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Введение
В настоящее время вопрос о целесообразном использовании нефти стоит особенно остро. Увеличение выходов ценных товарных нефтепродуктов и продуктов нефтехимии стало одним из актуальных направлений совершенствования современной технологии переработки нефти.

Потребность промышленности, транспорта и сельского хозяйства в различных нефтепродуктах непрерывно растет. Для удовлетворения растущей потребности в нефтепродуктах требуется сооружение, более мощных установок с улучшенными технико-экономическими показателями.

Головным процессом на каждом нефтеперерабатывающей заводе является первичная перегонка нефти [2].

Технологические установки перегонки нефти предназначены для разделения нефти на фракции и последующей переработки или использования их как компоненты товарных нефтепродуктов. Они составляют основу всех НПЗ. На них вырабатываются практически все компоненты моторных топлив, смазочных масел, сырье для вторичных процессов и для нефтехимических производств. От их работы зависят ассортимент и качество получаемых компонентов и технико-экономические показатели последующих процессов переработки нефтяного сырья.

Процессы перегонки нефти осуществляют на так называемых атмосферных трубчатых (AT) и вакуумных трубчатых (ВТ) или атмосферно-вакуумных трубчатых (АВТ) установках.

В зависимости от направления использования фракций установки перегонки нефти принято именовать топливными, масляными или топливно-масляными и соответственно этому – варианты переработки нефти.

На установках AT осуществляют неглубокую перегонку нефти с получением топливных (бензиновых, керосиновых, дизельных) фракций и мазута. Установки ВТ предназначены для перегонки мазута. Получаемые на них газойлевые, масляные фракции и гудрон используют в качестве сырья процессов последующей (вторичной) переработки их с получением топлив, смазочных масел, кокса, битумов и других нефтепродуктов.

Современные процессы перегонки нефти являются комбинированными с процессами обезвоживания и обессоливания, вторичной перегонки и стабилизации бензиновой фракции: ЭЛОУ-AT, ЭЛОУ-АВТ, ЭЛОУ-АВТ-вторичная перегонка и т.д. [4].

При комбинировании процессов на нефтеперерабатывающих заводах достигается компактное размещение объектов основного производства, уменьшается количество технологических и энергетических коммуникаций, сокращается объем энергетического, общезаводского хозяйства, уменьшается число обслуживающего персонала. На комбинированных установках удельные расходы энергии, металла, капитальных вложений по сравнению с предприятиями с индивидуальными технологическими установками намного меньше [2].

Еще более экономические преимущества достигаются при комбинировании AT и АВТ (или ЭЛОУ-AT и ЭЛОУ-АВТ) с другими технологическими процессами, такими, как газофракционирование, гидроочистка топливных и газойлевых фракций, каталитический риформинг, каталитический крекинг, очистка масляных фракций и т.д. [4].

В работе установок АТ и АВТ имеется существенные недостатки технологического, энергетического и иного характера. Не достигается полное извлечение основных компонентов, содержащихся в сырье; при переработке нефти 3…4 % мас. светлых компонентов остаётся в остатке – мазуте. Это приводит к уменьшению ресурсов ценных продуктов моторных топлив. Кроме того, отделение оставшихся в мазуте в сравнительно больших количествах дизельных фракций усложняет конструкцию вакуумной колонны. Одним из серьёзных недостатков в ректификационной системе AT и АВТ является нечеткость разделения бензино-керосиновых фракций, керосиновых, дизельных и масляных фракций по температурам кипения.

Доведение до минимума нечеткости разделения отдельных фракций на установках AT и АВТ является одной из задач оптимизации технологического режима.

Выбор рациональной схемы отдельных узлов, правильное использование энергетических потоков, оснащение современных установок эффективным оборудованием с высоким КПД, средствами контроля и автоматики могут гарантировать высокие технико-экономические показатели промышленной установки. Это обеспечит большинство вторичных процессов (пиролиза, каталитического крекинга, риформинга, селективных очисток и др.) качественным сырьем [2].

1 Характеристика исходной нефти

Шурчинское месторождение находится на севере Бухаро-Газлинской ступени Амударьинской впадины.

Нефти Ферганы являются малосернистыми, смолистыми и высокопарафинистыми.
Общее содержание светлых фракций, выкипающих до 350 оС, составляет 42…55 % при содержании бензиновой фракции до 200 оС 18…25 %.

По групповому углеводородному составу ферганские нефти относятся к парафино-нафтеновому типу. Содержание парафиновых углеводородов во фракциях, выкипающих до 200 оС, составляет 50…60 %, ароматических 11…20 % и нафтеновых 26…33 %. Во фракциях, выкипающих выше 200 оС, содержание ароматических углеводородов несколько повышается. Исключением является высокоароматизированная нефть из меловых отложений месторождения Южного Аламышика, где содержание ароматических углеводородов в бензине до 150 оС равно 39 %, а с повышением температуры выкипания фракции содержание ароматических углеводородов уменьшается. Для индивидуального углеводородного состава большинства бензинов характерно почти равное содержание парафиновых углеводородов нормального и изостроения.
Все виды топлив, полученные из ферганских нефтей, являются малосернистыми, но из-за несоответствия некоторых показателей требованиям технических норм не могут быть использованы в качестве товарных продуктов.

Бензины с температурами выкипания до 150 оС могут служить компонентами к авиационным бензинам, а с концом кипения 180 и 200 оС – к автомобильным. Все бензины низкооктановые (47…52 пункта), так как в их составе преобладают парафиновые углеводороды. Только октановое число бензина из нефти месторождения Южного Аламышика составляет 76 пунктов, что обусловлено значительным содержанием в нем ароматических и разветвленных парафиновых углеводородов и почти полным отсутствием нормальных парафиновых углеводородов.
Дистилляты, являющиеся сырьем для каталитического риформинга, малосернисты (0,01…0,02 %), содержат довольно значительное число нафтеновых углеводородов (20…30 %) и могут быть рекомендованы как благоприятное сырье для этого процесса. Однако выходы фракции 62-85; 85-105 и 105-120 оС, служащих для производства бензола и толуола, незначительны и составляют 0,9…3,2 %; выход широкой фракции 85-180 оС – 12…18 %.

Легкие керосины с температурами выкипания 120-240 и 120-280 оС могут быть получены с выходом от 16 до 30 %. Эти фракции характеризуются отсутствием меркаптановой серы, содержание общей серы находится в пределах требований технических норм. Несколько завышено содержание ароматических углеводородов в легких керосиновых фракциях киргизской и южно-аламышикской нефтей.
Керосиновые фракции (150-280 и 150-320 оС) по основным показателям отвечают требованиям на осветительный и тракторный керосины; выход их составляет 20…30 % (на нефть).

Дизельные фракции, отобранные в различных температурных пределах выкипания, отличаются высокими цетановыми числами (50…54) и сравнительно высокими температурами застывания, что позволяет получать только летние сорта дизельных топлив. Удалив н-парафины из фракций 240-350 оС карбамидной депарафинизацией, можно снизить температуру застывания и получить компоненты зимних сортов топлив. Фракции дизельных топлив, выделенные из нефти месторождения Южный Аламышик, имеют температуру застывания ниже минус 60 оС, что позволяет рекомендовать их в качестве компонентов зимних и арктических видов топлив; выход топлив составляет от 25 до 40 %.
Средний выход масляных фракций из изученных нефтей составляет 25 % (наибольший из нефти Западного Палванташа – 31,7 %, наименьший из наманганской – 21,7 %). По своим свойствам масляные дистилляты довольно близки между собой.

Все фракции содержат значительное количество парафина и имеют высокие температуры застывания. Их групповой углеводородный состав характеризуется преобладанием парафино-нафтеновых углеводородов (57…80 %) над ароматическими (20…33 %). Структурно-групповой состав показывает наличие малокольчатых структур с общим содержанием колец (КО) не выше двух, причем в большинстве случаев нафтеновые кольца преобладают над ароматическими. Количество парафиновых углеродных атомов в цепях и углеводородах составляет 50…60 %. Потенциальное содержание дистиллятных базовых масел составляет около 20 %, остаточных – 6…9 %.

Остатки с различными температурами отбора имеют высокие температуры застывания, вследствие чего ферганские нефти не могут быть рекомендованы для получения мазутов и дорожных битумов.
Нефти Западного Узбекистана отличаются от ферганских более высоким содержанием серы (1,9…2,4 %) и несколько меньшим содержанием твердого парафина. По углеводородному составу они также относятся к парафино-нафтеновому типу, но с несколько большим содержанием ароматических углеводородов [1].

