X = 0,55.
Определяют выходы фракций: 

дизельного топлива по уравнению (249):

Хд,т =  3 1(1 — 0,55)*.3— (1 — 0 ,55 )1= 0 ,315

легкого бензина по уравнению (250):

^ б ~  (1_i,3 ) \’f ,3 —2,0) ^  — 0.68)а>°— (1 — О.бб)1»3] +

+  •( 1 -  / , ^ ( 1 - 2 , 0)  f ( l - 0 , 6 8 ) - ( l ^ 0 >6 8 ) M ^ 0 f 128

газа по уравнению (251):
Хг =  0,55 — (0,316 - f  0,126) =  0 ,108

Пример 2. Определить выход продуктов гидрокрекинга фракции 
195—450 °С на алюмоснликатникелевом катализаторе и расход 
водорода, если известно, что; объемная скорость подачи сырья 
до =  2,0 *Г1; температура процесса 415 °С.

Решение. По уравнению (252) находят весовую долю сырья в 
реакционной смеси (Хс):

iy =  2 ,0«г1; Х =  0,866; iC = 1 0 i3«r1 
£  =  4,23-104 ктл!кмоль\ Г =  273 4-415  =  688 °К\

R = 1 ,9 8 7  ккалЦкмоль • град)
г 1 7 — 4 40* .

2 ,0  l g - ^ —  — 0,866(1—Хс) = 1 -1013-2,7183 **987-6»

0,866ХС —2,3  lgX c =  1,048; Хс =  0,58

Подсчитывают выход по уравнениям (253)—(256); 

углеводородного газа

Х г= 0 ,1 7 (1  —  0,58) =  0,071, ИЛИ 7,1%

бензина
Хб -  0,85 (1 — 0,58) =  0,357, или 35,7%



дизельного топлива
ХдгТ =  0 ,94 -0  ,58 =  0,645 , или 54,5%

остатка гидрокрекинга
Х0 =  {1—  0 ,9 4 )0 ,5 8  =  0,035, или 3,5%

Находят расход водорода по уравнению (257):
(0 ,17 +  0 ,8 5 — 1)0,42 =  0,0084, или 0,84%* *

Аппаратуру установки гидрокрекинга со стационарным слоем 
катализатора рассчитывают по такой ж е методике, как  и для плат- 

форминга.

З а д а ч а
228. Определить выход продуктов гидрокрекинга вакуумного 

дистиллята ромашкинской нефти при 100 am и 450 °С на алюмоко- 
бальтмолибденовом катализаторе, если известно, что: К’'~  1,3; 
К,А=  2 ,0 ; объемная скорость подачи сырья w =  1,5 ч~\

229. Определить выход продуктов гидрокрекинга фракции 195— 
450 °С на алюыосиликатникелевом катализаторе и расход водорода, 
если известно, что: объемная скорость подачи сырья w  =  1,0 чГ1; 
температура процесса 425 °С.
yj 230. Определить размеры реакторов установки одноступенчато­

го гидрокрекинга с неподвижным слоем катализатора, если известно, 
что: производительность установки по сырью (?с =  1000 т/сутки; 
объемная скорость подачи сырья — 1,2 ч~г; катализатор — алю- 
мокобальтмолибденовый с насыпной плотностью рвзс=  0,65 т/м3; 
сырье — тяжелый газойль плотностью d|°= 0,882; общее число 
реакторов 3.
у  231. Определить размеры реакторов установки двухступенчатого 

гидрокрекинга с неподвижным слоем катализатора, если известно, 
что; производительность установки по сырью (?с =  50 000 кг/ч; 
сырье — вакуумный газойль плотностью df* = 0,996; объемная ско­
рость подачи сырья в реактор первой ступени w\ =  1,0 «Г1, в реак­
тор второй ступени од2 =  2,0 «Г1; плотность гидрогенизата первой 
ступени 0,858; в реакторах первой ступени применяется 
алюмокобальтмолибденовый катализатор, во второй ступени — пла­
тина на окиси алюминия;, насыпная плотность катализаторов рнас = 
=  0,65 т/мг\ на первой ступени гидрокрекинга работают три реак­
тора, на второй — два.

232. Определить размеры реактора установки гидрокрекинга 
с кипящим слоем катализатора, если известно, что: производи­
тельность установки по сырью (?с =  75 000 кг/ч; объемная скорость 
подачи сырья w  =  1»5 « г 1; насыпная плотность катализатора рнас =  
*= 700 кг/м3, плотность кипящего слоя рк,с =  500 кг/м5; объем па~ 
ров над кипящим слоем катализатора vn =  2,6 м3/сек; скорость дви­
жения паров ш— 0 ,3  м/сек; сы рье— вакуумный газойль плот­
ностью d\ — 0,920; высота отстойной зоны /г0>3 =  4,75 м.



Процесс гидродеалкилирования применяют для получения бен­
зола и ксилолов из толуола и нафталина из алкилнафталина. Раз­
личают процессы термического и каталитического гидродеал кодиро­
вания. Термическое гидродеалкилирование проводят в реакторах 
с  инертной насадкой при следующих условиях [15, 71, 721:

Температура, °С ............................................................................. ....  650—759
Давление, a m .................................... ....  .........................................  50
Отношение водород:сырье

мольное .................................................................................. ....  . 3—4 : 1
объемное, л 3/^3 ........................................................... ....  2500—300®

Объемная скорость подачи сырья, ч- 1 .................. ....  1 ,0—4 ,0
Расход водорода при выходе бензола 78,7  вес. % на то­

луол, вес. % на сырье ................................................................ 2,1

На одной из установок толуол подвергали термическому гидро- 
деалкилированию [731 при 750 °С, 40 am, мольном отношении водо­
рода к  сырью 3,3, объемной скорости подачи сырья 2,4 « г1. Н а этой 
установке выход жидких продуктов составил 87 вес.% , в  том числе 
бензола 70 вес.%, толуола 12 вес.% и остатка 5  вес.% . Повышением 
температуры до 790 °С можно получить те же выходы продуктов 
при значительно более высокой объемной скорости подачи сырьяч 
Снижение отношения водород: сырье и давления ведет к ' сокраще­
нию выхода бензола.

Каталитическое гидродеалкилирование {151 проводят при 620— 
650 65—100 о т  и в присутствии катализаторов: никеля и ко­
бальта на окиси алюминия, окиснокобальтмолибденового, алюмо- 
хромового и алюмомолибденового. Гидродеалкилирование в  при-' 
сутствии алюмокобальтмолибденового катализатора ведут при сле­
дующих условиях 1711:

Наилучшие результаты по гидр одеалкили р ов а н ию ’'метилнафта - 
лина 1741 были получены на катализаторах с  окисью алюминия в 
качестве носителя: окисях молибдена и кобальта (8,5% Мо03, 3% 
СсО н 88% А12Оа); хрома и кремния (18% Сг2Оэ, 4% SiOa и 78% 
Al2Og). Оптимальными условиями каталитического гидродеалкили­
рования метилнафталина являются:

Температура, °С . . ........................... ....
Давление, am .............................................
Объемная скорость подачи сырья, ч~1 
Отношение водород:сырье, л 3/л3 . .

550—580
55
1,0

1500—2000

Температура, ° С .................. ....
Давление, a m .......................
Объемна^ скорость подачи сырья, <гг 
Отношение водород:сырье, м?)м3 . .

515
56



Согласно технологической схеме, сырье и продукты гидродеал- 
килирования поступают в колонну для разделения на нафталиновую 
и бензиновую фракции, сырье гидродеалкилирования и остаток. 
Сырье гидродеалкилирования смешивается с циркулирующим водо­
родом и водой, нагревается в печи и поступает в реактор. Вода спо­
собствует повышению селективности процесса и резко снижает кок- 
сообразование. Катализатор работает до одного года без регенера­
ции. Продукты реакции после охлаждения поступают в сепаратор 
высокого давления. Сверху сепаратора выходит циркулирующий 
водород, который затем очищают от примесей в абсорбере. Жидкая 
фаза входит в сепаратор низкого давления, затем смешивается с 
сырьем и поступает в колонну для дальнейшего разделения. В про­
цессе гидродеалкилирования фракции 200—270 °С различного про­
исхождения на алюмокобальтмолибденовом катализаторе при тем­
пературе 530 °С, давлении 60 am ,  объемной скорости подачи сырья
0,5 ч-1, циркуляции водорода 1000 мь!м3 сырья были получены ре­
зультаты, приведенные в табл. 10 [341.

Т{а*б'л"и Д а 10. Выход продуктов гидродеалкилирования фракции 200—270 °С 
различного происхождения (вес. %)

Дистиллят
Дистиллят каталитического 

крекинга

Показатели
каталити­
ческого

риформнн-
га жесткого

режима
жесткого
режима

гидроочи-
щенный

обычного
режима

Приход
Сырье....................... .... .................................................
Водород.................. .... ...................... ....

100,0
1,2

100,0
2 ,3

100,0
1,7

100,0
2 ,3

Расход
Нафталин (товарный) .....................................
Бензин н. к . — 200 ° С .....................................
Газы Q —С4 .......................................................  .
Фракции выше 270 ° С .....................................
Кокс и потери . . . . . . . . . . . .
Соотношение между рециркулирующей 

фракцией и с ы р ь е м .....................................

37,5
36,0
23,4

4 ,3

21,3
43,0
29,5

6 ,0
2 ,5

25,1
38,0
29,7
6 ,7
2 ,2

7 ,0
46.7
40.8
4 .4
3 .4

0 ,6 :0 ,4 0 ,65 :0 ,35 0 ,6 :0 ,4 0 ,7 :0 ,3

Получаемый бензин имеет октановое число 93 (по моторному ме­
тоду). Реакция гидродеалкилирования ароматических углеводородов 
сопровождается выделением тепла. Так, при гидродеалкилировании 
толуола выделяется 130 ккал/кг сырья, а ксилолов — 250 ккал/кг 
сырья 172].

Методика технологического расчета аппаратуры установки гид­
родеалкилирования такая же, как  и для каталитического рифор- 
минга.



V 233. Определить размеры реактора установки гидродеалкилиро­
вания метилнафталина в присутствии алюмокобальтмолибденового 
катализатора, если известно, что: производительность установки 
по сырью Ge — 5200 кг!ч; плотность сырья dfa— 1,000; объемная 
скорость подачи сырья 0,5 «г1.

234. Определить количество холодного водорода, вводимого в 
реактор установки гидродеалкилирования, если известно, что: 
производительность реактора по сырью Сгс — 4600 кг/ч; сырье — 
тяжелый остаток плотностью df°=  0,825 после каталитического ри- 
форминга бензина; кратность циркуляции водородсодержащего газа 
1000 мЧм3 сырья; температура сырья на входе и продуктов на вы­
ходе из реактора соответственно 615 и 635 °С; давление в реакторе 
60 am; выход продуктов (вес .% ): нафталина — 36,0; бензина — 
47,6; котельного топлива — 8,0; газа — 9,6; расход водорода — 
1,2 вес.%.



РЕАКТО РЫ  Д Л Я  ПРОЦЕССОВ ПЕРЕРАБОТКИ 
У ГЛЕВО ДО РО ДН Ы Х  ГАЗОВ

В раздел курса технологии переработки нефти и газа, посвящен­
ный использованию углеводородных газов» включены вопросы под­
готовки и переработки этих газов с целью получения высококачест­
венных компонентов моторных топлив и сырья для нефтехимии. В на­
стоящей главе рассмотрены процессы полимеризации газообразные 
олефинов и алкилирования изобутана и бензола газообразными 
олефинами.

Расчет реакторов установок полимеризации 
газообразны х олефиновых углеводородов

Процессы полимеризации широко применяют для производств* 
нолимербензина, а такж е различных легких полимеров: три-, тетра 
и пентамеров пропилена как  исходного сырья для приготовление 
моющих средств.

Полимеризацию олефинов можно проводить в присутствии фос 
форной, серной или фтористоводородной кислот, фтористого боре 
н хлористого алюминия. Наиболее распространена фосфорная кис­
лота на твердом носителе (кварце, кизельгуре, алюмосиликатах). 
Относительная глубина превращения олефинов в присутствии ката­
лизаторов следующая: изобутилена— 100%; я-бутилена — 90— 
100%, пропилена — 70—90% и этилена — 20—30%. При полиме 
ризации олефинов выделяется тепла около 370 ккал/кг пропиленг 
и около 170 ккал/кг бутиленов [751.

Процесс проводят в реакторах трубчатого или камерного типа 
фис. 57 и 58). В реакторах трубчатого типа катализатор распола 
гается в  трубках диаметром 50—150 мм, между которыми цирку 
лирует кипящая вода для снятия тепла реакции, В реакторах ка 
мерного типа катализатор располагается слоями (по 0,6—2,4 м 
и температура в  них поддерживается вводом в  реактор охлажденное 
сжиженного пропана. Разность температур продуктов на выход 
и сырья на входе в реактор [401 составляет 8—10 °С для реакторо! 
трубчатого типа н 50—60 °С — камерного.

Условия процесса зависят от природы катализатора, сырья j 
ассортимента получаемых продуктов. Так, процесс полимеризацш 
пропан-пропиленовой фракции на ортофосфорной кислоте с цельв



Рнс, 57. Схема реактора труб­
чатого типа для полимеризации 

олефивов:
/ — вход сырья; // —выход продук­
тов; /// — вход холодной воды? 
ГУ — выход паров кипящей воды.

Рнс. S8. Схема реактора камер­
ного типа д л я  полныернзациж 

олефннов:
1 — сырье; /7 — холодный прояая; 

Ш  — продукты реакцвн.