Шурчинская нефть, согласно технологической классификации нефтей по ГОСТ 912-66, по содержанию серы относится к III классу, по потенциальному содержанию фракций, перегоняющихся до 350 оС – к типу Т1, по потенциальному содержанию базовых масел – к группе М2, по качеству базовых масел, оцениваемому индексом вязкости, – к подгруппе И1, по содержанию парафинов – к виду П2.
В таблице 1.1 приведена физико-химическая характеристика шурчинской нефти.

Таблица 1.1 – Физико-химическая характеристика шурчинской нефти [1]
	Показатель
	Значение

	Плотность ρ420
	0,8715

	Молекулярная масса М
	220

	Кинематическая вязкость при 20 оС ν20, сСт
	14,53

	Кинематическая вязкость при 50 оС ν50, сСт
	6,16

	Температура застывания с обработкой, оС
	-10

	Температура застывания без обработки, оС
	-5

	Температура вспышки в закрытом тигле, оС
	< -6

	Давление насыщенных паров при 38 оС, мм рт. ст.
	23

	Давление насыщенных паров при 38 оС, мм рт. ст.
	77

	Содержание парафинов, %
	4,0

	Температура плавления парафинов, оС
	50

	Содержание серы, %
	1,88

	Содержание смол сернокислотных, %
	36,0

	Содержание смол силикагелевых, %
	11,20

	Содержание асфальтенов, %
	4,0

	Коксуемость, %
	4,40

	Зольность, %
	0,088

	Кислотное число, мг КОН на 1 г нефти
	0,18

	Выход фракций до 200 оС, вес. %
	17,5

	Выход фракций до 350 оС, вес. %
	58,5


Характеристика фракций шурчинской нефти, выкипающих до 200 оС, приведена в таблице 1.2.

Таблица 1.2 - Характеристика фракций шурчинской нефти, выкипающих до 200 оС [1]
	Температура отбора, оС
	Выход (на нефть), %
	ρ420
	Фракционный состав, оС
	Содержание серы, %
	Октановое число, без ТЭС
	Кислотность, мг КОН на 100 мл фракции
	ДНП (при 38 оС), мм рт. ст.

	
	
	
	н.к.
	10%
	50%
	100%
	
	
	
	

	28-85
	2,3
	0,7215
	47
	54
	65
	83
	0,47
	-
	-
	-

	28-100
	3,0
	0,7260
	56
	65
	75
	94
	-
	-
	-
	-

	28-110
	3,9
	0,7320
	66
	75
	85
	106
	-
	-
	-
	-

	28-120
	5,0
	0,7374
	74
	86
	96
	119
	0,55
	-
	1,1
	-

	28-130
	7,0
	0,7430
	74
	86
	104
	132
	-
	-
	-
	-

	28-140
	7,9
	0,7490
	75
	87
	111
	144
	-
	-
	-
	-

	28-150
	9,0
	0,7550
	76
	88
	119
	156
	0,60
	-
	2,2
	-

	28-160
	11,0
	0,7590
	77
	91
	124
	161
	-
	-
	-
	-

	28-170
	12,6
	0,7620
	78
	95
	129
	166
	-
	-
	-
	-

	28-180
	14,0
	0,7663
	79
	99
	134
	171
	0,62
	44
	2,4
	-

	28-190
	16,1
	0,7995
	80
	103
	139
	179
	-
	-
	-
	-

	28-200
	17,5
	0,7735
	82
	107
	144
	184
	0,71
	47
	3,6
	66,0


Групповой углеводородный состав фракций шурчинской нефти, выкипающих до 200 оС приведен в таблице 1.3.

Таблица 1.3 - Групповой углеводородный состав фракций шурчинской нефти, выкипающих до 200 оС [1]
	Температура отбора, оС
	Выход (на нефть), %
	ρ420
	nD20
	Содержание углеводородов, %

	
	
	
	
	ароматических
	нафтеновых
	парафиновых

	
	
	
	
	
	
	всего
	норм. строения
	изостроения

	28-60
	0,5
	0,6862
	-
	-
	38,0
	62,0
	35,0
	27,0

	60-95
	2,0
	0,7242
	1,4077
	10,9
	39,0
	50,1
	15,2
	34,9

	95-122
	2,8
	0,7553
	1,4236
	18,6
	34,4
	47,0
	11,2
	35,8

	122-150
	3,7
	0,7870
	1,4370
	25,7
	30,1
	44,2
	16,3
	27,9

	150-175
	4,0
	0,7910
	1,4447
	27,0
	25,2
	47,8
	8,0
	39,8

	175-200
	4,5
	0,8033
	1,4510
	24,3
	24,3
	51,4
	8,0
	43,4

	28-200
	17,5
	0,7735
	1,4349
	22,0
	33,3
	44,7
	11,5
	33,2


Характеристика фракций шурчинской нефти, служащих сырьем для каталитического риформинга, приведена в таблице 1.4.

Таблица 1.4 – Характеристика фракций шурчинской нефти, служащих сырьем для каталитического риформинга [1]
	Температура отбора, оС
	Выход (на нефть), %
	ρ420
	Содержание серы, %
	Содержание углеводородов, %

	
	
	
	
	ароматических
	нафтеновых
	парафиновых

	
	
	
	
	
	
	всего
	норм. строения
	изостроения

	62-85
	1,58
	0,7220
	0,41
	10,4
	39,3
	50,3
	15,5
	34,8

	62-105
	2,80
	0,7280
	0,45
	12,6
	38,0
	49,4
	14,1
	35,3

	85-120
	2,70
	0,7390
	0,51
	17,2
	34,8
	48,0
	11,4
	36,6

	85-180
	11,70
	0,7680
	0,62
	26,0
	30,5
	43,5
	13,5
	30,0

	105-120
	1,50
	0,7450
	0,55
	19,4
	33,7
	46,9
	12,0
	34,9

	105-140
	4,40
	0,7565
	0,58
	22,2
	32,3
	45,5
	13,8
	31,7

	120-140
	2,90
	0,7605
	0,57
	24,0
	31,0
	45,0
	15,3
	29,7

	140-180
	6,10
	0,7860
	0,68
	26,9
	25,6
	47,5
	8,7
	38,8


Характеристика легких керосиновых дистиллятов, полученных из шурчинской нефти, приведена в таблице 1.5.

Таблица 1.5 – Характеристика легких керосиновых дистиллятов, полученных из шурчинской нефти [1]
	Показатель
	Значение

	Температура отбора, оС
	120-240
	120-280

	Выход (на нефть), %
	20,6
	32,5

	Плотность ρ420
	0,8037
	0,8186

	Фракционный состав, оС
	
	

	н.к
	143
	159

	10 %
	153
	175

	50 %
	186
	215

	90 %
	222
	260

	98 %
	232
	275

	Кинематическая вязкость при 20 оС ν20, сСт
	1,50
	2,00

	Температура начала кристаллизации, оС
	< -60
	< -60


	Температура вспышки  в закрытом тигле, оС
	34
	40

	Теплота сгорания (низшая), ккал/кг
	10254
	10237

	Содержание ароматических углеводородов, %
	27
	27

	Содержание серы, %
	0,84
	1,09

	Кислотность, мг КОН на 100 мл дистиллята
	4,60
	6,50

	Иодное число, г иода на 100 г дистиллята
	0,4
	3,5

	Фактические смолы, мг на 100 мл дистиллята
	3,0
	4,0


Характеристика керосиновых дистиллятов, полученных из шурчинской нефти, приведена в таблице 1.6.

Таблица 1.6 - Характеристика керосиновых дистиллятов, полученных из шурчинской нефти [1]
	Показатель
	Значение

	Температура отбора, оС
	150-280
	150-320

	Выход (на нефть), %
	28,5
	42,0

	Плотность ρ420
	0,8243
	0,8344

	Фракционный состав, оС
	
	

	н.к
	170
	186

	10 %
	192
	198

	50 %
	226
	246

	90 %
	261
	290

	98 %
	272
	304

	отгоняется до 270 оС
	96
	75

	Температура помутнения, оС
	-28
	-23

	Температура вспышки, оС
	53
	58

	Содержание серы, %
	1,17
	1,48

	Кислотность, мг КОН на 100 мл дистиллята
	5,90
	6,60


Характеристика дизельных топлив и их компонентов, полученных из шурчинской нефти, приведена в таблице 1.7.

Таблица 1.7 – Характеристика дизельных топлив и их компонентов, полученных из шурчинской нефти [1]
	Показатель
	Значение

	Температура отбора, оС
	150-350
	180-320
	180-350
	200-350
	240-350

	Выход (на нефть), %
	49,5
	37,0
	44,5
	41,0
	32,9

	Дизельный индекс
	51,7
	51,4
	52,6
	53,2
	53,3

	Фракционный состав, оС
	
	
	
	
	

	10 %
	214
	216
	221
	237
	270

	50 %
	277
	252
	267
	276
	286


Продолжение таблицы 1.7

	Показатель
	Значение

	90 %
	325
	290
	316
	318
	323

	96 %
	332
	296
	325
	328
	329

	Плотность ρ420
	0,8436
	0,8381
	0,8450
	0,8490
	0,8523

	Кинематическая вязкость при 20 оС ν20, сСт
	4,52
	3,65
	5,04
	5,16
	6,20

	Кинематическая вязкость при 50 оС ν50, сСт
	2,37
	1,96
	2,60
	2,89
	3,04

	Температура застывания, оС
	-20
	-28
	-19
	-18
	-17

	Температура помутнения, оС
	-10
	-12
	-11
	-8
	-7

	Температура вспышки, оС
	68
	65
	69
	76
	82

	Кислотность, мг КОН на 100 мл дистиллята
	8,30
	7,90
	9,80
	10,90
	11,90

	Содержание серы, %
	1,55
	1,62
	1,70
	1,76
	1,85

	Анилиновая точка, оС
	64,4
	60,5
	65,1
	67,6
	69,5


Характеристика сырья для каталитического крекинга, полученного из шурчинской нефти, приведена в таблице 1.8.
Таблица 1.8 – Характеристика сырья для каталитического крекинга, полученного из шурчинской нефти [1]
	Показатель
	Значение

	Температура отбора, оС
	350…500

	Выход (на нефть), %
	21,0

	Плотность ρ420
	0,8826

	Молекулярная масса
	378

	Кинематическая вязкость при 50 оС ν50, сСт
	15,2

	Кинематическая вязкость при 100 оС ν100, сСт
	4,2

	Температура застывания, оС
	14

	Содержание серы, %
	2,1

	Содержание сернокислотных смол, %
	14,0

	Коксуемость, %
	0,05


Продолжение таблицы 1.8

	Показатель
	Значение


	Содержание парафино-нафтеновых углеводородов, %
	62,0

	Содержание ароматических углеводородов, %
	

	I группа
	17,2

	II и III группы
	16,8

	IV группа
	3,0

	Содержание смолистых веществ, %
	1,0


Характеристика сырья для деструктивных процессов, получаемого из шурчинской нефти, приведена в таблице 1.9.

Таблица 1.9 – Характеристика сырья для деструктивных процессов, получаемого из шурчинской нефти [1]
	Остаток после отбора фракций до температуры, оС
	Выход (на нефть), %
	ρ420
	Температура застывания, оС
	Содержание серы, %
	Коксуемость, %

	500
	20,5
	1,0109
	20
	6,35
	12,3


Разгонка (ИТК) шурчинской нефти в аппарате АРН-2 и характеристика полученных фракций приведена в таблице 1.10.
Таблица 1.10 – Разгонка (ИТК) шурчинской нефти в аппарате АРН-2 и характеристика полученных фракций [1]
	Температура выкипания фракции при 760 мм рт. ст., оС
	Выход (на нефть), %
	ρ420
	М

	
	отдельных фракций
	суммарный
	
	

	40-102
	2,8
	2,8
	0,7266
	97

	102-127
	3,1
	5,9
	0,7470
	108

	127-150
	3,1
	9,0
	0,7683
	120


Продолжение таблицы 1.10

	Температура выкипания фракции при 760 мм рт. ст., оС
	Выход (на нефть), %
	ρ420
	М

	
	отдельных фракций
	суммарный
	
	

	150-170
	3,6
	12,6
	0,7884
	132

	170-188
	3,0
	15,6
	0,7993
	145

	188-208
	3,4
	19,0
	0,8117
	151

	208-221
	3,0
	22,0
	0,8202
	164

	221-238
	3,0
	25,0
	0,8301
	175

	238-250
	3,5
	28,5
	0,8385
	185

	250-264
	3,0
	31,5
	0,8430
	195

	264-276
	3,5
	35,0
	0,8490
	205

	276-284
	2,3
	37,3
	0,8510
	212

	284-292
	2,7
	40,0
	0,8520
	220

	292-303
	3,5
	43,5
	0,8555
	232

	303-312
	3,2
	46,7
	0,8575
	245

	312-322
	3,0
	49,7
	0,8600
	260

	322-332
	3,3
	53,0
	0,8630
	284

	332-341
	2,8
	55,8
	0,8650
	297

	341-350
	2,7
	58,5
	0,8670
	310

	350-364
	2,8
	61,3
	0,8701
	328

	364-382
	2,7
	64,0
	0,8740
	342

	382-400
	2,5
	66,5
	0,8775
	354

	400-422
	3,0
	69,5
	0,8810
	370

	422-448
	3,8
	73,3
	0,8890
	385

	448-477
	3,2
	76,5
	0,9010
	402

	477-500
	3,0
	79,5
	0,9150
	418

	Остаток
	20,5
	100,0
	1,0109
	-


В приложении А по данным таблицы 1.10 приведен график разгонки шурчинской нефти в аппарате АРН-2.

2 Выбор ассортимента получаемой продукции

При перегонке шурчинской нефти на установке АВТ можно получить следующие нефтяные фракции:
- фракция легкого бензина н.к.–62 оС;

- фракция бензина 62-85 оС (бензольная);

- фракция бензина 85-120 оС (толуольная);

- фракция бензина 120-140 оС (ксилольная);

- фракция бензина 140-180 оС;

- фракция дизельного топлива 180-350 оС;

- фракция вакуумного газойля 350-500 оС;
- остаток более 500 оС.

Фракцию н.к. – 62 оС можно использовать на установке пиролиза для получения низших олефинов – этилена и пропилена.

Узкие бензиновые фракции 62-85, 85-120, 120-140 оС целесообразно использовать как сырье установки каталитического риформинга для получения узких индивидуальных углеводородов – бензола, толуола, ксилолов, что обусловлено высоким содержанием в них нафтеновых углеводородов (таблица 1.4). 
Фракция 140-180 оС используется как сырье установки каталитического риформинга с целью получения высокооктанового компонента автомобильных бензинов.

Фракцию дизельного топлива 180-350 оС возможно использовать в качестве компонента дизельного топлива для быстроходных дизелей. Для улучшения показателей качества дизельная фракция подвергается щелочной очистке и гидроочистке. В таблице 2.1 приведена сравнительная характеристика фракции 180-350 оС и дизельного топлива марки ДЛ по ГОСТ 4749-73 [3].
Таблица 2.1 – Сравнительная характеристика фракции 180-350 оС и дизельного топлива марки ДЛ по ГОСТ 4749-73

	Показатель
	Значение

	
	180-350 оС
	ДЛ

	Температура перегонки 50 %, оС, не выше
	267
	290

	Температура перегонки 96 %, оС, не выше
	325
	360

	Кинематическая вязкость при 20 оС, сСт, 
	5,04
	3,5…6,0

	Температура застывания, оС, не выше
	-19
	-10

	Температура вспышки в закрытом тигле, оС, не ниже
	69
	65

	Содержание общей серы, % масс., не более
	1,7
	0,2

	Кислотность, мг КОН/100 мл топлива, не более
	9,8
	5,0


Фракция вакуумного газойля 350-500 оС используется как сырье установки каталитического крекинга для получения высокооктанового компонента автомобильного бензина.

Остаток более 500 оС может быть использован как сырье установок висбрекинга, коксования, производства битумов.
3 Выбор и обоснование схемы и оборудования проектируемой установки

Технологическая схема установки АВТ должна обеспечивать получение выбранного ассортимента продуктов из заданного сырья наиболее экономичным способом. Выбранная схема должна обеспечивать большую глубину отбора, четкость фракционирования, гибкость процесса, большой межремонтный пробег и высокие технико-экономические показатели [1].
На основании данных по качеству нефти и возможного ассортимента получаемой продукции, подбираем подходящую типовую схему. при этом учитываем мощность установки, возможность комбинирования АВТ с другими процессами, оптимальность размещения оборудования на территории установки.