получения тетрамеров пропилена, осуществляется при следующих 
условиях 176—78]:

Давление, a m ...................................................................................... ........70—80
Температура, °С

на входе сырья в  реактор.............................................................. 180—210
на выходе продуктов из реактора .................................... ....... 225—230

Объемная скорость подачи сырья, « г1
по пропилену......................................................................................... 0 ,6 —0,65
по суммарному сырью............................................................... ....... 3 ,3 —4 ,5

Коэффициент рециркуляции легких полимеров, %
на исходный п р о п и лен .................................... ..............................500—600
на исходное с ы р ь е .................................................................... ....... 150—200

Глубина превращения пропилена, вес. 80—90 
Выход тетрамеров пропилена, вес. % на пропилен

пропущенный.............................................. .... .......................................65—70
прореагировавший........................................................................ ....... 70—80

За целевые продукты принимают фракции 175—215 °С (тетрамеры 
пропилена) и 215—260 °С (пентамеры пропилена). Фракция 50— 
175 °С (легкие полимеры) идет на рециркуляцию для увеличения 
выхода целевых продуктов.

Полимеризацию пропилена на ортофосфорной кислоте с  целью 
получения полимербензина [15, 791 проводят при 220—230 °С, 65— 
70 am, объемной скорости подачи сырья 1,7—2,9 ч-1. В случае при­
менения кварцевого носителя вместо кизельгура процесс полиме­
ризации ведут при меньшем давлении (14—35 am), что допускается 
вследствие простоты регенерации кварцевого носителя.

Полимеризацию смеси пропилена и бутиленов осуществляют на 
катализаторе — фосфорной кислоте на кизельгуре при 200 °С, 50 am, 
объемной скорости подачи сырья 2 «Г1 и мольном соотношении про­
пилена и бутиленов 1—1,3 : 1. При этом глубина превращения не­
предельных углеводородов составляет 80—85% [80]. Полимериза­
цию бутиленов [15, 811 проводят при 170—180 °С, 40—60 am и объем­
ной скорости подачи сырья 4 ч '1. Выход полимеров составляет 
900—1200 кг/кг катализатора в трубчатых реакторах и 400— 
500 кг/кг в камерных [74].

При составлении материального баланса установки полимери­
зации выход полимербензина определяется количеством прореаги­
ровавшего олефина, остальное составляет отработанная бутан-бу- 
тиленовая или пропан-пропиленовая фракция.

При определении размеров и числа реакторов трубчатого типа 
рассчитывгют следующие показатели.

1. Объем (ок.р, л 3) катализатора, находящегося в реакторе:

» к .р = “ г  <259>

где ое  — объем сырья в  жидком состоянии при температуре реакции, лр/ч-ь 
w  — объемная скорость подачи сы рья, ч”1.



2. Объем одной трубки (итр, л 3), где расположен катализатор. 
Внутренний диаметр трубки принимается равным 50,8—127,0 мм [15].

3. Число трубок ЛГ:

(260)
итр

4. Число реакторов, исходя из того, что в одном реакторе.рас- 
положено около 200 трубок.

5. Число (п) трубок, расположенных по диаметру реактора:

4N l~ 1 (261)Г 3
где — число трубок в одном реакторе.

6. Диаметр (D, м) реактора:
1»=(я+1)& {262)

где b — расстояние между центрами трубок, равное 150—170 мм.
7. Высоту реактора определяют, исходя из длины трубки и рас­

стояний от трубных решеток до верхнего и нижнего днищ. Расстоя­
ние от трубной решетки до днища принимают равным 0,5 м.

8. Проверяют, достаточна ли поверхность теплообмена для 
снятия теплоты реакции кипящей водой. При температуре воды на 
10—15 °С ниже температуры реакции общий коэффициент теплопе­
редачи в реакторе составляет 100—200 ккал/(м*-Ч’град) 115].

Д ля реакторов камерного типа определяют следующие показа­
тели.

1. Объем катализатора в реакторе (ак.р1 ма).
2. Принимают диаметр реактора (D, м), высоту слоя катализа­

тора (А, м) и расстояние между слоями (а, м).
3. Число слоев (п ') :

n'= J7 h -  (263)
где F — сечение реактора, л 2.

4. Высоту реактора (# , м):
H=n' h - j -  2&д н- (л' — l) ft (264)

где Лд — высота днища, м\ Лд=1/2 D — для полусферических днищ; Ад=  1/4 
D — для полуэллиптических днищ.

Пример 1. На установке полимеризации в присутствии ортофос­
форной кислоты перерабатывается 400 000 мУсутки углеводород­
ного газа. Составить материальный баланс установки и определить 
состав отработанного газа, если известно, что: состав сырья (вес,% ): 
С3Н6 — 13,6; С3Н8 — 33,4; С4Н8 — 23,0; С4Н10 — 30,0; глубина^ 
превращения бутиленов 100% и пропилена 90%.



Решение?, Подсчитывают средний молекулярный вес сырья:
•„ г _ -100 .

/Илп--СР “  13,6 33 ,4+ АА42
23,0  30 ,0  

56 +  58

■ =  49,8

Определяют плотность сырья при нормальных условиях (О °С, 
760 мм рт. ст.): "  : !

49,8
•. ; • .рс= - 22^ -  =  2,12 кг/л3

; Находят массу перерабатываемого сырья:
400 000-2,12

&с- 1000 =  848 т/сутки

. Определяют выход полимербензина:
G g=  848*0,136-0,9 +  848-0,23 p i 300 т/сутки

Результаты подсчетов сводят в таблицу:

Сырь^ Вес. % т/сутки Продукт Вес. % т/еутки

Приход Расход
Пропан-пропиленовая Полимербензин . . . 35,2 300

. ф р а к ц и я ................... 100*0 848 Отработанный газ . . 64,8 548

И того. . . 100,0 848 Итого, . . 100,0 848

В состав отработанного газа входят весь бутан, пропан и часть 
пропилена (13,6*0,1 =  1,4% на сырье). Результаты подсчетов сводят 
в таблицу:

Углеводород Вес. % 
яа сырье

Вес. % на 
отработанный 

газ

Пропилен .................. 1,4 2 ,2
Пропан . . . . ;  . . - . ; 33,4 51 ,6
Б у т а н ....................... ...., {• , • * / * -  ' 1 <

30,0 46,2

Итого . . , ’ 64,8 . 100,0

f l pmiep 2. На установке полимеризации бутан-бутиленовой 
фракции, ^ присутствии рртофосфорной кислоты на кизельгуре пе­
рерабатывается 400 т/сутки сырья. Определить диаметр и число 
реакторов трубчатогр :;т^паи е<ащ. известно, что: весовая скорость

2 р ,



подачи сырья w  =  0 ,8  «Г1; насыпная плотност-ь^катализатора;рнас =  
=  1,0 т/м3; диаметр трубок 102 X 8 мм, длина их 6 м; расстоя­
ние между центрами трубок Ь.~ 170 мм.

Реш ет е. Определяют количество катализатора, находящегося 
в реакторах:

400-1000 
Скат— 24-0 8 — 20800 КЗ

■I
Находят объем реакционного пространства:

20800 ол о п г.
УР-П =  IQ Q Q  — 2 0 , 8 #

Подсчитывают объем одной трубки:
3,14-0,086**6 V —  „

Щр — ^ —0,035

Определяют необходимое число трубок по уравнению {260)
2 0 , 8

N "  а д а ” = 596 . ..

Принимают три реактора с числом трубок в каждом.:
596

N i =  —ц— — 199

Определяют число трубок по диаметру реактора по уравнению
(261): -

n==1/ 4^ 99- i  =  I7
3

Подсчитывают диаметр реактора по уравнению (262):
0  =  {1? +  1 )0 ,1 7 ^ 3 ,2  м

Пример 3. На установке полимеризации в присутствии ортофос- 
форной кислоты перерабатывается 400 т/сутки пропан-пропилено- 
вой фракции. Определить размеры реактора камерного типа, если 
известно, что: высота одного слоя катализатора в реакторе h  =  1,1 м, 
а расстояние между соседними слоями а  =  0,6 м; весовая скорость 
подачи сырья т “  1,0 н~г; насыпная плотность катализатора раас ==

*  1,0  т/м3.
Решение. Определяют количество катализатора, находящегося 

в реакторе: ■ <. : ?
400*1000 , = : •• •• •

Окат ~~ 24* 1 0  —’ кз . . - .  ■ .........
. . . .

Находят объем катализатора в  реакторе:. . . ) •: • .......„
16700 ' '



2 ж, тогда сечение его состав-

3,14  ж3

Определяют число слоев катализатора по уравнению (263):

Высота реактора составляет по уравнению (264):
/ / = 5 -1 ,1  4- 2 - 0 ,5  +  0 ,6 (5 — 1} = 8 ,9  м

где 0 ,5  (йд) — высота верхнего н нижнего днищ в отдельности, м.

Расчеты в процессе каталитического алкилирования 
парафиновых и ароматических углеводородов олефиновыми

Процесс алкилирования изобутана пропиленом и бутиленаш 
предназначен для получения алкилатов — высокооктановых компо 
нентов бензина. Алкилирование бензола пропиленом проводя! 
с целью получения изопропилбензола как высокооктанового ком 
понента бензина либо сырья для получения фенола и ацетона, В ре 
зультате алкилирования бензола этиленом получается этилбензол; 
который путем дегидрирования превращается в стирол — сыры 
для производства каучука. В качестве катализаторов алкилирова 
ния изобутана олефинами наибольшее распространение получилк 
серная и фтористоводородная кислоты. В процессе алкилирования 
ароматических углеводородов олефиновыми применяют ортофос- 
форную кислоту на твердом носителе и хлористый алюминий.

Сернокислотное алкилирование изобутана бутиленами осуществ­
ляется при 0—10 °С 115, 76] и 7,5—8,5 am. С целью подавления 
реакции полимеризации олефинов в реакторе [36] создают избыто* 
(мольный) изобутана в количестве 5—1 0 : 1 на олефины. Установ­
лено, что оптимальной концентрацией изобутана в продуктах реак­
ции на выходе из реактора является 50—75%. Объемное соотноше­
ние между углеводородной и сернокислотной фазами в реакторе 
поддерживается от 1 : 1 до 1 : 2 [51]. В реактор подается 133' 
98% -ная свежая кислота, а выводится отработанная — концентра­
цией менее 90%. Продолжительность контакта кислоты с сырьем 
20—30 мин [15]. Расход кислоты обычно составляет 16— 18 вес.% 
[51] и в отдельных случаях доходит до 20 вес.% на алкилат.

Выход продуктов алкилирования (алкилата) можно принят! 
равным 180—200 вес.% от олефинов, вступивших в реакцию. При­
чем ‘90—95% всего алкилата приходится на компонент авиационной: 
бензина (авиаалкилат) и лишь 5—10% на компонент автомобиль­
ного (автоалкилат). Реакция алкилирования изобутана бутиленом 
сопровождается выделением тепла — 330 ккал/кг бутиленов [82]

Принимают диаметр реактора D =  
ляет:

3.14-22 F— ——Л-----=



или о т —175 д о —230 ккал!кг алкилата 115, 17], .Объемная скорость 
подачи сырья в реактор составляет 0,39—0,40 чг\  Процесс серно­
кислотного алкилирования осуществляется- в реакторах двух ти­
пов: турбосмесительном и каскадном.

В табл. 11 приведены примеры технологического режима работы 
и качество продуктов блока ректификации установки сернокислот­
ного алкилирования изобутана бутиленами [511.

Т а б л и ц а  II.  Технологический режим работы установки 
и качество продуктов

Колонна

Показатели пропано-
вая

изобута-
новая бутановая вторичной

перегонки

Давление, am  . . . . . . . . .  . 16—1? 6 ,5 —7 ,0 4 ,5 —5 ,0 Не более 1 ,3
Температура, °С

вверху ............................................. 40—45 45—55 45—50 100— 115
внизу.................................................. 85—100 95— 120 125—135 До 220

Углеводородный состав сырья, 
объемн. %

С3 ....................................................... 2,0 1,5 ___ ___ .

89,0 66,0 1,5 —

w-C^Hig . . . . . . . . . . 9 ,0 15,0 32,0 —

С6 и в ы ш е .................................... — 17,5 66,5 100
Углеводородный состав ректифика­

та, объемн. %
С3 ...................................................... 95,0 2,0 ___ . ___

5 ,0 89,0 2,8 —

................................................................................................... • — 9 ,0 71,0 —

С5 и в ы ш е .................................... _ 26,2 --

При составлении материального баланса установки алкилиро­
вания подсчитывают количество каждого компонента в исходном 
сырье и изобутана, вступающего в реакцию, по уравнению:

цзо-СлНщ +  С4Н8 =  K30-CgHie

т. е. на 1 моль изобутана требуется 1 моль бутилена. Отсюда на 58 кг 
изобутана потребуется 56 кг бутиленов. Весовое отношение а  изо­
бутана к бутиленам составляет:

58
56 — 1,04

Практически весовое соотношение реагирующих изобутана и бути­
ленов составляет от 1,1 : 1 до 1 ,2 : 1.

Выход алкилата определяют по количеству изобутана и бутиле­
нов, вступивших в реакцию. В состав отработанной бутан-бутиле- 
новой фракции входит я-бутан, изобутан и бутилены, не вошедшие 
в реакцию. Выход пропана равен его содержанию в  исходном сырье.



Д л я определения размеров и числа реакторов алкилировани 
изобутана бутиленами вычисляют следующее: объем углеводород 
ной и кислотной фаз; реакционный объем по прсщолжнтельност; 
пребывания сырья или по объемной скорости его подачи; по реаи 
ционному объему — число стандартных реакторов либо диамет 
и высоту реакционной части реактора. В случае выбора реактор 
турбосмесительного типа следует учесть пространство, занимаемо 
теплоотводящими трубами внутреннего диаметра 48 мм. В стан 
дартном реакторе число теплоотводящих труб составляет 324. Длин 
каждой трубы 5,05 м.