Установка включает в себя блок атмосферной перегонки нефти, блок вторичной перегонки бензина, блок вакуумной перегонки мазута.

При выборе технологической схемы и режима атмосферной перегонки нефти руководствуемся ее фракционным составом и, прежде всего, содержанием в ней бензиновых фракций. Опираясь на содержание бензиновых фракций (13,3 %) и фракций до 350 оС (58,5 %) выбираем схему атмосферной перегонки двукратного испарения, то есть установки с предварительной отбензинивающей колонной и сложной ректификационной колонной с боковыми отпарными секциями. 
Нагретая в теплообменниках нефть подается в отбензинивающую колонну К-1. С верха К-1 отводится бензин, который подается на блок вторичной перегонки бензина. С низа частично отбензиненная нефть через печь П-1 подается в основную ректификационную колонну К-2. 
С верха К-2 отбирается широкая бензиновая фракция с к.к. 180 оС. Боковым погоном через отпарную колонну К-3 отбирается дизельная фракция 180-350 оС. Мазут с низа К-2 через печь вакуумного блока П-3 подается в вакуумную колонну К-4, в которой получают фракцию вакуумного газойля 350-500 оС и гудрон. Температура низа колонн К-1 и К-2 поддерживается за счет горячей струи.
Бензин с верха колонн К-1 и К-2 поступает на блок вторичной перегонки в колонну К-5. Поскольку в исходной нефти отсутствуют газы до С4 (таблица 1.3), колонна стабилизации бензина в схеме отсутствует.
С верха К-5 отбирается узкая бензиновая фракция н.к.-62 оС, а остаток поступает в колонну К-6. С верха К-6 отбирается фракция 62-120 оС, которая поступает в колонну К-7, а с низа – фракция 120-180 оС, которая поступает в колонну К-8. С верха К-7 отбирается фракция 62-85 оС, с низа фракция            85-120 оС. С верха К-8 отбирается фракция 120-140 оС, а с низа – фракция 140-180 оС. 
Подвод тепла в низ колонн К-5, К-6, К-7, К-8 осуществляется за счет циркуляции части продуктов через печь П-2. В низ колонн К-2, К-3, К-4 подается водяной пар.

Для снятия тепла в колоннах К-1, К-2, К-4, К-5, К-6, К-7, К-8 используется острое орошение. В К-4 используется циркуляционное орошение охлажденным вакуумным газойлем. Также для предотвращения перегрева колонны К-2 организовано промежуточное циркуляционное орошение. Для улучшения качества вакуумного газойля используется рециркуляция в питательной зоне и квенчинг частично охлажденного гудрона в низ колонны.
При выборе типа тарелок обеспечиваем значение показателей эффективности, в наибольшей степени удовлетворяющее требованиям, предъявляемым исходя из функционального назначения колонны. Для атмосферной колонны выбираем эжекционные клапанные тарелки. Они универсальны и обеспечивают устойчивость и равномерность работы в широком диапазоне нагрузок при высоких КПД и производительности. В вакуумной колонне применяем регулярную насадку, имеющую наименьшее гидравлическое сопротивление.
Для создания вакуума в вакуумной колонне используются поверхностные конденсаторы и струйные насосы – трехступенчатые эжекторы на водяном паре с промежуточной его конденсацией.
Принципиальная схема установки представлена на рисунке 3.1.
4 Материальный баланс установки

Пользуясь кривой истинных температур кипения ИТК (таблица 1.10, приложение 1) устанавливаем выходы продуктов перегонки в процентах на сырье, исходя из выбранных пределов выкипания фракций.
После этого составляем материальный баланс установки. Материальный баланс установки приведен в таблице 4.1. В показатели выхода, определенные по ИТК, вносится поправка на реальный отбор от потенциала. Весь недобор фракций приписывается к остатку. Величины, выраженные в т/год, т/сут, кг/ч подсчитываются из заданной годовой мощности установки, исходя из числа рабочих суток в году. Заданная мощность установки 3,9 млн. т/г, время работы установки в году 345 дней.

Таблица 4.1 – Материальный баланс установки

	Сырье и продукты
	% масс на нефть
	Отбор от потенциала
	Фактический выход, % масс.
	кг/ч
	т/сут
	т/год

	Взято:
	
	
	
	
	
	

	Нефть
	100
	 
	100
	471014,49
	11304,35
	3900000

	Получено:
	
	
	
	
	
	

	нк-62 оС
	0,99
	1,05
	1,0395
	4896,20
	117,51
	40540,5

	62-180 оС
	13,28
	0,99
	13,147
	61925,22
	1486,21
	512740,8

	в т. ч.
	

	62-85 оС
	1,580
	
	1,564
	7367,61
	176,82
	61003,80

	85-120 оС
	2,700
	
	2,673
	12590,22
	302,17
	104247,00

	120-140 оС
	2,900
	
	2,871
	13522,83
	324,55
	111969,00

	140-180 оС
	6,100
	
	6,039
	28444,57
	682,67
	235521,00

	180-350 оС
	44,23
	0,95
	42,019
	197913,22
	4749,92
	1638721,5

	350-500 оС
	21,00
	0,8
	16,800
	79130,43
	1899,13
	655200,0

	Остаток более 500 °С
	20,50
	 
	26,995
	127149,42
	3051,59
	1052797,2

	Сумма
	100
	 
	100
	471014,49
	11304,35
	3900000


5 Расчет отбензинивающей колонны К-1
5.1 Материальный баланс колонны К-1

В колонну К-1 подается исходная нефть, а выводятся фракция нк-62 оС и отбензиненная нефть. Составляем материальный баланс колонны. Материальный баланс отбензинивающей колонны приведен в таблице 5.1.

Таблица 5.1 – Материальный баланс отбензинивающей колонны К-1

	 Сырье и продукты
	% масс на нефть
	Отбор от потенциала
	Фактический выход, % масс.
	кг/ч
	т/сут
	т/год

	Взято:

	Нефть
	100
	 
	100
	471014,49
	11304,35
	3900000

	Получено:

	нк-62 оС
	0,99
	1,05
	1,0395
	4896,20
	117,51
	40540,5

	Отбензиненная нефть
	99,01
	 
	98,9605
	466118,30
	11186,84
	3859459,5

	Сумма
	100
	 
	100
	471014,49
	11304,35
	3900000


5.2 Расчет доли отгона в К-1
Используя материальный баланс колонны, определяем величину массовой доли отгона К-1

еmК-1 = 0,0104.

Расчет доли отгона при заданной температуре и давлении производим методом подбора величины доли отгона при помощи программы расчета на ЭВМ. Для этого предварительно нефть делим на узкие фракции, для каждой фракции определяем массовую долю, температуру кипения, относительную плотность и среднюю молекулярную массу. Найденные значения вводим в исходные данные программы. Исходные данные для расчета доли отгона К-1 приведены в таблице 5.2. Результаты расчетов однократного испарения приведены в таблицах 5.3 и 5.4.

Таблица 5.2 – Исходные данные для расчета доли отгона в К-1
	№
	Компонент
	Массовые доли
	Плотность компонентов
	Температура кипения компонентов, °С
	Молекулярная масса  компонентов

	1
	0-5
	0,050
	0,7358
	95
	104

	2
	5-10
	0,050
	0,7700
	140
	123,2

	3
	10-15
	0,050
	0,7950
	170
	144

	4
	15-20
	0,050
	0,8133
	197,5
	156,8

	5
	20-25
	0,050
	0,8267
	225
	177,6

	6
	25-30
	0,0500
	0,8400
	247,5
	195,2

	7
	30-35
	0,0500
	0,8483
	272,5
	212,8

	8
	35-40
	0,0500
	0,8517
	285
	225,6

	9
	40-45
	0,0500
	0,8567
	300
	246,4

	10
	45-50
	0,0500
	0,8600
	317,5
	272

	11
	50-55
	0,0500
	0,8633
	330
	305,6

	12
	55-60
	0,0500
	0,8683
	347,5
	328

	13
	60-65
	0,0500
	0,8733
	372,5
	358,4

	14
	65-70
	0,0500
	0,8800
	407,5
	387,2

	15
	70-75
	0,0500
	0,8917
	447,5
	414,4

	16
	75-80
	0,0500
	0,9133
	487,5
	440

	17
	80-85
	0,0500
	0,9500
	522,5
	465,6

	18
	85-90
	0,0500
	0,9900
	560
	488

	19
	90-95
	0,0500
	1,0400
	595
	508,8

	20
	95-100
	0,0500
	1,1100
	632,5
	528


Таблица 5.3 – Результаты расчета однократного испарения в К-1

	Наименование параметра
	Значение

	Массовая доля отгона
	0,0105

	Мольная доля отгона
	0,0212

	Давление, МПа
	0,205

	Температура, °С
	206,0

	Критическая температура, °С
	274,2

	Критическое давление, МПа
	0,100

	Плотность жидкости, г/см3
	0,872

	Плотность пара, г/см3
	0,763

	Энтальпия жидкости, кДж/кг
	104,2

	Энтальпия пара, кДж/кг
	751,5

	Молекулярная масса сырья
	240,6

	Плотность сырья, г/см3
	0,871

	Количество водяного пара, моль/моль
	0,000


Таблица 5.4 – Результаты расчета однократного испарения в К-1
	№ компонента
	Мольный состав смеси
	Мольный состав жидкой фазы
	Мольный состав паровой фазы

	1
	0,1157
	0,1054
	0,5913

	2
	0,0977
	0,0952
	0,2123

	3
	0,0836
	0,0833
	0,0972

	4
	0,0767
	0,0773
	0,0487

	5
	0,0677
	0,0687
	0,0228

	6
	0,0616
	0,0627
	0,0121

	7
	0,0565
	0,0576
	0,0059

	8
	0,0533
	0,0544
	0,0040

	9
	0,0488
	0,0498
	0,0025

	10
	0,0442
	0,0452
	0,0014

	11
	0,0394
	0,0402
	0,0009

	12
	0,0367
	0,0375
	0,0005


Продолжение таблицы 5.4
	№ компонента
	Мольный состав смеси
	Мольный состав жидкой фазы
	Мольный состав паровой фазы

	13
	0,0336
	0,0343
	0,0002

	14
	0,0311
	0,0317
	0,0001

	15
	0,0290
	0,0297
	0,0000

	16
	0,0273
	0,0279
	0,0000

	17
	0,0258
	0,0264
	0,0000

	18
	0,0247
	0,0252
	0,0000

	19
	0,0236
	0,0242
	0,0000

	20
	0,0228
	0,0233
	0,0000

	Сумма
	1,0000
	1,0000
	1,0000


6 Расчет основной ректификационной колонны К-2

В колонну К-2 вводится отбензиненная нефть, а выводятся фракции 62-180 °С, 180-350 °С и остаток свыше 350 °С. Составляем материальный баланс колонны К-2 с учетом того, что количество отбензиненной нефти в расчете материального баланса колонны К-1 принято с поправкой на реальные выходы продуктов. Материальный баланс колонны К-2 приведен в таблице 6.1.
Таблица 6.1 – Материальный баланс основной ректификационной колонны К-2

	Сырье и продукты
	% масс на нефть
	% масс на ОН
	кг/с
	кг/ч
	т/сут
	т/год

	Взято:

	Отбензиненная нефть (ОН)
	98,961
	100
	129,48
	466118,30
	11186,84
	3859459,5

	Получено:

	62-180 °С
	13,147
	13,29
	17,20
	61925,22
	1486,21
	512740,80

	180-350 °С
	42,019
	42,46
	54,98
	197913,22
	4749,92
	1638721,50

	Остаток более    350 °С
	43,795
	44,25
	57,30
	206279,86
	4950,72
	1707997,20

	Сумма
	98,961
	100
	129,48
	466118,30
	11186,84
	3859459,5


6.2 Расчет доли отгона в К-2
Используя материальный баланс колонны, определяем величину массовой доли отгона К-2

еmК-1 = 0,5575.

Расчет доли отгона при заданной температуре и давлении производим методом подбора величины доли отгона при помощи программы расчета на ЭВМ. Для этого предварительно отбензиненную нефть делим на узкие фракции, для каждой фракции определяем массовую долю, температуру кипения, относительную плотность и среднюю молекулярную массу. Найденные значения вводим в исходные данные программы. Исходные данные для расчета доли отгона К-2 приведены в таблице 6.2. Результаты расчетов однократного испарения приведены в таблицах 6.3 и 6.4.

Таблица 6.2 - Исходные данные для расчета доли отгона в К-2
	№
	Компонент
	Массовые доли
	Плотность компонентов
	Температура кипения компонентов, °С
	Молекулярная масса  компонентов

	1
	1,04-5
	0,04003
	0,7367
	100,0
	107,5

	2
	5-10
	0,05052
	0,7700
	140
	123,2

	3
	10-15
	0,05052
	0,7950
	170
	144

	4
	15-20
	0,05052
	0,8133
	197,5
	156,8

	5
	20-25
	0,05052
	0,8267
	225
	177,6

	6
	25-30
	0,05052
	0,8400
	247,5
	195,2

	7
	30-35
	0,05052
	0,8483
	272,5
	212,8

	8
	35-40
	0,05052
	0,8517
	285
	225,6

	9
	40-45
	0,05052
	0,8567
	300
	246,4

	10
	45-50
	0,05052
	0,8600
	317,5
	272

	11
	50-55
	0,05052
	0,8633
	330
	305,6

	12
	55-60
	0,05052
	0,8683
	347,5
	328

	13
	60-65
	0,05052
	0,8733
	372,5
	358,4

	14
	65-70
	0,05052
	0,8800
	407,5
	387,2

	15
	70-75
	0,05052
	0,8917
	447,5
	414,4

	16
	75-80
	0,05052
	0,9133
	487,5
	440

	17
	80-85
	0,05052
	0,9500
	522,5
	465,6

	18
	85-90
	0,05052
	0,9900
	560
	488

	19
	90-95
	0,05052
	1,0400
	595
	508,8

	20
	95-100
	0,05052
	1,1100
	632,5
	528


Таблица 6.3 – Результаты расчета однократного испарения в К-2

	Наименование параметра
	Значение

	Массовая доля отгона
	0,5574

	Мольная доля отгона
	0,7194

	Давление, МПа
	0,240

	Температура, °С
	362,0

	Критическая температура, °С
	274,2

	Критическое давление, МПа
	0,100

	Плотность жидкости, г/см3
	0,936

	Плотность пара, г/см3
	0,828

	Энтальпия жидкости, кДж/кг
	202,5

	Энтальпия пара, кДж/кг
	1122,1

	Молекулярная масса сырья
	244,8

	Плотность сырья, г/см3
	0,873

	Количество водяного пара, моль/моль
	0,000


Таблица 6.4 – Результаты расчета однократного испарения в К-2

	№ компонента
	Мольный состав смеси
	Мольный состав жидкой фазы
	Мольный состав паровой фазы

	1
	0,0911
	0,0040
	0,1251

	2
	0,1004
	0,0076
	0,1366

	3
	0,0859
	0,0099
	0,1155

	4
	0,0789
	0,0135
	0,1043

	5
	0,0696
	0,0179
	0,0898

	6
	0,0634
	0,0227
	0,0792

	7
	0,0581
	0,0302
	0,0690

	8
	0,0548
	0,0341
	0,0629

	9
	0,0502
	0,0387
	0,0547

	10
	0,0455
	0,0445
	0,0458

	11
	0,0405
	0,0466
	0,0381

	12
	0,0377
	0,0537
	0,0315


Продолжение таблицы 6.4

	№ компонента
	Мольный состав смеси
	Мольный состав жидкой фазы
	Мольный состав паровой фазы

	13
	0,0345
	0,0640
	0,0230

	14
	0,0319
	0,0786
	0,0137

	15
	0,0298
	0,0897
	0,0065

	16
	0,0281
	0,0934
	0,0026

	17
	0,0266
	0,0919
	0,0011

	18
	0,0253
	0,0893
	0,0004

	19
	0,0243
	0,0863
	0,0001

	20
	0,0234
	0,0834
	0,0000

	Сумма
	1,0000
	1,0000
	1,0000


6.3 Расчет температуры верха
Для расчета температуры верха колонны К-2 предварительно рассчитываем давление в зоне вывода паров по формуле
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где РВ – давление в зоне вывода паров, МПа;

РВХ – давление в зоне ввода сырья, МПа;

n – число тарелок в концентрационной секции;

ΔР – перепад давления на одну тарелку, мм рт. ст.