Фтористоводородное алкилирование изобутана бутиленами прс 
водят при 25—40 °С 136] и 8,0—11,5 am [J7J. Теплота реакции сни 
мается циркулирующей водой. Соотношение изобутана и бутиле 
нов составляет 6—1 0 : 1 [83]. Продолжительность контакта сырь: 
с кислотой 5—10 мин при объемном их соотношении 1 : 1 .  Концентра 
ция фтористоводородной кислоты составляет 80—90% . Расхо, 
катализатора не превышает 1 кг!т  алкилата, Процесс проводят : 
реакторе турбосмесительного типа.

Фосфорнокислотное алкилирование бензола пропиленом [15 
76, 84, 85] осуществляют при 225—250 °С, 30—40 ат\ мольном от 
ношении бензол : пропилен =  3,0—3,5 : 1, или весовом отношени)
5—6 : 1, объемной скорости подачи сырья 3,0—4,0 я г\ глубин 
превращения пропилена 85% . Д ля поддержания активности ката 
лизатора в сырье вводят 2% водяного пара; на 1 кг катализатор; 
получается 0,78—0,80 мг изопропилбензола. Катализатор работае 
30 суток, затем его заменяют свежим. Теплоту реакции снимаю' 
кипящей водой, циркулирующей по межтрубному пространству 
Теплота реакции при 250 °С составляет 23,4 ккал/моль пропиле» 
[77]. При проведении процесса в реакторе камерного типа, где ката 
лизатор расположен слоями, теплота реакции снимается холодны! 
пропаном, подаваемым между слоями катализатора.

Алкилирование бензола пропиленом в присутствии хлористог 
алюминия проводят в паровой фазе в реакторе типа теплообменног 
аппарата, в трубках которого находится катализатор, а по межтруб 
ному пространству для отвода тепла реакции циркулирует масло 
Циркулирующее масло отдает тепло сырью в теплообменнике 
охлаждается в холодильнике и вновь возвращается в реактор. Про 
цесс осуществляется при следующих условиях 177],*

Температура в зоне реакции, ° С .............................................  , 250—300
Давление в реакторе, a m ........................... .............................................. 17—2Q

Мольное соотношение бензол: пропилен ..................................... 3 :1
Средняя продолжительность работы катализатора, « . . .  700 
Расход катализатора, яг/*3 изопропилбензола.......................  1 ,2

Пример 1. Составить материальный баланс установки алки 
лирования бутан-бутиленовой фракции производительность» 
68 000 mhod  по сырью, если известно, что; состав сырья (вес.%) 
С3Н3 — 1,2; С3Н8 — 1,3; идо-С4Н8 — 5,5; я-С4Н8 — 26,6; ызо-С4Н1й-



18,8; к-С4Н1(1 — 26,6; отношение реагирующего изобутана к оле- 
эинам 1,1 : 1 (вес.%); алкилат состоит на 90% из авиаалкилата и 
ia 10% из автоалкилата; глубина превращения пропилена и бу- 
иленов 100%.

Решение. Подсчитывают общее количество олефинов:
Gx =  68000-0,G12 +  6SGG0-C,055 4- 68000-0,266 =  22650 т/год

Определяют количество изобутана, вступившего в  реакцию:
Ga «= 22650-1,1 =  24915 mfsod

Рассчитывают выход алкилата:
G3 =  22650 +  24915 =  47565 т/год

в том числе:
авиаалкилата

G4 =  47565*0,90 =  42808 mfeod

автоалкилата
G5 =* 47565 — 42808 *  4757 пг/год

Результаты подсчетов сводят в таблицу:

Сырье вес. % т/год Продукт Вес. % т/год

Приход 

• & ..................................
зо-CjH* ...............................
-С4НЯ . . . . . . . .  .
зо-С,Н10 . ......................

1,2
1,3
5 ,5

26,6
38,8
26,6

780
820

3760
ШИО
26420
18Н0

Расход
Авиаадкилат . . . . . .
Автоалкияат . . . . . .
Отработанная бутан-бути- 

леновая фракция . . . 
П ропан ..............................

63,0
7 ,0

28,7
1,3

42808
4757

19615
820

Итого. . . 100,0 68000 Итого. . . 100,0 68000

Пример 2. На установке сернокислотного алкилирования бу- 
•ан-бутиленовой фракции перерабатывается 70 000 т/год сырья. 
)пределить выход авиаалкилата и автоалкилата; если известно» что 
одержание олефинов в  исходной смеси составляет 31,4 вес.%.

Решение. Принимают выход всего алкилата равным 175% от 
1лефинов, а авиаалкилата — 90% от всего алкилата. Определяют 
аыход всего алкилата:

Gi вя 70000*0,314* 1,75 =  38400 т}год 

Подсчитывают выход авиаалкилата:

G@ =« 38400-0,90 ша 34560 т/год



Находят выход автоалкилата:
G3 — 38400-0,10 =  3840 mjioQ

Пример 3. Составить материальный баланс установки сернокис­
лотного алкилирования бензола пропиленом, если известно, что: 
состав сырья — пропан-пропиленовой фракции (вес.%): С3Н0 — 
38,27; С3Н8 — 55,47; С4Н8 — 2,94; С4Н10 — 3,32; производитель­
ность установки 20 000 т>год по пропан-пропиленовой фракции; 
глубина превращения пропилена 99%, бутиленов 100%; число ра­
бочих дней в году 310; соотношение между изопропилбензолом г. 
полиизопропилбензолом 8 : 1 (вес.).

Решение. Подсчитывают количество пропилена, вступившего е 
реакцию:

20000•38,27* 0 ,99  „__  , ,
C i = ----------- -----------------=  7600 mfzod

Определяют количество бутилена, вступившего в реакцию:

20000-2,94 , а
2 ~ ------ 100------- ~  т/год

Находят количество бензола, вступившего в реакцию: 
с пропиленом

вгМз 7600-78 
Оз =  Ml =  — 42------— 14100 mfzod

с бутиленом

т. е. всего 14 920 т/год.
где М1г М2 и Ма — молекулярные веса пропилена, бутнленов и бензола. 

Определяют количество образующегося изопропилбензола:

(14100 +  7600)8 ......................
G6 = --------- g------------ =  19300 т/год

Подсчитывают количество полиизопропилбензола:

„ 14100 +  7600' П, АЛ , ,
Gq «=------ g------- =  2400 т/год

Выход полиалкилбензола слагается из выходов полиизопропил 
бензола и бутилбензола:

G7 =  820 +  588 +  2400 =  3808 т/год 
Результаты подсчетов сводят в таблицу:



Сырье
5?
О

СО
1
5

О
£

Продукт

Ве
с. 

% *

1
S

0
1

Приход Расход
>ензол ....................... 42 ,7 4 8 ,9 14920 Изопропилбензол . 55,3 62,2 19300
1ропан-пропилено- Полиалкнл бензол . 10,9 12,3 380*

вая фракция . . 57 ,3 64,6 20000 Отработанн я про­
пан - пропиленовая
фракция . . . . 33 ,8 38,1 11812

Итого. . . 100,0 112,6 34920 Итого. , . 100,0 112,6 34920

Пример 4. Определить объем реакционного пространства реактора 
установки сернокислотного алкилирования бутан-бутиленовой фрак- 
дии, если известно, что: объемное соотношение углеводородного 
}ырья реактора и кислоты 1 : 1 ;  производительность установки по 
:ырыо (?с =  8000 кг!ч\ плотность жидкой бутан-бутиленовой фрак- 
1ии d.% =  0,602; продолжительность контакта в реакторе т =  
= 20 мин ; содержание олефинов в сырье 31,4 вес.% ; весовое от­
ношение циркулирующего изобутана к  олефинам 6 : 1 ;  температура 
реакции 0 °С.

Решение. Определяют объем сырья, поступившего в реактор в 
гечение 20 мин:

/ 8000 . 8000-31,4 .6  \ 20 , п „ „ 
v e — \ 602 +  100-603 ) 60 -

где 603 кг/ж3 — плотность изобутана при 0 °С,

Подсчитывают объем реакционного пространства:
Ор,п=  1 2 ,8 -2 =  25,6 ж3

З а д а ч  и
235. На установке полимеризации в присутствии ортофосфор*» 

юй кислоты перерабатывается пропан-пропиленовая фракция. Со­
ставить материальный баланс установки» если известно, что: про- 
13воднтельность установки Gc =  100 000 т!год по сырью; содержа- 
ше пропилена в сырье 29,2 вес.% ; глубина превращения пропиле- 
ia  X =  85%.

236. На установке полимеризации в присутствии ортофосфорной 
шслоты перерабатывается 65 500 м *!суши  пропан-пропиленовой 
\ бутан-бутиленовой фракций. Составить материальный баланс 
установки, если известно, что: состав сырья (объемн.%): С3Н в — 
!4,2; С3Н8 — 36,0; С4Н10 — 20,6; С4Н8 — 19,2; глубина превраще- 
шя бутиленов 95%, пропилена 80%.



237. На установке полимеризации в  присутствии ортофосфорной 
жислоты на кварце перерабатывается 300 т/сутки пропан-прогги- 
меновой и бутан-бутиленовой фракций. Определить размеры и число 
реакторов трубчатого типа, если известно, что: плотность жидкого 
сырья df° =  0,585; объемная скорость подачи сырья w  — 2,0 ч~ъ, 
диаметр трубок 76 х  8 мм\ длина трубок 5,0 м; расстояние между 
центрами трубок b — 150 мм.

238. На установке полимеризации с реактором камерного типа 
в  присутствии ортофосфорной кислоты на кизельгуре перерабаты­
вается 200 mJcymm  пропан-пропиленовой фракции. Определить 
размеры реактора, если известно, что: плотность жидкого сырья 
i f 0 =  0,528; объемная скорость подачи сырья w = 2,2 ч~х\ высота 
одного слоя катализатора h — 1,2 м и расстояние между соседними 
слоями а — 0,6 м.

239. Определить количество водяного пара, образующегося на 
установке полимеризации пропан-пропиленовой фракции, если из­
вестно, что: производительность установки по полимербензину 
12 500 кг/ч] теплота реакции qp =  320 ккал/кг полимеров; темпе­
ратура в реакторе, поддерживаемая кипящей водой, 200 °С; темпе­
ратура питательной вода (возвращаемого конденсата) 200 °С.

240. На установке полимеризации пропан-пропиленовой фрак­
ции для поддержания необходимой температуры в камерном реак­
торе вводится жидкий пропан. Определить количество циркулирую­
щего пропана, если известно, что: производительность установки 
2000 кг)ч по тетрамеру пропилена, или 8000 кг!ч по сырью; теплота 
реакции qp = —230 ккалЫг тетрамера пропилена; давление в реак­
торе 60 am; температура сырья на входе и продуктов реакции на 
выходе из реактора 165 и 175 °С соответственно; средняя 
удельная теплоемкость углеводородной смеси в реакторе С = 
= 0 ,55  кк<хл1(кг*град); температура вводимого жидкого пропана 30 °С.

241. Составить материальный баланс установки алкилирования 
бутан-бутиленовой фракции производительностью 60 000 т/год, 
если известно, что: состав сырья (вес.%): С3Н8 — 2,9; изо-С4Н10 — 
37,0; « -  и «зо-С4Н8 — 24,5; «-С4Н10 — 23,2; С5Н10 — 5,5; С6Н12 — 
6 ,9 ; глубина превращения бутиленов 100% и амиленов 95%; алки- 
лат состоит из 95% авиаалкилата и 5% автоалкилата; общее ко­
личество изобутана, вступающего в  реакцию, 102 вес.% от бутиле- 
лов.

242. На установке сернокислотного алкилирования бутан-бути­
леновой фракции перерабатывается 50 000 т/год сырья. Определить 
выход алкилата, если содержание олефинов в  исходной смеси со­
ставляет 41,6 вес.% .

243. Составить материальный баланс реактора и установки ал­
килирования бензола пропиленом в присутствии фосфорнокислого 
катализатора, если известно, что: производительность установки 
60 000 т/год по пропан-пропиленовой фракции; содержание про­
пилена в  пропан-пропиленовой фракции 30 вес.% ; мольное состно- 
доение бензола и пропилена на входе в реактор 3 : 1 ;  глубина пре



вращения пропилена X =  94%; содержание изопропилбензола в 
алкилате 88,3%.

244. Определить объем реакционного пространства и количество 
циркулирующей 90%-ной кислоты на установке сернокислотного 
алкилирования бутан-бутиленовой фракции, если известно, что: 
производительность установки по сырью Ос — 12 ООО кг!я\ плот­
ность жидкого сырья =  0,600; объемное соотношение между 
серной кислотой и углеводородной смесью 1 : 1 ;  весовое отношение. 
циркулирующего изобутана к  бутиленам 6 ; 1; содержание бути- 
ленов в сырье 35,0 вес.% ; продолжительность контакта кислоты с 
сырьем в реакторе т  =  30 мин.

245. Определить объем реактора каскадного типа на установке 
сернокислотного алкилирования бутан-бутиленовой фракции, если 
известно, что: производительность установки по бутан-бутилено­
вой фракции 6000 кг/ч; при кратности циркуляции изобутана к оле- 
финам 9 : 1 и объемном отношении кислоты к  углеводородам 1 : I 
объемная скорость подачи сырья в реактор ш =  0,4 «Г1; плотность 
жидкой бутан-бутиленовой фракции d f  — 0,608.

246. Определить объем реактора каскадного типа и расход кис­
лоты на установке сернокислотного алкилирования бутан-бутиле­
новой фракции, если известно, что: производительность установки 
10 0С0 как  по бутан-бутиленовой фракции; содержание бутиленов 
в сырье 28,6 вес.% ; объемная скорость подачи сырья в реактор 
w  =  0,39 ч~1 при кратности циркуляции изобутана к  олефинам 9 : 1 
и объемном отношении кислоты к  углеводородам 1 : 1; удельный 
расход кислоты 100 кг/т алкилата; плотность сырья в жидком 
состоянии df° =  0,606.

247. Определить количество снимаемого тепла и объем реакцион­
ного пространства на установке алкилирования бензола пропиле­
ном в присутствии ортофосфорной кислоты, если известно, что: 
производительность установки 40 ООО кг/ч по пропан-пропиленовой 
фракции; содержание пропилена в  пропан-пропиленовой фракции 
30 вес.% ; объемная скорость подачи сырья w =  3 ,0  ч-1 (при моль­
ном отношении бензол : пропилен =  3 : 1 ) ;  плотность жидкой про­
пан-пропиленовой фракции dj° =  0,520; число рабочих дней в году 
310; глубина превращения пропилена X =  94% ; теплота реакции 
qp =  —23,4 ктлЫолъ изопропилбензола.



Глава 9
Т Е П Л О В Ы Е  ЭФ ФЕКТЫ  ПРОЦЕССОВ ДЕСТРУ КТИ ВН О Й  

П Е РЕ РА БО Т К И  НЕФТИ И ГАЗА

Тепловые эффекты процессов деструктивной переработки нефт 
определяют экспериментально, подсчитывают по закону Гесса ил 
на основе материалов обследования реакционных устройств прс 
мышленных установок. Последний метод наиболее точен. При ра< 
чете теплового эффекта процесса по закону Гесса даже неболыыа 
неточность в значениях теплоты сгорания или выхода продукто 
приводит к  весьма большим погрешностям. Тем не менее зако 
Гесса широко применяется для подсчета тепловых эффектов проце< 
сов. Расчет ведут следующим образом.

1. Составляют материальный баланс процесса:

А  =  Х1Б +  Х аВ Ч -Х 3Г (2QI

гд е  А — сырье процесса;
Б , В и Г — полученные продукты;

Xlt  Х2, Xs  — выходы полученных продуктов, вес. доли.

2. Определяют высшую теплоту сгорания сырья и продукто 
любым доступным методом. Теплоту сгорания газа можно рассч* 
тать по его составу либо подобрать по табл. 12. Теплоты сгорани 
бутана, жидких нефтепродуктов и кокса представлены в табл. 1с

Теплоту сгорания жидких нефтепродуктов, кроме того, можн 
определить по элементарному составу либо по рис. 59, если извести: 
их плотности и характеризующие факторы.

3. Тепловой эффект процесса при нормальной температуре (qv 
ккал1кг сырья) подсчитывают по разности теплот сгорания исходног 
сырья и полученных продуктов:

9р — Q — X iQ i — XzQa — (266

где Q, Qi, Q2, Qg — теплоты сгорания соответственно сы рья и получаемых прс 
дуктов, ккал/кг сырья.

4. Для подсчета теплового эффекта при температуре процесс 
117]:

определяют разность энтальпий исходного сырья притемперг 
туре процесса (/А) и при нормальной температуре (Га), т . е. коли
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Нефтепродукт •20
Элементарный состав, вес. %

Теплота
сгорания,Ккал/кг

вес. %
С Нг S зола высшая man

Б у т а н ................................ . 0,5810 __ 83,0 17,0 _ 12140 1128
Бензин . . .  ................... 0,7165 — 86,0 14,0 _ — 11340 1056
М азут . . . . . . . . . 0,9218 0,05 87,4 11,1 0,42 1 ;оз 10430 985
Остаток термического 

крекинга ............................ 0,9909 0 ,3 86,5 10,04 1,49 1,67 10050 952
Гудрон ............................ . 1,0136 0 ,25 88,5 9,07 0 ,67 1,51 10040 УЬВ
Котельное топливо , . . 1,0173 0,10 87,5 9,38 1,37 1,65 9980 т
Нефтяной кокс

№ 1 ..................................... 2,0 88,6 1,8 6 ,4 7790 777
№ 2 ................... — 1,2 96,0 2,1 0,41 0,29 8470 836

Рис. 59. График для определения высшей теплоты сгорания жидких углевод< 
родов нефти; цифры на кривых — значения характеризующего фактора.



4ество тепла, необходимого для нагревания сырья до температ уры 
процесса:

?1 =  /А — /д (267>

находят энтальпию продуктов при температуре процесса и при- 
>авляюг к  ней тепловой эф£зкг процесса при нормальной темпера- 
•урз, т , е. определяют количество тепла, необходимого для про- 
бдения процесса при нормальной температуре и нагревания Полу­
ниных продуктов до температуры процесса;

{268>

Т епл от а эн д от ер м и ч еск и х  р е а к ц и й  ,  к к а л / к г  
\0D 350 ООО 250 200 T&Q Ш  50  О
1 ■ ■ ■ ■ 1 .  I ■ < I 1 I I I 1 I I  И  1 t ■ I I  I I I  I < I I I I I I I  1 I 1

Молекулярный See сырья

ис. 60. График для определения теплового 
эффекта процессов: • •

— гидрирования бензина; 2 — гидрирования газойля;
— каталитического риформпнга бензила; 4 — катали- 
яческого крекинга легкого газойли; 5 — каталнткче- 
<ого крекинга тяжелого газойля; цифры на кри­

вы х —средний молекулярный вес продуктов.

7 1 ------- 1------- Е-------1------- £-------»О 20 UO 60 60 Ю» 
Глубина превращения, сырья, бес,Ъ

Рис. 61. График д л я  определе- 
•ниятеплового эффекта процесса 
каталитического крекинга г а ­

зойля.

тепловой эффект при температуре процесса составляет:

? р - ? а —<?1 (269)

Тепловые эффекты для эндотермических процессов на 1 кг про* 
ущенного сырья 1331 приближенно можно определять по рис. 60* 
:ли известны средние молекулярные веса сырья и полученных 
родуктов. Тепловой эффект процесса каталитического крекинга 
.5} можно определять по рис. 61. В табл. 14 приведены тепловые 
|)фекты процессов деструктивной переработки нефти и газа.



Т а б л и ц а  14. Тепловые эффекты процессов деструктивной переработки
нефти и газа

Тепловой эффект

Процессы ккал/кг сырья ккал/кг бензина
Литер

тур

Термические
Термический крекинг

От +300 
до +350

газойля ..................................................

м азут а .................................... .... -- От +300 
до +400

гудрона (легкий) ........................... • От + 30  до + 55 — 33
Пиролиз

33э т а н а .................. .... ............................... +1067 —
пропана .............................................. . От +300 до +350 — 6
« -б у та н а ................................ .... +300 — 33
бензина .................................................. От + 350 до +500 — 6

Коксование гудрона
86, iзамедленное .................................... От +20 до + 40 —

контактное ................................ +50 — 86, «
Термическое деалкилирование толуола —130 — 72

Каталитические
Каталитический крекинг газойля . . . От + 50 до +65 От +70 

до +150 15
Каталитический риформинг бензина . .

парафинового......................................... От + 50 до +70
наф тенового................................ От +100 до +140 — 15

Каталитическая изомеризация парафи­
От — 17 до —27новых углеводородов . ....................... — 21

Гидрокрекинг парафинового сырья . . От —70 до — 100 — 66
Переработка углеводородных газов 

Каталитическая полимеризация
пропилена . . . . . . . . . . . —370 — 75
бутилена .................................................. —173 — 75

Каталитическое алкилирование изобу­
тана бутиленами . . . .  ................... От —175 

до —230
15,

Д ля расчета теплового эффекта {q9, ккал1кг сырья) каталитич' 
ского риформинга при 500 °С Ю. М. Жоров, Г. М. Панченков и д] 
88] вывели следующее уравнение;

9 p = gga^ agoa74,e-103 +  23,4-10» +  (2?(

где а  — весовой выход стабильного катализата;
£оа* So*' Son — содержание ароматических, нафтеновых и парафиновых углев< 

дородов в  сырье, вес. доли;
£а* £н» ёп  — то ж е  в  катализате, вес. доли;
Л*а» Мв, Мц— молекулярные веса ароматических, нафтеновых и парафнновь 

углеводородов.



В этой формуле теплота эндотермических реакций имеет поло­
жительный знак.

Для определения молекулярных весов групп углеводородов не- 
бходимо знать среднее число атомов. углерода в молекуле сырья 
п). Тогда:

М а = 1 4 т  —  6; Мн = 1 4 т ;  М „= 14 /п  +  2 (271)

Среднее число атомов углерода в молекуле сырья определяют 
о уравнению:

m ^ - L ( M  —  2Nm  +  W 0B)  (272)

це М — средний молекулярный вес сырья, который можно подсчитать
по формуле Воинова;

/оп| и iVoa — содержание парафиновых и ароматических углеводородов в сырье, 
мол. доли.

Но так как обычно состав сырья дается в весовых долях (от'),
о  приближенно определяют:

т' =  14 (№ — 2&оп +  Sgoa) (273)

Затем по уравнениям (271) приближенно определяют Ма, Мн, 
Мп и мольные доли по урарнению:

BifMt
<2 7 4 )

Подстановка приближенных величин в уравнение (272) дает 
уточненную величину т.

КХ М. Деров и Г. М. Панченков [661 разработали аналитический 
метод расчета теплот {qrp, ккал!моль сырья или qpf ккал/кг сырья) 
'идрокрекинга парафиновых фракций. Пусть, например, сложный 
процесс гидрокрекинга описывается общим уравнением:

СдНая+з +  гН2 ------* VfeĈ H2/̂ +2 +  vJQH2;+2 +  —  =
=  2v('QHoi+a

де п — среднее число атомов углерода в молекуле сырья;
г — число молекул водорода, вступившего в реакцию; 

k, I и т — средние числа атомов углерода в молекулах продуктов гидрокре­
кинга;

vjt, vi, vm — числа молей продуктов, образовавшихся из 1 моль сырья.
При разработке аналитического метода расчета авторы исходят 

из числа связей С—С и их энергии. В парафиновом углеводороде 
CjH^+a число связей С—С всегда составляет (i — 1). Найдено, 
что число атомов углерода в молекуле парафинового углеводорода 
всегда составляет:

. M t - 2
1 =  ' 14

где Mt — молекулярный вес парафинового углеводорода.



Значит, число атомов углерода в молекулах сырья и продукт 
реакции составляет.*

M f-2

Мп- 2■я -
14

14

Тогда мольную теплоту реакции можно подсчитать следующ* 
образом (в ккал/моль):

где h — теплота разрыва одной связи С—С с  гидрированием и изомеризади 
образовавшихся молекул в результате реакции гидрокрекинг 
ккал/моль.

где vf —  весовые коэффициенты, представляющие собой весовые выходы пр

Для реальных процессов гидрокрекинга, которые проводятс 
при температуре около 400 °С, можно принять h =  — 15,1 ккал/мол 
Тогда:

Таким образом, подсчитав молекулярные веса сырья и продукт* 
и зная весовые выходы продуктов на 1 кг сырья, можно подсчитач 
тепловой эффект процесса гидрокрекинга парафинового сырья кг 
для индивидуальных углеводородов, так и для технических смесе!

Пример 1. Определить тепловой эффект процесса замедленно: 
коксования гудрона (df° =  0,975), если известны выходы продукте 
(вес.%): газа — 6,2; бензина (40—200°С, d f  =  0,739) — 12,1; ла 
кого газойля (200—350 °С, d f  =  0,862) — 39,4; тяжелого газойл 
(350—500 °С, d f  =  0,914) — 22,7; кокса — 19,6.

Решение, Подсчитывают характеризующие факторы для сырья 
жидких продуктов. Определяют высшие теплоты сгорания (Q 
ккал/кг) жидких продуктов по рис. 59, газа — по табл. 12, кокса - 
по табл. 13 и гудрона — по эмпирической формуле:

~щ~ Iffln — 16) —  2 ^  (Mi —  16)] .(25

Или (в ккал/кг):
h-103 мп

Ь  =  1щ ;  W n  16) -  s-jjjf- ч- {Mi - 16)) (27

дуктов на 1 кг сырья.

<?р== [(-“И з— 16) — 2  щ  'н {М {— 16) j  (27

Qp— 12400 — 2100 (<if0)2



Продукт 4 °
Характери­

зующий 
фактор К,

Теплота
сгорания,
ккал/кг

Гудрон . . . .  ..................... 0,9750 _ — 1С400
Газ . . .  ......................... — — — 12668
Бензин ..................................... 0,7439 12,0 — 11260
Г азойль

л е гк и й ......................... . 0,8662 11,5 — 10720
тяжелый . . . . . . . 0,9179 11,8 — 10620

К о к с ............................. .... — — —8470

Теплота сгорания 1 кг сырья составляет:
0 = 1 2 4 0 0 — '!ШЮ-019 7 8 * «  — 10400 ккал/кг

Теплота сгорания продуктов: 
газа

Qt =  0,Q62{— 12 66 8 )=  — 785 ккал/кг
бензина

Qa =  0 ,J2I( — 11260) =  — 1360 ккал/кг

легкого газойля
q 3 =  0,394{ — 1 0 7 2 0 )=  — 4230 ккал/кг

тяжелого газойля
Q4 ~ 0 ,2 2 7 (  — 10620} =  — 2415 tcmafm

кокса
в « « 0 ,1 9 б (  —  8 4 7 0 )=  — 1660 ккал/кг 

И т о г о . . .  — 10450 ккал/кг

Тепловой эффект процесса при 15 °С составляет:
. • (?р =  — 10400 —  ( — 10450) =  -f- 50 тал}кг сырья

Пример 2. Определить тепловой эффект процесса каталитиче­
ского крекинга тяжелого газойля (350—500 °С),- если молекуляр­
ный вес продуктов крекинга 145.

Решение. Определяют молекулярный вес сырья:.