Принимаем число тарелок n = 40 и перепад на одной тарелке ΔР = 5 мм рт. ст.
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Количество водяного пара, выводимого через верх колонны, определяем по формуле


[image: image3.wmf],

y

G

y

G

G

LВП

L

ДТВП

ДТ

ВП

×

+

×

=

                             (6.3.2)

где GВП – количество водяного пара, выводимого через верх К-2, кг/с;

GДТ – количество дизельной фракции, кг/с;
уДТВП – массовая доля водяного пара, подаваемого в отпарную колонну дизельного топлива;

GL – количество сырья, кг/с;

уLВП - массовая доля водяного пара, подаваемого в низ К-2.

Принимаем массовые доли водяного пара уДТВП = 0,02, уLВП = 0,03.
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Количество острого орошения рассчитываем по формуле
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где GО – количество острого орошения, кг/с;

FО – кратность острого орошения;

GБ – количество бензина, кг/с.

Принимаем кратность орошения FО = 2.
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Производим расчет парциального давления углеводородов РУ и водяного пара РВП с учетом количества орошения и водяных паров по формулам
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где МБ – молекулярная масса бензиновой фракции, кг/кмоль;

МВП – молекулярная масса водяного пара, кг/кмоль.
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Температуру верха определяем при помощи программы расчета на ЭВМ. Для определения температуры верха используем график ИТК бензиновой фракции. График ИТК приведен в приложении А. Делим бензиновую фракцию на более узкие условные фракции, для каждой фракции определяем массовую долю, относительную плотность, температуру кипения, среднюю молекулярную массу. Полученные значения вводим в исходные данные программы. Исходные данные для расчета температуры верха К-2 приведены в таблице 6.5. Результаты расчетов приведены в таблицах 6.6 и 6.7.

Таблица 6.5 - Исходные данные для расчета температуры верха К-2
	№
	Компонент
	Массовые доли
	Плотность компонентов
	Температура кипения компонентов, °С
	Молекулярная масса  компонентов

	1
	0-20
	0,200
	0,7347
	89,5
	101,00

	2
	20-40
	0,200
	0,7510
	120,0
	110,50

	3
	40-60
	0,200
	0,7693
	139,5
	120,75

	4
	60-80
	0,200
	0,7857
	156,5
	130,25

	5
	80-100
	0,200
	0,7940
	172,5
	138,00


Таблица 6.6 – Результаты расчета однократного испарения в К-2

	Наименование параметра
	Значение

	Массовая доля отгона
	1,0000

	Мольная доля отгона
	1,0000

	Давление, МПа
	0,137

	Температура, °С
	152,6

	Критическая температура, °С
	274,2

	Критическое давление, МПа
	0,100

	Плотность жидкости, г/см3
	0,779

	Плотность пара, г/см3
	0,766

	Энтальпия жидкости, кДж/кг
	77,5

	Энтальпия пара, кДж/кг
	634,1

	Молекулярная масса сырья
	118,6

	Плотность сырья, г/см3
	0,766

	Количество водяного пара, моль/моль
	0,000


Таблица 6.7 – Результаты расчета однократного испарения в К-2

	№ компонента
	Мольный состав смеси
	Мольный состав жидкой фазы
	Мольный состав паровой фазы

	1
	0,2349
	0,0663
	0,2349

	2
	0,2147
	0,1242
	0,2147

	3
	0,1964
	0,1828
	0,1964

	4
	0,1821
	0,2590
	0,1821

	5
	0,1719
	0,3677
	0,1719

	Сумма
	1,0000
	1,0000
	1,0000


При давлении водяных паров РВП = 0,076 МПа температура конденсации водяных паров равна 91,89 °С [5], что ниже температуры верха колонны. Таким образом, водяной пар полностью покидает колонну К-2 вместе с парами бензина.
6.4 Расчет температуры низа

Рассчитываем давление внизу колонны по формуле
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где РН – давление в низу колонны К-2, МПа;

n – число тарелок в отгонной секции.

Принимаем число тарелок в отгонной секции n = 5 и перепад на одной тарелке ΔР = 5 мм рт. ст.
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Определяем количество водяного пара на нефть по формуле
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Определяем парциальное давление фракций мазута в низу колонны РУ
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где GМ – количество мазута, кг/с;

ММ – молекулярная масса мазута.
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Определяем мольную долю водяного пара на сырье
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Расчет температуры низа К-2 заключается в определении доли отгона в низу К-2. Температуру низа определяем при помощи программы расчета на ЭВМ. Для определения температуры низа делим фракцию мазута на более узкие условные фракции, для каждой фракции определяем массовую долю, относительную плотность, температуру кипения, среднюю молекулярную массу. Полученные значения вводим в исходные данные программы. Исходные данные для расчета температуры низа К-2 приведены в таблице 6.8. Результаты расчетов приведены в таблицах 6.9 и 6.10.
Таблица 6.8 – Исходные данные для расчета температуры низа К-2
	№
	Компонент
	Массовые доли
	Плотность компонентов
	Температура кипения компонентов, °С
	Молекулярная масса  компонентов

	1
	56,205-60
	0,0867
	0,8700
	352,5
	337,6

	2
	60-65
	0,1142
	0,8733
	372,5
	358,4

	3
	65-70
	0,1142
	0,8800
	407,5
	387,2

	4
	70-75
	0,1142
	0,8917
	447,5
	414,4


Продолжение таблицы 6.8
	№
	Компонент
	Массовые доли
	Плотность компонентов
	Температура кипения компонентов, °С
	Молекулярная масса  компонентов

	5
	75-80
	0,1142
	0,9133
	487,5
	440

	6
	80-85
	0,1142
	0,9500
	522,5
	465,6

	7
	85-90
	0,1142
	0,9900
	560
	488

	8
	90-95
	0,1142
	1,0400
	595
	508,8

	9
	95-100
	0,1142
	1,1100
	632,5
	528


Таблица 6.9 – Результаты расчета температуры низа К-2

	Наименование параметра
	Значение

	Массовая доля отгона
	0,0623

	Мольная доля отгона
	0,0741

	Давление, МПа
	0,243

	Температура, °С
	330,0

	Критическая температура, °С
	274,2

	Критическое давление, МПа
	0,100

	Плотность жидкости, г/см3
	0,947

	Плотность пара, г/см3
	0,877

	Энтальпия жидкости, кДж/кг
	179,1

	Энтальпия пара, кДж/кг
	1010,4

	Молекулярная масса сырья
	430,1

	Плотность сырья, г/см3
	0,942

	Количество водяного пара, моль/моль
	1,120


Таблица 6.10 – Результаты расчета температуры низа К-2

	№ компонента
	Мольный состав смеси
	Мольный состав жидкой фазы
	Мольный состав паровой фазы

	1
	0,1104
	0,0880
	0,3903

	2
	0,1370
	0,1201
	0,3480


Продолжение таблицы 6.10

	№ компонента
	Мольный состав смеси
	Мольный состав жидкой фазы
	Мольный состав паровой фазы

	3
	0,1268
	0,1238
	0,1645

	4
	0,1185
	0,1229
	0,0632

	5
	0,1116
	0,1188
	0,0221

	6
	0,1055
	0,1133
	0,0081

	7
	0,1006
	0,1085
	0,0026

	8
	0,0965
	0,1042
	0,0008

	9
	0,0930
	0,1004
	0,0002

	Сумма
	1,0000
	1,0000
	1,0000


6.5 Расчет температуры вывода бокового погона дизельной фракции
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Рисунок 6.1 – Нижний контур колонны К-2

На рисунке 6.1 показан контур колонны, из которого выводится фракция дизельного топлива.

Расчет температуры вывода бокового погона производим методом двойного подбора.