350 +  500 /3 5 0  +  500\а
М  =  60 +  0 ,3  1' — g  4-0,001 [■ 2  \ 5=368

Тепловой эффект процесса находят по рис. 60:



Пример 3. Определить тепловой эффект каталитического кре­
кинга газойлевой фракции 350—500 °С, если известно, что: темпера­
тура в реакторе 480 °С и выходы продуктов (вес.%): газа — 17,2: 
бензина — 33,5; легкого газойля — 13,8; тяжелого газойля — 31,3; 
кокса — 4,2 115].

Решение. Определяют глубину превращения сырья:

Пример 4. Подсчитать тепловой эффект процесса платформингг 
прямогонной фракции 85— 170°С, если известно, что 1891: групповой 
углеводородный состав сырья (вес. доли) — ароматические — 0,081, 
нафтеновые — 0,255, парафиновые — 0,664; выход стабильногс 
платформата 89,0 вес.%; состав платформата (вес .% )— аромати­
ческие — 39,8, нафтеновые — 3,6 и парафиновые — 56,6.

Решение. По формуле Воинова определяют молекулярный вес 
сырья:

Приближенно подсчитывают среднее число атомов углерода в 
молекуле сырья:

Вычисляют приближенно молекулярные веса групп углеводоро­
дов;

Рассчитывают тепловой эффект процесса платформинга по урав­
нению (270):

Пример 5. Подсчитать тепловой эффект процесса гидрокрекинга 
вакуумного газойля (350—460 °С, =  0,934), если известно, чтс 
выходы продуктов (вес.%) следующие [153: сухой газ — 3,1; бута- 
новая фракция — 3,2; фракция 40—82 °С — 5,4; фракция 82— 
149 °С — 9,7; фракция 149—288 °С — 78,6.

Х =  100 —  31,3 =  68,7 вес. %

Тепловой эффект определяют по рис. 61:
<7Р=  + 5 2  ккал/кг

85 4

т' =  —  (М — 2gon +  Qgoa) =  —  024,7 — 2.0,664 + 6-0,061) =  8,8

Ма ~  14/п' —  6 =  14-8,в —  6 =  117,2 
Л4„ =  14т' =  1 4 .8 ,8 ^ 1 2 3 ,2  

Мп =  14т' +  2 =  125,2



Решение. Подсчитывают молекулярный вес сырья и получаемых 
продуктов: 

газа
М1 =  30 (принимают)

фракции 40—82 °С
40+82 \240 +  82 / 

Л43= 6 0  +  0 ,3 ------ 1------ +  0,001 (■ =  82

фракции 82—149 °С
„ 82 +  149 Л1а — 60 +  0,3 g /8 2 +  149 \2 •0,001 ----- ) =108,!

фракции 149—288 °С
149 + 288 л /149 +  288\2 

М4 =  6 0 + 0 , 3 ------ 2------ +  М 0 1 / ------- ;

сырья
350 +  460 / 350 +  460 \ 2 

/И =  60 +  0 ,3---- j -----+  0,001 f -------J— = 345

Тепловой эффект процесса подсчитывают по уравнению (277):
1080 Г 345 

Ь  88 ~  “ 345" [ ( 345 - 16> ------ W  ° - 031 (30 “  16> -
ОДС 345

~~Ж ~  (58 — 16)°.032 — 0, 054( 82- 16) -

345 345
” *108Т 0,097(108,2— 16) — 0,786(172,9-16)

=  — 81,4 ккал/кг сырья 

З а д а ч и

248. Определить тепловой эффект процесса легкого термического 
крекинга гудрона при 482 °С и 17,5 am. Материальный баланс про­
цесса, характеристика сырья и продуктов приведены в следующей 
таблице (выходом газа пренебрегают):

Продукт Выход, вес. % 4 °
Средняя

температуракипения,еС

Взято
С ырье....................... 100,0 0,9283 420

Получено
Бензин ........................ 5,7 0,7500 120
Газойль. . . . . . . . 11,0 0,8430 300
Остаток.................... 82,9 0,9500 480



249. Определить тепловой эффект процесса коксования гудрона 
в кипящем слое кокса, если известно, что: плотность гудрона d f  — 
=  1,0205; выходы (вес.%) продуктов; газа— 8,8; бензина (40— 
220 °С, d f  =  0,7539) — 12,6; газойля (220—546 °С, d f  =  0,9488) -  
57,6; кокса — 21,0.

250. Определить тепловой эффект процесса каталитического кре­
кинга вакуумного газойля, если известны выходы продуктов (вес.%) 
[49]: сухого газа — 5,5; головки стабилизации— 11,5; стабильного 
бензина — 32,4; легкого газойля — 23,7; тяжелого газойля — 18,9; 
кокса — 8,0.

251. Определить теплоту реакции каталитического крекинга 
тяжелого газойля, если молекулярный вес сырья и продуктов 360 
и 185 соответственно.

252. Определить тепловой эффект процесса каталитического ри- 
форминга бензина, если известно, что: плотность и средняя темпе­
ратура кипения сырья d%° =  0,762 и 148 °С; выход продуктов (вес. %): 
сухого газа — 5,2; бутановой фракции — 7,8; катализата — 87,0 
(d f =  0,777; 130 °G).

253. Определить тепловой эффект при 15 °С каталитического 
риформинга бензиновой фракции 122— 182 °С плотностью d f  =  
=  0,763, если выход продуктов составляет (вес.%): водорода — 
1,8; метана — 1,8; этана — 2,8; пропана — 4,2; бутанов — 4,6; бен­
зина — 84,8 (d ?  =  0,775; *Ср.Кип.= 112 °С).

254. Определить тепловой эффект процесса платформинга бен­
зиновой фракции 60— 105 °С по уравнению Ю. М. Жорова и 
Г. М. Паиченкова, если известно, что 190]: выход стабильного ката­
лизата 84,0 вес.% ; групповой углеводородный состав (вес.%): 
сырья — ароматические — 6,7; нафтеновые — 26,2; парафино­
вы е— 67,1; катализата — ароматические — 37,2; нафтеновые— 1,8; 
парафиновые — 61,0.

255. Подсчитать тепловой эффект процесса гидрокрекинга ва­
куумного газойля 360—500 °С, если известен выход продуктов 
(вес.%) и их качество (911: газа — 16,8 (Мг =  45); бензина — 50,1 
(Мб =  130); дизельного топлива — 24,9 (Мдт =  215); остатка выше 
350 °С — 8,2 (М0 =  380).

256. Подсчитать тепловой эффект реакции сернокислотного алки­
лирования изобутана бутиленом.

257. Подсчитать тепловой эффект реакции алкилирования бен­
зола пропиленом,

258. Подсчитать тепловой эффект реакции полимеризации про­
пилена до тетрамера.

259. Подсчитать тепловой эффект процесса полимеризации про­
пилена до его тетрамера в присутствии ортофосфорной кислоты 
при 180 С.



ПРИЛОЖЕНИЕ /
Средняя температурная поправка (а) для подсчета плотности 

жидких нефтепродуктов к формуле (1)

< а 4 ° а

0,7000—0,7099 0,000897 0,8500—0,8599 0,000899
0,7100—0,7199 0,000884 0,8600—0,8699 0,000686

0,7200—0,7299 0,000870 0,8700—0,8799 0,000673
0,7300—0,7399 0,000857 0,8800—0,8899 0,000660

0,7400—0,7499 0,000844 0,8900—0,9099 0,000647

0,7500—0,7599 0,000831 0,9000—0,9199 0,000633

■ 0,7600-0,7699 0,000818 0,9100—0,9199 0,000620

0,7700—0,7799 0,000805 0,9200—0,9299 0,000607

0,7800—0,7899 0,000792 0,9300—0,9399 0,000594

0, $00-0,7999 0,000778 0,9400—0,9499 0,000581

0,8000—0,8099 0,000760 0,9500—0,9599 0,000567

0,8100—0,8199 0,000752 0,9600—0,9699 0,000554

0,8200—0,8299 0,000738 0,9700—0,9799 0,000541

0,8300—0,8399 0,000725 0,9800-0,9899 0,000522

0.8400—0,8499 0,000712 0,9900—1,000 0,000515



Свойства углеводородных газов и жидкостей

Наименование Молекулярный
sec

Плотность 
(при 760 нм 

рт. ст. я 0°С), 
кг/м3

Метан СН4 ........................... 16 0,717
Этан СгНв ........................... 30 ,1,356
Пропан С3Н8 ....................... 44 2,017
Изобутан С4Н1 0 ................... 58 2,598
«-Бутан С|Н10....................... 58 2,590
Изооктан С в Н ^ ................... 114 0,703
Этилен С2 Н4 ....................... 28 1,250
Пропилен С3Н6 ................... 42 1,880
я-Бутилен и изобутнлен С4Н8 56 2,500
Апетилен Q H o ................... 26 1,177
Бензол С6Н8 . . . . . . . 78 0,879
Толуол СвН6СН3 ................... 92 0,866

ПРИЛОЖЕНИЕ

Н ом ограм м а для определения давления 
насы щ енны х п аров  параф иновы х 

угл еводор одов  Сс— С12



Н ом ограм м а для определения давления насы щ енны х паров 
индивидуальных угл еводор одов  и нефтяных фракций; цифры 

на кривы х — средние тем пературы  кипения фракций..

Ш  500

WO 150 200 250 300 
Температура системы .



Номограмма для определения температуры кипеная 
нефтепродуктов в зависимости от давления
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Темпера-
тура.

СС
f(r)

Темпера­
тура,

°С
S (Т)

Темпера­
тура,

°С f <п
Темпера­

тура,
СС / (Г)

—40 12,122 100 5,595 240 3,144 380 1,952
—30 11,363 ПО 5,343 250 3,031 390 1,891
—20 10,699 120 5,107 260 2,924 400 1,832
— 10 10,031 130 4,885 270 2,821 410 1,776

0 9,448 140 4,677 280 2,724 420 1,721
10 8,914 150 4,480 290 2,630 430 1,668
20 8,421 160 4,297 300 2,542 440 1,618
30 7,967 170 4,124 310 2,456 450 1,569
40 7,548 180 3,959 320 2,375 460 1,521
50 7,160 190 3,804 330 2,297 470 1,476
60 6,800 200 3,658 340 2,222 480 1,432
70 6,660 210 3,519 350 2,150 490 1,339
80 6,155 220 3,387 360 2,082 500 1,348
90 5,866 230 3,263 370 2,005 — —

ПРИЛОЖЕНИЕ 
Критические параметры некоторых веществ

Вещество ркр.
а/тш

V*кр»
н л/м оль

Метан СН4 ................................. —82,1 45,8 99,0
Ацетилен CSH2 ......................... 36,0 61,6 ИЗ
Этилен С2Н4 ............................. 97,0 50,8 124
Этан CgHe ................................. 32,3 48,2 148
Пропилен С3Нв ......................... 91,8 45,6 181
Пропан С3Н8 . . ................ - 96,8 42,0 200
Бутилен-1 С4Н8 ......................... 146,4 39,7 240
Бутилен-2 С4Н8 ......................... 157,0 41,0 236
м-Бутан СдНцп .........................
Изобутан Q H 10 .........................
Амилен С5Н1 0 .............................

. .  . . . 152,0 36,0 25&
134,9 36,0 263.
201,3 40,4 . —

Циклопентан С5Н1 0 ................. 238,6 44,6 260.
я-Пентан СаН1 2 ......................... 198,0 33,3 311
Изопентаи C^rlia......................... 187,8 32,9 зоа

160,6 31,57 зоа
Бензол СвНв ................................. 288,5 48,6 260
Циклогексан С6НХ2..................... 280,0 40,0 308
к-Гексан С6Н1 4 ......................... 234,7 29,9 368
Толуол С,На ............................. 320,8 41,6 320
«-Гептан С-Н1 в ......................... 267,0 27,0 426
н-Октан С8И18 ......................... 296,7 24,6 490'
Метиловый спирт СН40  , . . 240,0 78,7 11&
Этиловый спирт С<,Н0О . . . 243,0 63,0 167'
Вола Н20  .................................. 374,2 218,5 5§
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ПРИЛОЖЕНИЕ S*

Номограмма для определения констант фазового равновесия 
углеводородов при низких температурах

г-яг

—Щ



п р и л о ж е н и е

Номограмма для определения констант фазового 
.равновесия углеводородов при высоких температурах

-w

ПРИЛОЖЕНИЕ

Номограмма для определения вязкости смазочных масел 
в зависимости от температуры 

(см. форзац в конце книги)



Таблица перевода единиц кинематической вязкости (сст ) 
в условную (°ВУ)

сст «ВУ сст °ВУ сст °ВУ сст °ВУ

1,00 1,00 6,20 1,50 11,8 2,03 22,2 3,22
М О 1,01 6,30 1,51 12,0 2,05 22,4 3,24
1,20 1,02 6,40 1,52 12,2 2,07 22,6 3,27
1,30 1,03 6,50 1,53 12,4 2,09 22,8 3,29
1,40 1,04 6,60 1,54 12,6 2,11 23,0 3,31
1,50 1,05 6,70 1,55 12,8 2,13 23,2 3,34
1,60 1,06 6,80 1,56 13,0 2,15 23,4 3,36
1,70 1,07 6,90 1,Ь6 13,2 2,17 23,6 3,39
1,80 1,08 7,00 1,57 13,4 2,19 23,8 3,41
1,90 1,09 7,10 1,58 13,6 2,21 24,0 3,43
2,00 1,10 7,20 1,59 13,8 2,24 24,2 3,46
2,10 1,11 7,30 1,60 14,0 2,26 24,4 3,48
2,20 1,12 7,40 1,61 14,2 2,28 24,6 3,51
2,30 1,13 7,50 1,62 14,4 2,30 24,8 3,53
2,40 1,14 7,60 1,63 14,6 2,33 25,0 3,56
2,50 1,15 7,70 1,64 14,8 2,3* 25,2 3,58
2,60 Ч6 7,80 1,65 15,0 2,37 25,4 3,61
2,70 1,17 7,90 1,66 15,2 2,39 25,6 3,63
2,80 1,18 8,00 1,67 15.4 2,42 25,8 3,65
2,90 1,19 8,10 1,68 15,6 2,44 26,0 3,68
3,00 1*20 8,20 1,69 15,8 2,46 26,2 3,70
3,10 1,21 8,30 1,70 16,0 2,48 26,4 3,73
3,20 1,21 8,40 1,71 16,2 2,51 26,6 j 3,76
3,30 1,22 8,50 1,72 16,4 2,53 26,8 3,78
3,40 1,23 8,60 1,73 16,6 2,55 27,0 3,81
3,50 1,24 8,70 1,73 16,8 2,58 27,2 3,83
3,60 1,25 8,80 1,74 17,0 2,60 27,4 3,86
3,70 1 26 8,90 1,75 17,2 2,62 27,6 3,89
3,80 1,27 9,00 1,76 17,4 2,65 27,8 3,92
3,90 1,28 9,10 1,77 17,6 2,67 28,0 3,95
4,00 1,29 9,20 1,78 17,8 2,69 28,2 3,97
4,10 1 30 9,30 1,79 18,0 2,72 28,4 4,00
4,20 1,31 9,40 1,80 18,2 2,74 28,6 4,02
4,30 1,32 9,50 1,81 18,4 2,76 28,8 4,05
4,40 1,33 9,60 1,82 18,6 2,79 29,0 4,07
4,50 1*34 9,70 1,83 18,8 2,81 29,2 4,10
4,60 1,35 9,80 1,84 19,0 2,83 29,4 4,12
4,70 1,36 9,90 1,85 19,2 2,86 29,6 4,15
4,80 1,37 10,0 1,86 19,4 2,88 29,8 4,17
4,90 1,38 10,1 1,87 19,6 2,90 30,0 4,20
5,00 1,39 Ю,2 1,88 19,8 2,92 30,2 4,22
5,10 1,40 10,3 1,89 20,0 2,95 30,4 4,25
5,20 Ч 1 10,4 1,90 20,2 2,97 30,6 4,27
5,30 1,42 10,5 1,91 20,4 2,99 30,8 4,30
5,40 1,42 10,6 1,92 20,6 3,02 31,0 4,33
5,50 1,43 10,7 1,93 20,8 3,04 31,2 4,35
5,60 1,44 10,8 1,94 21,0 3,07 31,4 4,38
5,70 1,45 10,9 1,95 21,2 3,09 31,6 4,41
5,80 1,46 11,0 1,96 21,4 3,12 31,8 4,43
5,90 1,47 11,2 1,98 21,6 3,14 32,0 4,46
6,00 1,48 11,4 2,00 21,8 3,17 32,2 4,48
6,10 1,49 11,6 2,01 22,0 3,19 32,4 4,51



Продолжение Приложения 12

ест °В У ест °ВУ ест °ВУ сет °ВУ

32,6 4,54 43,2 5,92 53,8 7,30 64,4 8,71
32,8 4,56 43,4 5,95 54,0 7,33 64,6 8,74
33,0 4,59 43,6 5,97 54,2 7,35 64,8 8,77
33,2 4,61 43,8 6,00 54,4 7,38 65,0 8,80
33,4 4,64 44,0 6,02 54,6 7,41 65,2 8,82
33,6 4,66 44,2 6,05 54,8 7,44 65,4 8,85
33,8 4,69 44,4 6,08 55,0 7,47 65,6 8,87
34,0 4,72 44,6 6,10 55,2 7,49 65,8 8,90’
34,2 4,74 44,8 6,13 55,4 7,52 66,0 8,93
34,4 4,77 45,0 6,16 55,6 7,55 66,2 8,95
34,6 4,79 45,2 6,18 55,8 7,57 66,4 8,98
34,8 4,82 45,4 6,21 56,0 7,60 66,6 9,00
35,0 4,85 45,6 6,23 56,2 7,62 66,8 9,03
35,2 4,87 45,8 6,26 56,4 7,65 67,0 9,06
35,4 4,90 46,0 6,28 56,6 7,68 67,2 9,08
35,6 4,92 46,2 6,31 56,8 7,70 67,4 9,11
35,8 4,95 46,4 6,34 57,0 7,73 67,6 9,14
36,0 4,98 46,6 6,36 57,2 7,75 67,8 9,17
36,2 5,00 46,8 6,39 57,4 7,78 68,0 9,20
36,4 5,03 47,0 6,42 57,6 7,81 68,2 9,22
36,6 5,05 47,2 6,44 57,8 7,83 68,4 9,25
36,8 5,08 47,4 6,47 58,0 7,86 68,6 9,28
37,0 5,11 47,6 6,49 58,2 7,88 68,8 9,31
37,2 5,13 47,8 6,52 58,4 7,91 69,0 9,34
37,4 5,16 48,0 6,55 58,6 7,94 69,2 9,36
37,6 5,18 48,2 6,57 58,8 7,97 69,4 9,39
37,8 5,21 48,4 6,60 59,0 8,00 69,6 9,42
38,0 5,24 48,6 6,62 59,2 8,02 69,8 9,45
38,2 5,26 48,8 6,65 59,4 8,05 70,0 9,48
38,4 5,29 49,0 6,68 59,6 8,08 70,2 9,50

' 38,6 5,31 49,2 6,70 59,8 8,10 70,4 9,53
38,8 5,34 .49,4 6,73 60,0 8,13 70,6 9,55
39,0 5,37 49,6 6,76 60,2 8,15 70,8 9,58
39,2 5,39 49,8 6,78 60,4 8,18 71,0 9,61
39,4 5,42 50,0 6,81 60,6 8,21 71,2 9,63
39,6 .5,44 50,2 6,83 60,8 8,23 71,4 9,66
39,8 5,47 ; 50,4 6,86 61,0 8,26 71,6 9,69
40,0 5,50 50,6 6,89 61,2 8,28 71,8 9,72
40,2 5,52 50,8 6,91 61,4 8,31 72,0 9,75
40,4 5,54 51,0 6,94 61,6 8,34 72,2 9,77
40,6 5,57 51,2 6,96 61,8 8,37 72,4 9,80
40,8 5,60 51,4 6,99 62,0 8,40 72,6 9,82
41,0 .5,63 51,6 . 7,02 62,2 8,42 72,8 9,85
41,2 5,65 51,8 7,04 .62,4 8,45 73,0 9,88
41,4 5,68 52,0 7,07 62,6 8,48 73,2 9,90
41,6 5,70 52,2 7,09 62,8 8,50 73,4 9,93
41,8 5,73 52,4 7,12 63,0 8,53 73,6 9,95
42,0 5,76 52,6 7,15 63,2 8,55 73,8 9,98
42,2 5,78 52,8 7,17 63,4 ■ 8,58 74,0 10,01
42,4 5,81 53,0 7,20 63,6 8,60 74,2 10,03
42,6 5,84 53,2 7,22 63,8 8,63 74,4 10,06
42,8 5,86 53,4 7,25 64,0 8,66 74,6 10,09
43,0 5,89 53,6 7»28 64,2 8,68 74,8 10,12

75,0 10,15
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ПРИЛОЖЕНИЕ 16 
Значения теплоемкости 

некоторых газов

г »

Теплоемкость прн 
20° С и 1 атм, 
ккаяЦкг-ерад)

СР

одород ................. 3,408 2,420
е т а н .................... 0,531 0,406
ган .................... 0,413 0,345
г ш г е н ................ 0,365 0,292
ропан . . . . . 0,445 0,394
ропилев . . . . 0,390 0,343
утан . . . . . . 0,458 0,414
Пентав................. 0,410 0,376
ероводород . . . 0,253 0,192

ПРИЛОЖЕНИЕ ГГ 
Плотность и теплоемкость 
воздуха при постоянном 

давлении

Темпера­
тура,

сС
Р.

кг/мз
с р.

ккалЦкг-град)

0 1,2930 0,240

20 1,2045 0,240

40 1,1267 0,241

60 1,0595 0,241

80 0,9998 0,241

100 0,9458 0,242

ПРИЛОЖЕНИЕ 18;

График для определения теплоемкости 
некоторых углеводородов; 0,700— 1,075 — 

значения d f .



Граф и к для определения теплоем кости 
некоторы х вещ еств

Температура, °С

ПРИЛОЖЕНИЕ

Теплота испарения парафиновых углеводородов при различных 
температурах (в  к к а л / к м о л ь )

Темпера­
тура, СС Пропая «-Бутан Изобу­

тан
н-Пеитан Изо­

пен гай
к-Гексан а-Гептаа

40 3250 4810 4350 6120 _ 7330 8490
60 2720 4460 3970 5830 — 7060 8200
68,7 <— — — — — 6900 —
80 1970 4050 3500 5480-5485 — 6700 7900
98,4 __ .— — ,— — — 7580

100 __ 3560 2870 5100 4690 6410 7580—758
120 __ 2900 1970 4650 4250 5980 7250
140 — 1960 — 4100 3700 5510 6880
160 — — — — 2950 5000 6450-645
180 — — — — 1770 4ФЮ—4415 5950—595
200 — — — — .— 3660 5370
220 — — — — — 2600 4650—465
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График для определения теп.ючм испарения углеводородов

Давление насыщенных паров,мм рт.ст.

ПРИЛОЖЕНИЕ 24

Параметры насыщенного водяного пара 
при температурах от 0 до 374° С

Температура,
fC

Давление,
кГ/смЯ

Удельный
объем,
муке

Эвталыш

жидкости

, ккал/кг 

пара

Теплота
испарения,
ктл/ке

0 0,0062 206,3 0 597,3 597,3
5 0,0089 147,2 5,03 599,5 594,5

10 0,0125 106,4 10,04 601,7 591,7
15 0,0174 78,0 15,04 603,9 588,9
20 0,0238 57,8 20,04 606,0 586,0
25 0,0323 43,4 25,03 608,2 583,2
30 0,0433 32,9 30,02 610,4 580,4
35 0,0573 25,2 35,01 612,6 577,6
40 0,0752 19,6 40,01 614,7 574,7
45 0,0977 15,3 45,00 616,8 571,8
50 0,1258 12,0 49,99 619,0 569,0
55 0,1605 9,578 54,98 621,1 566,1
60 0,2031 7,678 59,98 623,2 563,2
65 0,2550 6,201 64,98 625.2 560,2
70 0,3178 5,045 69,98 627,3 557,3
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Температура,
°С

Давление, 
кГ/сма

Удельный
объем,
Л З /КЗ

ЭятадьпвУ

жндкостн

,  кк а я /к э  

пара
Теплота

испарения,
ккал/кг

75 0,3931 4,133 74,99 629,3 554,3
80 0,4829 3,408 80,00 631,3 551,3
85 0,5894 2,828 85,02 633,3 548,3
90 0,7149 2,361 90,04 635,2 545,2
95 0,8619 1,982 95,07 637,2 542,1

100 1,0332 1,673 100,10 639,1 539,0
105 1,2318 1,419 105,14 640.9 535,8
110 1,4609 1,210 110,19 642,8 532,6
115 1,7239 1,036 115,25 644,6 529,4
120 2,0245 0,8917 120,30 646,4 526,1
125 ' 2,3666 0,7704 125,40 648,1 522,7
130 2,7544 0,6683 130,50 649,8 519,3
135 3,192 0,5820 135,60 651,4 515,8
140 3,685 0,5087 140,70 653,0 512,3
145 4,237 0,4461 145,80 654,5 508,7
150 4,854 0,3926 151,00 656,0 505,0
155 5,540 0,3466 156,2 657,5 501,3
160 6,302 0,3068 161,3 658,7 497,4
165 7,146 0,2725 166,5 660,0 493,5
170 8,076 0,2426 171,8 661,3 489,5
175 9,101 0,2166 177,0 662,4 485,4
180 10,225 0,1939 182,3 663,6 481,3
185 11,456 0,1739 187,6 664,6 477,0
190 12,800 0,1564 192,9 665,5 472,6
195 14,265 0,1409 198,2 666,3 468,1
200 15,857 0,1272 203,6 667,1 463,5
210 19,456 0,1043 214,4 668,3 453,9
220 23,659 0,08606 225,4 669,1 443,7
230 28,531 0,07147 236,5 669,5 433,0
240 34,14 0,05967 247,8 669,5 421,7
250 40,56 0,05006 259,3 669,0 409,7
260 47,87 0,04215 271,1 667,9 396,8
270 56,14 0,03560 283,1 663,3 383,2
280 i 65,46 0,03013 295,4 663,9 368,5
290 175,92 .0,02554 308,1 660,7 252,6
300 '87,61 0,02164 321,2 656,6 335,4
310 100,64 0,01832 334,9 651,4 316,5
320 115,12 0,01545 349,2 644,9 295,7
330 3131,18 0,01297 364,5. 636,7 272,2
340 148,96 0,01078 380,9 626,2 .245,3
350 168,63 0,008805 399,2 612,5 213,3
360 190,42 0,006943 420,7 , 592,6 171,9
370 214,68 0,00493 : 452,0 556,7 104,7
Я74 Й25.22

»1
0,00347 485,3 512,7 27,4
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Д иаграмма ■* I — S водяного пара