Принимаем кратность орошения FO = 1,5 и рассчитываем количество флегмы, стекающей с вышележащей тарелки в рассматриваемый контур по формуле (6.3.3)
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Принимаем массовый состав флегмы mБ = 0,01; mДТ = 0,99. Рассчитываем количество компонентов во флегме по формуле
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где miФ – массовая доля компонента во флегме.
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Рассчитываем количество компонентов в парах по формуле


[image: image24.wmf],

G

G

G

iФ

i

iП

+

=

                                     (6.5.2)

где GiП, Gi, GiФ – соответственно количество компонента в парах, по материальному балансу и в стекающей флегме, кг/с.
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Материальный баланс по контуру I имеет вид
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[image: image29.wmf]Рассчитываем массовые доли компонентов в парах по формуле
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Определяем давление в зоне вывода дизельного топлива
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где n – число тарелок от ввода сырья до вывода дизельного топлива.

Принимаем число тарелок n = 15 и перепад на одной тарелке ΔР = 5 мм рт. ст.
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Рассчитываем парциальное давление углеводородов и водяных паров в зоне вывода
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где МДТ – молекулярная масса фракции дизтоплива, кг/кмоль.
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Полученные значения вводим в исходные данные программы расчета температуры вывода бокового погона. Исходные данные для расчета приведены в таблице 6.11. Результаты расчетов приведены в таблицах 6.12 и 6.13.
Таблица 6.11 – Исходные данные для расчета температуры вывода бокового погона дизельного топлива

	№
	Компонент
	Массовые доли
	Плотность компонентов
	Температура кипения компонентов, °С
	Молекулярная масса  компонентов

	1
	Б
	0,1166
	0,7660
	121,0
	121,00

	2
	ДТ
	0,8834
	0,8325
	265,0
	226,50


Таблица 6.12– Результаты расчета температуры вывода бокового погона

	Наименование параметра
	Значение

	Массовая доля отгона
	1,0000

	Мольная доля отгона
	1,0000

	Давление, МПа
	0,193

	Температура, °С
	283,9

	Критическая температура, °С
	274,2

	Критическое давление, МПа
	0,100

	Плотность жидкости, г/см3
	0,832

	Плотность пара, г/см3
	0,824


Продолжение таблицы 6.12
	Наименование параметра
	Значение

	Энтальпия жидкости, кДж/кг
	158,8

	Энтальпия пара, кДж/кг
	914,9

	Молекулярная масса сырья
	205,6

	Плотность сырья, г/см3
	0,824

	Количество водяного пара, моль/моль
	0,000


Таблица 6.13 – Результаты расчета температуры вывода бокового погона
	№ компонента
	Мольный состав смеси
	Массовый состав жидкой фазы
	Массовый состав паровой фазы

	1
	0,1981
	0,0091
	0,1166

	2
	0,8019
	0,9909
	0,8834


Так как полученное значение массового состава флегмы не отличается от принятого состава, то перерасчет не производим. Температуру флегмы, поступающей в контур, принимаем с учетом температурного градиента на одну тарелку по формуле
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где tg – температура флегмы, поступающей в контур, оС;

tG – температура паров, оС;
tL – температура ввода сырья, оС;

n – число тарелок от питательной зоны до тарелки вывода фракции дизельного топлива.

Принимаем число тарелок n = 10.
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6.6 Расчет теплового баланса контура I

Тепловой баланс по контуру I составляем с целью проверки принятого состава флегмы.

Записываем уравнение теплового баланса по контуру I
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где QL, Qg, QВП – тепло, вносимое соответственно сырьем, флегмой и водяным паром, кДж/с;

QG, QM, Q/ВП – тепло, выносимое соответственно парами, мазутом и водяным паром кДж/с;

GL, Gg, GВП, GG, GM – количество соответственно сырья, флегмы, водяного пара, паров и мазута, кг/с;

QL, Qg, QВП, QG, QM – теплосодержание указанных компонентов соответственно, кДж/кг.
Принимаем следующие параметры водяного пара, подаваемого в колонну К-2 Р = 0,4 МПа; t = 400 оС. Теплосодержание водяного пара при данных параметрах QВП = 3273,307 кДж/кг. [5] Теплосодержание водяного пара, выводимого из контура I при параметрах Р = 0,037 МПа; t = 283,9 оС равно         3043,319 кДж/кг. [5]
Теплосодержание жидких и парообразных продуктов рассчитываем соответственно по формулам
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где ρ420 – относительная плотность;

t – температура, при которой определяется теплосодержание, оС.
Теплосодержание сырья определяем по формуле
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где QП, qЖ – теплосодержание паров и жидкой фазы отбензиненной нефти, кДж/кг.
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Все результаты сводим в таблицу 6.14.

Таблица 6.14 – Данные по тепловому балансу контура I
	Поток
	G, кг/с
	t, оС
	ρ420
	Энтальпия, кДж/кг
	Количество тепла, кДж/с

	Сырье
	129,48
	362
	0,873
	1011
	130904

	Флегма
	82,47
	276,09
	0,832
	651,6
	53737,5

	Водяной пар входящий
	2,59
	400
	-
	3273,307
	8476,56

	Пары
	154,65
	283,9
	0,824
	924,5
	142974

	Мазут
	57,3
	330
	0,947
	761,5
	43634

	Водяной пар выходящий
	2,59
	283,9
	-
	3043,319
	7880,98
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Рассчитываем разницу между приходом и расходом тепла
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Поскольку δ < 3 %, состав и количество флегмы выбраны верно.

6.7 Расчет теплового баланса К-2
Тепловой баланс рассчитываем по контуру II (рисунок 6.2).
В контур II поступает отбензиненная нефть, орошение и водяной пар, подаваемый в низ основной и отпарной колонн. Принимаем температуру острого орошения 40 оС. Контур покидает дистиллят, дизельное топливо, мазут и водяной пар, отводимый с верха колонны К-2. Поскольку в отпарную колонну подается водяной пар, принимаем температуру вывода дизельного топлива на 10 оС ниже температуры вывода из К-2. Количество дистиллята определяем по формуле

[image: image61.png](&) KOMITAC-3D V8 (SAIMTA) - [Kontyp I ->Crcremunit sua]

SEx
Gafin Peaactop Beseme Bua Boraska  MectpywenTsl  Clewndncawnm  Cepenc Owdo  Crpaska  BHmioTerd _ax
DoEE SR aBs e BNNEQAQA[w [ dE) Y EE LG 20 EE o A % ] ]

B K ORI TI Y BALEML G = 2 G pitl

10

- 1[0l 2. 2t | n B g e e g

I

Bopsmoii map

» Gy

Bopsmoii map

LLleAkrTe B0 KHOMKO/iMolLM Ha OB HEKTe AN ero Bbiaenerv (arecte ¢ Ctrlwn Shift - 106aBATS K BelAeNeHHEH)





Рисунок 6.2 – Принципиальная схема колонны К-2
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где GД – количество дистиллята, кг/с;

GБ – количество бензина, кг/с;

GО – количество орошения, кг/с.
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Записываем уравнения теплового баланса по контуру II
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где QL, QO, QВП – количество тепла, вносимое соответственно сырьем, орошением и водяным паром;

QД, QДТ, QM, QВП – количество тепла, уносимое соответственно дистиллятом, дизельным топливом, мазутом и водяным паром.

Количество тепла потоков рассчитываем по формуле
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где G – количество потока, кг/ч;

q – теплосодержание потока, кДж/кг.
Теплосодержание водяного пара, выводимого из контура II при параметрах Р = 0,076 МПа; t = 152,6 оС равно 2782,899 кДж/кг. [5]
Рассчитываем недостающие теплосодержания потоков по формулам (6.6.3) и (6.6.4)
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Рассчитываем количества тепла потоков, и результаты расчетов заносим в таблицу 6.15
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Таблица 6.15 – Тепловой баланс колонны К-2

	Поток
	Выход на нефть, % масс
	G, кг/ч
	ρ420
	t, оС
	Энтальпия, кДж/кг
	Количество тепла, кДж/с

	Приход:

	Отбензиненная нефть
	100
	466128
	0,873
	362
	1011
	471254475,7

	Орошение
	26,57
	123840
	0,766
	40
	80,1
	9919584

	Водяной пар
	3,27
	15260,4
	-
	400
	3273,307
	49951974,14

	Сумма
	129,84
	605228,4
	
	
	
	531126033,89

	Расход:

	Дистиллят
	39,85
	185760
	0,766
	152,6
	643,5
	119536560

	Дизельное топливо
	42,46
	197928
	0,832
	273,9
	645,1
	127683352,8

	Мазут
	44,25
	206280
	0,947
	330
	761,5
	157082220

	Водяной пар
	3,27
	15260,4
	-
	152,6
	2782,899
	42468151,9

	Сумма
	129,84
	605228,4
	
	
	