ПРИЛОЖЕНИЕ 28

Значение поправки на температуру k f  в формуле (44) 
для жидких нефтепродуктов (df°=0,998)

k f =0,403^+0,000405^

i, °G (на 
1 градус)

t, ec
A k f
(на 

1 градус)
I  1' e°

ASf
(не 

1 градусу

—50 — 19,14 60 25,63 170 80,21
0,364 0,454 0,543

—45 — 17,31 65 27,90 175 82,93
0,368 0,458 I 0,547

—40 — 15,47 70 30,26 180 85,66
0,372 0,462 . 0,551

—35 — 13,61 75 32,53 185 88,42
0,376 0,466 •0,555

—30 — 11,73 80 34,83 190 91,19
0,380 0,470 0,559

—25 —9,82 85 37,11 195 93,99
0,384 0,474 0,563

—20 —7,90 90 39,55 200 96,80
0,388 0,478 0,567

— 15 —5,95 95 41,94 205 99,64
0,392 0,482 0,571

— 10 —3,99 100 44,35 210 102,49
0,396 0,486 0,575

- 5 —2,00 105 46,78 215 105,37
0,400 0,490 0,579

0 0 110 49,23 220 108,26
0,405 0,494 0,583

5 2,03 115 51,70 225 111,18
0,409 0,498 0,587

10 4,07 120 54,19 230 114,11
0,413 0,502 0,591

15 6,14 125 56,70 235 117,07
0,417 0,506 0,596

20 8,22 130 59,23 240 120,05
0,421 0,510 0,600

25 10,33 135 61,79 245 123,05
0,425 0,514 0,604

30 12,46 140 64,36 250 126,06
0,429 0,518 0,608

35, 14,60 145 66,81 255 129,09
0,433 0,522 0,612

40 16,77 150 69,56 260 132,16
0,437 0,527 0,616

45 18,96 155 72,20 265 135,24
0,441 0,531 0,620

50 21,16 160 74,85 270 138,33
0,446 0,535 0,624

55 23,39 165 ‘ 77,52 275 141,45
0,450 0,539 0,628
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и °с * ?
&kf
(на 

1 градус)
i, °С .ж

kt (на 
1 градус)

t, СС ** (на 
I градус)

280 144,59 365 201,05 450 263,36

285

290

147,75

150,93

0,632

0,636
370

375

204,55

208,08

0,701

0,705

455

460

267,10

271,08

0,769

0,774

0,778
0,640 0,709 465 274,96

295

300

154,13

157,35
0,644

0,648

380

385

211,62

215,19
0,712

0,717

470

475

278,85

282,80

0,782

0,786

0,790
305 160,59 390 218,72 480 286,75

310

315

163,85

167,13

0,652

0,656
395

400

222,38

226,00

0,721

0,725

485

490

290,75

294,71

0,794

0,798

0,802
0,660 0,729 495 298,72

320

325

170,43

173,75
0,664

0,668

405

410

229,65

233,31
0,733

0,737

500

505

302,75

306,80

0,806

0,810

0,815
330 177,09 415 237,00 510 310,90

335

340

180,46

183,84

0,672

0,676

0,680

420

425

240,70

244,43

0,741

0,745

0,749

515

520

525

314,97

319,07

323,19

0,819

0,824

0,82В

345

350

187,24

190,65
0,684

0,689

■430

435

248,17

251,94
0,753

0,757

530

535

327,38

331,54

0,833

0,837

0,842
355 194,04 440 255,73 540 335,72

360 197,57
0,693

0,697
445 259,54

0,761

0,765

545

550

339,92

344,16

0,846

0,851



Значения поправки на плотность а  в формуле (44) 
для жидких нефтепродуктов

1
а ~  ,/0 ,9 95 2d f  +  0,00806

,20
4 а а/0,001 4 ° а с/О.ОШ

0,60 1,285 0,80 1,115 •

0,61 1,274 0,81 1,108

0,62

0,63

1,264

1,254
0,001

0,82

0,83

1,101 

1,094

0,0007

0,64 1,244 0,84 1,083

0,65 1,235 0,85 1,082

0,66 - 1,226 0,86 1,076

0,67 1,217 0,87 1,070

0,68 1,208 0,0009 0,88 1,064

0,69 1,199 0,89 1,058 0,0006

0,70 1,191 0,90 1,052

0,71 1,183 0,91 1,046

0,72 1,174 0,92 1,040

0,73

0,74

1,167

1,159
0,0008

0.93

0,94

1,035

1,029

0*75 1,151 0,95 1,024

0,76 1,144 0,96 1,019

0,77 1.136 0,97 1,014 0,0005

0,78

0,79

1,129

1,122
0,0007

0,98

0,99

1,008

1,003

0,80 1,115 1,00 0,998



Значения поправки на температуру к" в формуле (46) 
для паров нефтепродуктов

Щ — 5 0 ,2+ 0 ,109 /+ 0 ,ООО Ш 2

/ .  °С kn* / (на I гра­
дус)

i, еС *д
kt (на 1 гра­

дус)
и ° с * ? (иа I гра­

дус)

0 50,2 115 64,59 230 82,68
0,110 0,142 О .Ш

0 50,75 120 65,30 235 83.58
0,111 0,143 0,176

10 51,30 125 66,01 240 84,42
0,113 0,145 0,177

15 51,87 130 66,74 245 85,31
0,114 0,146 0,178

20 52,44 135 67,47 250 86,20
0,П 5 0,148 0,180

25 53,01 140 68,20 255 87,10
0,117 0,149 ° . 18L

30 53,60 145 68,95 260 88,00 ©
0,118 0,150 0,183

35 54,19 150 69,70 265 88,92
0,120 0,152 0,184

40 54,78 155 70,46 270 89,84
0,121 0,153 0,185

45 55,39 160 71,22 275 90,76
0,122 0,155 0,187

- 50 56,00 165 72,00 280 91,70
0,124 0,156 0,188

5 5 56*62 170 72,78 285 92,64
0,125 0,157 0,190

80 57,24 175 73,56 290 93,59
0,126 0,159 0,191

65 57,87 180 74,36 295 94,54
0,128 0,160 0,192

70 58,52 185 75,15 300 95,50
0,129 0,162 0,194

75 5 0 ,16 190 75,96 305 96,47
0 ,131 0,163 0,195

80 59,82 195 76,78 310 97,44
0,132 0,Ш4 0,i97

85 60,48 200 77,60 315 98,43
0,134 0,166 0,198

90 61,14 205 78,43 320 99,42
0,135 0,167 0,199

95 61,82 210 73,26 325 100,41
0,136 0,169 0,201

100 62,50 215 80,11 330 101,42
0,138 0,170 0,202

105 63,19 220 80,96 335 102,43
0,139 0,171 0,204

ПО 63,88 225 81,81 340 103,44
0,141 0,173 0.205



Продолжение Приложения 30

«.п
*/

М?
(на 1 гра­

дус)
t, °С *7

Ч
(на 1 гра­

дус)
t, °с *1

ДА?
(на 1 гра­

дус)

345 104,47 415 119,55 485 136,00
0,206 0,226 0,246

350 105,50 420 120,68 490 137,22
0,208 0,227 0,247

355 106,54 425 121,81 495 138,46
0,209 0,229 0,248

360 107,58 430 122,96 500 139,70
0,211 0,230 0,250

365 108,64 435 124,11 505 140,95
0,212 0,232 0,251

370 109,70 440 125,26 510 142,20
0,2530,213 0,233

375 110,76 445 126,43 515 143,47
0,215 0,234 0,254

380 111,84 450 127,60 520 144,74
0,216 0,236 0,255

385 112,92 455 128,78 525 146,01
0,217 0,237 0,256

390 114,00 460 129,96 530 147,30
0,219 0,238 0,258

395 115,10 465 131,15 535 148,59
0,220 0,240 0,259

400 116,20 470 132,36 540 149,88
0,222 0,241 0,261

405 117,31 475 133,56 545 151,19
0,223 0,243 0,262

410 118,42 480 134,78 550 152,50
0,225 0,244

П р и м е ч а н и е .  После ушожеввя величин на b {см. Приложение 31) не забудьте вы­
честь 73,8.

ПРИЛОЖЕНИЕ 31

Значения поправки на плотность в формуле (46) 
для паров нефтепродуктов

6 =  3,992 — 0,9952df
j20
4 Ь 4°. b Ь 4 ° Ь 4 ° Ь ъ

0,60 3,395 0,67 3,325 0,74 3 255 0,81 3 186 0,88 3 116 0,95 3,046
0,61 3,385 0,68 3,315 0,75 3 246 0,82 3 176 0,89 3 10и 0,96 3,037
0,62 -3,375 0,69 3,305 0,76 3 236 0,83 3 166 0,90 3 096 0,97 3,026
0,63 3,365 0,70 3,295 0,77 3 226 0,84 3 156 0,91 3 086 0,98 3,016
0,64 3,355 0,71 3,285 0,78 3 216 0,85 з, 146 0,92 3 076 0,99 3,007
0,65 3,345 0,72 3,275 0,79 3 206 0,86 3 136 0,93 3 066 1,00 2,997
0,66 3,335 0,73 3,265 0,80 3 196 0,87 3 126 0,94 3 056

П р и м е ч а н и е .  При умеиыпенив значения на 0,001 'коэффициент Ь возрастает на 0,001 
н обратно.
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Зависимость энтальпии паров нефтепродуктов 
от температуры при атмосферном давлении

260 
550  

500

300
Энт альпия, ккал}кг 

350 b o o  450 500

§  350
Иг£ 300 
£

250

550
РТ

100 150 200 250
Энт альпия, ккал/кг
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ПРИЛОЖЕНИЕ 35

Зависимость энтальпии паров нефтепродуктов от температуры 
при давлении 6,8 а т

Энт альпия,  ккал/,кг

Энт альпия, ккал/кг



За икс и мос ib jHia.'iMiiiii парок нефтепродуктов от  1смнсратурм 
ири даичешш 18,4 аг

Энт альпия, ккал/кг

ПРИЛОЖЕНИЕ 37

J;iisMCitMin:'ih уитл п.пии пароп мсфгепродукиж ог темиерачуры 
ири давлении 31 и?

Э нт альпия , кнал/кг



Зависимость энтальпии паров нефтепродуктов от температуры
при давлении 88 а?

Энтальпия, ккал/кг

Э нт альпия, к к ап /к а

ПРИЛОЖЕНИЕ 39

Рекомендации по выбору тарелок ректификационных колони

Колонны Тарелки

Атмосферные

Вакуумные

Отпарные

Работающее под давлением

Для ректификации паров продук­
тов, склонных к коксообразова- 
нию и содержащих взвешенные 
частицы (кокса, катализатора) 

Вторичной перегонки

Стабилизации 
Крекинг-колонны 
Абсорбционные 
ГФУ, АГФУ
Этановые, пропановые, бутановые

Колпачковые, струйные (при D  до 3200 мм), с 
S-образными элементами 

Струйные (с отбойниками), каскадные (с отбой­
никами), ситчатые (с отбойниками) 

Колпачковые, струйные, с  S-образными элемен­
тами

Колпачковые, струйные (D до 4000 мм), с  S-об­
разными элементами 

Каскадные промывные

Решетчатые, колпачковые, с S-образными элемен­
тами

Колпачковые, с  S-образными элементами 
С S-образныыи элементами 
Решетчатые, с  S-образными элементами 
Каскадные, с  S-образными элементами, провальные 
Ситчатые, решетчатые, провальные {D до 3200 мм)
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ПРИЛОЖЕНИЕ 4i 
Значения коэффициента теплопередачи

Назиас

плообменники жидкостные 
кожухотрубные . . . . . . . . . . . .  .
кожухотрубные (для вязких жидкостей) . .
типа «труба в трубе» ......................... .... , . -

>лодильники погружные (жидкостные) . , . . 
1Ндеисаторы трубчатые (пары бензина с  газом)
ГПЯТИЛЫШКИ

обогреваемые паром
обогреваемые нефтепродуктами. . . . . . .

150—250 
50— 150 

100—250 
100—200 
100—200

200—600
150—300

ПРИЛОЖЕНИЕ 43 
Технологическая характеристика теплообменников 

установки АВТ
рубнос пространство Межтрубиое пространство

еС °с
К,

ккал
продукт е£ %о продукт

0>tf 1 р
с.

н"1
$а
S

ав
5

SXа
S

*3а
2

мЯ-ч-град

арая нефть 10 46 Первое циркуляционное оро­
шение основной колонны

169 90 98 140

36 87 Фракция 240—300 °С 265 100 115 70
71 112 Второе циркуляционное ороше­

ние вакуумной колонны
185 120 60 155

кесолениая 110 125 Фракция 300—350 °€ 247 140 61 119
нефть 125 138 Второе циркуляционное ороше­

ние колонны вторичной пере­
гонки

276 150 65 94

Ш 197 Второе циркуляционное ороше­
ние вакуумной колонны

275 175 60 300

дрон 330 214 Обессоленная нефть 197 229 45 135
лрая нефть 10 31 Первое циркуляционное ороше­

ние колонны вторичной пере­
гонки

145 90 95 69

31 46 Второе циркуляционное ороше­
ние основной комшны

149 120 94 142

46 73 Фракция 420—490 °С 200 90 78 81
jpaa нефть 73 125 Третье циркуляционное ороше­

ние основной колонны
205 150 75 175

ессоленная
нефть

ПО 152 Первое циркуляционное ороше­
ние колонны вторичной пере­
гонки

260 145 63 165

152 197 Фракция 420— 490 °С 380 200 96 158
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Показатели работы аппаратов воздушного охлаждения

Тип аппарата Продукты
Теплопровз-
водитель-

ностьхЮ9,
ккал/ч

Коэффициент
теплопередачи,

ккал
{м.ъ-ч-град)

Шатровый Бензин 2,5 150—250
'оризонтальный сдвоенный 3,5 230—450
Горизонтальный Азеотропиая смесь 3,5 350—450

» Бензин 2 (5 160—300
» 3,5 250—400

ПРИЛОЖЕНИЕ 46

Теплота сгорания компонентов газообразных: топлив

Ф орм ула
П л отн ость  

(п о  отнош ению  
д  возд у х у )

Теп лота сгорания

ккал /кг ккал/л&

вы сш а я . низшая высшая низшая

На 0,0696 34 500 29 150 3132 2 647
"Н* 0,5530 13273 1 2  008 9490 8586

1,037 12407 11394 16625 15268
З Д , 1,521 12 040 11120 23 719 21898
ч-СдНц, 2,005 11845 10 970 30678 28 412

0,967 12 033 11308 15 041 14135
=зН8 1—

■ 
л

.
05 11697 10 972 21 990 20627

ZO 0,966 — 2 423 — 2874



Н ом огр ам м а  для определения энтальпии п родуктов  сгорания;

л  — мазута (Q J =  10000 ккал/кг)', б ~  крекинг-газа (Q £ =  13440
ккал!кг)

2000

•5*7500
сГ
I%7000Сз
I  

j|  500

Ct*lO
а

Л i
А г

2000
а=7,о

■1,5 7500

%9
2 fi 1000

500

6
У/

/
/ s '

/ %

1,2
№
1,6
1,8
2,0
2£

О 2000 ШО 6000 8Q00 ЮООО О 2000
. Г- . .  Энтальпия,  ккал/кг

6000 юооо



Технологические показатели работы печей установок АВТ

Показач ели

Двухсторонняя 
с панельными 

горелкаык
Двухскатная

двухкамерная
Многокамерная

{АВТ-6)

А в А В А в

епловая мощность, млн.
к тл / ч . . . . . . . . 15,7 14,8 31,4* 14,8 106,0 34

оверхность, ж2
нагрева на 1 т/сутки

сырья . . . . . . 0,21 0,18 0,115 0,318 0,21 0,185
пароперегревателя . 33 39 145 121 204 383
котла-утилизатора , 150 150 — — - — ----
радиантных труб . . 332 332 305 .634 1868 850
конвекционных труб 332 332 490 298 , 3375 904

для радиантной поверх­
ности, %  . . . . . . 39 39 33 60 34,3 48,0
исло

потоков сырья . . . 2 __ 4 2 12 6
радиантных труб , . 40 40 130 116 330 152
конвекционных труб 40 40 70 55 600 160

даметр труб, мм
радиантных . . . . 152x8 152x8 152X8 152X8 152x8 219Х10
пароперегревателя , 48 48 145 121 57X4 57X4
котла-утилизатора . Т50 150 — —. — —

[дина труб, м . . . .  . 18 18 15 12 11,8 11,8
'корость потока на вхо­

де, м/сек . . . . . . 2,1 2,1 2,16 1,55 1,9—2,4 1,66
епловая напряженность, -
тыс. ккал/(м2-ч)

радиантных труб . . 39,2 39,2 26,8 10,77 41,0 31,8
конвекционных труб 7,42 7,42 13,9 6,55 8,3 6,65

.. п. д. лечи . . . . . 0,81 0,81 0,83 0,81 0,703** 0,689**
’асход топлива, вес. % 

на нефть и мазут. . . 2,4 2,8 1,65 1,88 2,04 1.32
“емпература, °С . . . .

сырья на входе в печь 240 310 240 310 240 330
сырья на выходе из

печи . . . . . . . 340 420 330 420 340—360 410
газов над перевалом 750 750 800 765 600—760 710
на выходе из конвек­
ционной камеры . . 330 340 зш 405 — 450

(озффициент избытка
воздуха 

в  топке . . . . . . 1,1 1,1 1 ,2 -1 ,5 1 ,2 -1 ,5 1,2 1,2
на выходе из борова 1,4—4 ,7 1,6 1,65-

Давление, am
на входе продуктов в

печь . . . . . . . 17,4 4,17 17,3 6,0 15— 18 4 ,5
на выходе продуктов

из печи . . . . . 6,0 1,1 6, 0 1,0 3 - 6 0,4

* После реконструкции и значительного расширения радиантной' поверхности. 
** Без котла-утилизатора.
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ОТВЕТЫ НА ЗАДАЧИ

I. 0,7545. 33. 0,959 м/сек.

2. 0,8854. 34. 24,9 м/сек.

3. 0,7311. 35. Рпр ~  0,50; Тпр =  0,
4. 0,8733. 36. 6 атм.
5. 0,8404. 37. 5,85 атм.

6. ~ 0 ,б 2 0 . 38. 6,4 атм.
7. 1— 0,760. 39. 7,1 атм\ 81 атм.
8. 0,9083. 40. 0,86.
9. 0,7965. 41. 5,1 атм.

10. 0,8073. 42. 0,018.
П . 0,6484. 43. 0,55.
12. 0,7839. 44. 38 сст\ 27 сст.
13. 1,9640 г/слг*; 2,589 г/ел3. ’ 46. 6,68 г](см'сек).
14. 0,8149 г/сяР. 47. 8,80; 2,48.
15. 3,736 г /« Л 48. 18.
16. 0,724. 49. 7,4 сст.
17. 0,8104. 50. 4,2.
18. 121,5. 51. 3,9.
19. 121,95. 52. 65 и 35% .
20. 90. 53. 65 и 35%.
21. 159,13. 54. 0,866.
22. 123,4. 55. 0,816.
23. 113,86. 56. ~ 1 1 5 .
24. 139,59. 57. ~ 9 5 .
25. 223,1. 58. 30 и 70% .
26. 17,4. 59. ВУ20 =  8.
27. ~ 3  ООО мм рт. ст. 60. 80 сст.

28. '--'15 ООО мм рт. ст. 61. 25 и 75%.
29, '-"'7 000 мм рт. ст. 62. 0,46 ккал/{кг-град).
30. 470 °С 63. 0,50 ккал/{кг-град).
31. 110°С. 64. 0,49 ккалЦкг-град).
32. 71 °С; 158 °С. 65. 0,46 ккалЦке-град).



66. 0,46 ккалЦнг-град).
I 67. 0,48 ккалЦкг-град).
! 68. 0,73 ккалЦкг-град).
' 69. 0,5 ккалЦкг-град).

70. 0,584 ккал/{кг-град).
71. 75 ккал(кг.
72. 75,48 ккал/кг.
73. 68,99 ккал!кг.
74. 66,6 ккал/кг.
75. /--'63 ккал/кг.
76. '*-'102 ккал!кг.
77. 106,31 ккал/кг.
78. 137,70 ккал!кг.
79. 42,71 ккал/кг.
80. 137,5 ккал/кг.
81. 1 242 600 ккал/ч.
82. ~ 9 9  °С.
83. 0,94.
84. 291,97 ккал/кг.
85. 297,2 ккал/кг.
86. 254,0 ккал/кг.
87. 165,9 ккал/кг.
88. 0,5; 0,3; 0,2; 0,558; 0,281; 0,161.
89. 0,6754; 0,3246.
90. 0,606; 0,394.
91. 0,1445; 0,2293; 0,4872; 0,0875; 

0,0515.
92. Мол. доли: 0,006; 0,19; 0,198,0 

ОД49; 0,224; 0,047; 0,069; 0,10; 
0,026; 0,022. Вес. доли: 0 ,0003; 
0,0702; 0,1532; 0Л235; 0,2599; 
0,0572; 0,1068; 0,1548; 0,0388; 
0,0353..

99. 157 °С.
00. 55° С.
01. 165 °С.
32. Зб2°С,
03. 0,3967.
04. 0,254.
35. 6,44 am.

106. 82 °С.
107. 4,04 м.
108. 99,9 м/сек.
109. 31,9 м/сек.
ПО. 5,96 м/сек.
111. 0,50 м/сек.

112. 1.73 м/сек; 4073,9 кг/(м*-ч).
113. 3,68 м,
114. 4  м.
116. 5,4 м.
119. 30148 кг/ч.
120. 73309,5 кг/ч-, 94920,6 кг/ч.
121. 302094 кг/ч; 115730 кг/ч;

8849 кг/ч.
122. 40170 кг/ч;  125590 кг/ч\

67310 кг/ч; 60320 кг/ч.
123. 156 “С.
124. 100,6 м\
125. 310 м\
126. 9  шт.
127. 94,4 ккал/(м*‘ Ч‘ град).
128. 59,02 °С; 89,3 ®С; 80,3 °С.
129. 8  мК
130. 113 ккал/(м*<ч-град).
132. 1140 м\
133. 25150 кг/ч.
134. 86 ккал/(м2-ч - град);

6937 ккал/(лр-ч).
135. 14,6%.
136. 908,8 дз/гек; 2773 м2.
137. В ес .% : 72,84; 23,26; 0,10; 3,80
138. 430 м*/кг.
139. 16,7 кг/кг\ 21,7 кг/кг\ 6,3 кг/кг.
140. 19,08 кг/кг.

141. 14 204 ккал/кг.
142. 9  740 ккал/кг.
143. 41 700 627 ккал/ч.
144. 185 494 ккал/ч.
145. 0,81.
146. 0,87.



147. 1 054 кг/ч.
148. 4  529 кг/ч.
149. 734 мК
150. 91 л*.
151. 170 000 кг/ч.
152. 1 048 381 кг/ч,
153. ~ 1 0  ли
154. 41779 кг/ч; ̂  10,54 м;

4,37 лР/сек,
155. 0,374 м/сек.
156. 0,340 м/сек.
157. 1,7 м.
158. 3,08 м.
159. 3,14 м.
160. 1,31 м; 12,8 м.
161. 1,71 мин.
162. 3,80 мин.
163. 1,03 вес.% ,
164. 0,73%/мин.
165. Вес. % : газа —  5,42; бензина —  

26,2; остатка —  68,56.
166. В е с .% : газа —  5,96; бензина — 

29,80; остатка —  64,24.
167. 642 м.
168. £  =  2,2 м; Я  =  8 м.
169. В ес.% : га за — 5,1; бензина — 

14,9; газойля —  52,5; кокса —  
27,5.

170. В ес .% : газа — 4,8; бензина —
11,0; газойля —  54,1; кокса —  
30,1.

171. В ес .% : газа —  7,0; бензина —  
И ,0 ; газойля —  62,6; кокса — 
19,4.

172. В ес .% : газа —  12,12; бензи­
на —  12,62; кокса —  16,26.

173. 440 °С.
177. £  «  3,0 м; Я  =  10,4 м.
178. £  =  3 ,3  м; Я  = 5  м,
179. £ = 4 , 1  Ml 8 м.

180. 2820 кг/ч. !
182. 254 вС
183. £  — 5,2 ж; Я  =  9,5  м.
184. £  =  4,3 м) Я  =  9,1 м.
185. 695; 1053; 1073.
186. qcp =  53000 ккал({мг 'Ч);

©макс =  988 °С
187. 8,07 млн. ккал/ч.
188. л  — 10; х  =  1,5 сек.
189. 3,2 jh3.
190. 9050 кг/ч,
191. £  =  1,8 м ; Я = 4 , 5 л ,
192. £ = 2 ,6  м; И = 5,1 Л 1 ;т ~ 4 ,4 ш
195. 40 вес.% .
197. 1,1вес.% .
199. Сухой газ —  6,9 в ес.% ; фра! 

ция Са — 9,4 объемн.% ; деб; 
танизированный бензин— 32, 
объемн.%; газойль— 56,0 ве' 
% ;  кокс —  4,3, вес.% .

200. Сухой г а з — 9,1 вес.% ; фра: 
ция Са —  16,4 объемн.% ; д 
бутанизированный бензин —  
47,0 объемн.%; газойль— 30,

вес.% ; кокс —  11,2 вес.% .
201. £  =  2,7 л ; Я  =  3,9 м.
202. 480 °С.
203. £  =  3,4  м; Я  =  11,8 -и; т =  

5 ,6  мин.
204. Сторона квадрата а — 4,7  м 

Я  — 14,4 м.
205. 14,8 кг/кг кокса.
206. 14,7 кг/кг кокса.
207. £  =  6,5 л; Я  =  9,4 м.
208. Ti =  24,0 мин; т  3 = 2 , 4  мин,
209- £  =  2,9 л ; Я -  5,8  м.
210. £  *  2 ,2 4  м; В  =  6,34 м
211. 284 °С.
212. £  =  7 ,0  м; Я  =  П ,0  м,
213. 590 °С.



215. 5790 ккал/кг.
217. 90,0 вес.% .
218. 89,0 объеми.%.
219. 78,0 объеми.%.
220. 89,5 объемы. % .
222. D  =  2,5 лг, Я  =  3,9 м; п ~  

~  6  шт.
223. 480° С.
224. D  ~  2,1 м\ Я  = 6  м.
225. В  =  2  м; f f =  7,6 л,
226. 1,8 лг; Я - 6 , 4  л.
229. В ес ,% : газа — 11,6; бензи­

на —  57,8; дизельного топли­
ва —  30,1.

230. D =  2 м\ И  =  6,2 м.
231. Dt =  2,2  м; # i  =  6 ,7  л ; Da=  

=  2,2 л ; Яа — 6,0 л.
232. X) =  3,3  м; Я  =  13,5 л.
233. О  =  1,6 м; Я  ■= 4,2 л ;  л  =  2.
238. С = 1 , 4 л ; Я =  7,3 * .

239. 8630 кг/ч.
240. 2810 /с5/ч.
244. 63,8 лг>; П 6 /и/ч.
21Г). 24,Г» .'i'.
246, 42,3 # ;  582 кг/ч.
247, 845Ш0 ккал/ч; 4,56 а 3.
248, - f  16 ккал/кг сырья.
249*. + 3 0  ккал/кг сырья.
250. 4-45,0 ккал/кг сырья.
251» + 5 5  ккал/кг сырья.
252. + 1 6 2  ккал/кг сырья.
253. + 18 4  ккал/кг сырья.
254. + 1 2 8 ,6  ккал/кг сырья.
255. — 111,0 ккал/кг сырья,
256. — 188 ккал/кг сырья.
257. —203 ккал/кг кумола,
258. — 352 ккал/кг тетрамера пропи­

лена.
259. —270,4 ккал/кг тетрамера про­

пилена.
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