	446770284,7


6.8 Расчет количества ПЦО

Определяем количество несбалансированного тепла колонны, которое отводится промежуточным циркуляционным орошением, схема организации которого приведена на рисунке 6.3
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Принимаем температуру вывода дизельного топлива 273,9 оС и ввода   70 оС. Определяем теплосодержание дизельного топлива при температуре 70 оС по формуле (6.6.3)
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Рисунок 6.3 – Схема организации ПЦО
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Рассчитываем количество орошения в секции дизельного топлива по формуле
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где GПЦО – количество циркуляционного орошения, кг/с;

QПЦО – количество несбалансированного тепла, кДж/с;

qПЦОt1, qПЦОt2 – теплосодержание дизельного топлива при температурах вывода и ввода соответственно.
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6.9 Расчет диаметра и высоты К-2

При расчете диаметра колонны выбирается зона, наиболее нагруженная по парам. Чаще всего такой зоной является верх колонны при подаче острого верхнего орошения. Основные зоны колонны по высоте изображены на рисунке 6.4.
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Рисунок 6.4 – Основные зоны колонны по высоте

Определяем допустимую скорость паров в колонне по формуле
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где К – коэффициент, зависящий от расстояния между тарелками и типа контактирующего устройства;

ρЖ, ρП – абсолютная плотность жидкости и паров, кг/м3.

Принимаем расстояние между тарелками а = 600 мм [6] и К = 1000 [7].

Рассчитываем абсолютную плотность жидкости по формуле
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где ρ – относительная плотность нефтепродукта;

α – температурная поправка плотности на один градус. [3]

[image: image85.wmf](

)

.

м

/

кг

89

,

765

20

6

,

152

000818

,

0

766

,

0

3

Ж

=

-

×

-

=

r


Рассчитываем абсолютную плотность паров по формуле
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где Р – давление в зоне вывода паров, МПа;

МСМ – молекулярная масса паровой смеси.

Расчет молекулярной массы паровой смеси приведен в таблице 6.16.

Таблица 6.16 - Расчет молекулярной массы паровой смеси

	Компонент
	Количество паров, кг/с
	Молекулярная масса
	Число молей
	Мольная доля
	Масса смеси

	Дистиллят
	51,6
	121
	0,426
	0,644
	77,95

	Водяной пар
	4,239
	18
	0,236
	0,356
	6,40

	Сумма
	55,839
	 
	0,662
	1,000
	84,36
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Определяем диаметр колонны по формуле
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где V – объем паров, проходящих за один час через сечение колонны, м3/с.
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где Т – температура верха колонны, К.
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Принимаем диаметр колонны равный 3,8 м. [3]
Рассчитываем общую высоту колонны по формуле
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где h1 – высота от верхнего днища до первой тарелки, м;

h2 – высота укрепляющей части колонны, м;

h3 – высота зоны питания, м;
h4 – высота отгонной секции, м;

h5 – высота от уровня жидкости внизу колонны до нижней тарелки, м;

h6 – высота низа колонны, м;

h7 – высота опорной обечайки, м.

Принимаем h5 = 2 м; h7 = 4 м. [2]
Рассчитываем высоту остальных частей колонны
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где VМ – объем мазута внизу колонны, м3;

F – площадь поперечного сечения колонны, м2.
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где GM – количество мазута по материальному балансу, кг/ч;

ρМ – абсолютная плотность мазута при температуре низа колонны, кг/м3;

10 – время запаса остатка, мин.

Абсолютную плотность мазута рассчитываем по формуле (6.9.2)
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Определяем площадь поперечного сечения колонны по формуле
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7 Расчет и выбор теплообменного оборудования

7.1 Расчет сырьевого теплообменника

Рассчитываем теплообменник для нагрева нефти, поступающей в колонну К-1, теплом гудрона, отводимого с установки.

Количество гудрона рассчитываем по материальному балансу, плотность – по данным ИТК. Принимаем температуру гудрона на входе в теплообменник 380 оС, на выходе из теплообменника – 250 оС. Температура нефти на выходе из теплообменника равна температуре ввода в К-1, и составляет 206 оС.

Тепловая нагрузка аппарата определяется из теплового баланса
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где G1 – количество горячего теплоносителя – гудрона, кг/с;

q1, q2 – энтальпия горячего теплоносителя при температурах входа и выхода из аппарата, кДж/кг;

η – коэффициент полезного действия теплообменника.

Принимаем η = 0,96. [2] Значения теплоемкостей гудрона определяем по формуле (6.6.3)
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где  G2 – количество холодного теплоносителя – нефти, кг/с;

q3, q4 – энтальпия холодного теплоносителя при температурах входа и выхода из аппарата, кДж/кг.
Значения теплоемкости нефти на выходе из теплообменника определяем по формуле (6.6.3)
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Следуя уравнению (7.1.1), Q1 = Q2. Таким образом, из уравнения (7.1.3) находим теплоемкость нефти на входе в теплообменник


[image: image117.wmf],

G

Q

q

q

2

2

4

3

-

=

                                         (7.1.4)


[image: image118.wmf].

кг

/

кДж

42

,

378

84

,

130

467

,

9234

449

q

3

=

-

=


Отсюда, зная плотность нефти и теплосодержание, подбором параметра определяем температуру нефти на входе в теплообменник – 177,79 оС.

Имея в виду, что в аппарате осуществляется противоток теплоносителей, по формуле Грасгофа определяем средний температурный напор ΔtСР в теплообменнике
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где ΔtБ, ΔtМ – соответственно большая и меньшая разница температур.

При схеме противотока


[image: image120.wmf],

t

t

t

4

1

Б

-

=

D

                                         (7.1.6)


[image: image121.wmf],

t

t

t

3

2

М

-

=

D

                                        (7.1.7)


[image: image122.wmf],

С

174

206

380

t

о

Б

=

-

=

D



[image: image123.wmf],

С

21

,

72

79

,

177

250

t

о

М

=

-

=

D



[image: image124.wmf](

)

.

С

74

,

115

03

,

72

174

ln

21

,

72

174

t

о

СР

=

÷

ø

ö

ç

è

æ

-

=

D


Определяем предполагаемую поверхность теплообмена по формуле
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где К – коэффициент теплопередачи, Вт/(м2∙К).

Принимаем К = 150 (м2∙К). [8]
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По ГОСТ 9930-78 [3] выбираем разборный многопоточный теплообменник типа «труба в трубе» со следующими характеристиками:

- наружный диаметр теплообменных труб 57 мм;

- наружный диаметр кожуховых труб 108 мм;

- поверхность теплообмена 93 м2;

- длина кожуховых труб 9000 мм.

Для достижения требуемой поверхности теплообмена необходима установка шести секций теплообменника.

7.2 Расчет конденсатора-холодильника

Рассчитываем водяной конденсатор-холодильник для охлаждения и конденсации потока паров колонны К-2.

Для конденсатора-холодильника при расчете тепловой нагрузки учитываем тепло конденсации нефтяных и водяных паров. Для этого составляем тепловой баланс
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         (7.2.1)
где GБ – количество бензина, кг/с;
GВП – количество водяных паров, кг/с;
СВП – теплоемкость водяного пара (СВП = 0,48 кДж/кг∙К);

lВП – теплота конденсации водяного пара (lВП – 2626 кДж/кг);

t1, t2 – начальная и конечная температура продукта, оС;

t3 – температура конденсации водяных паров, оС;
t4, t5 – начальная и конечная температура воды, оС;

СВ – теплоемкость воды (СВ = 4,19 кДж/кг∙К);
I1П, I2Ж – энтальпия пара и жидкости при температуре верха, кДж/кг.

Принимаем начальную температуру воды 22 оС, конечную 45 оС. Рассчитываем энтальпию жидкости по формуле (6.6.3)
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При давлении водяных паров РВП = 0,076 МПа температура конденсации водяных паров равна 91,89 °С. [5]
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Рассчитываем массу воды, необходимую для охлаждения, по формуле
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                                     (7.2.3)
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Имея в виду, что в аппарате осуществляется противоток теплоносителей, определяем средний температурный напор ΔtСР по формуле (7.1.5)
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Определяем предполагаемую поверхность теплообмена по формуле (7.1.8). Принимаем К = 235 (м2∙К). [8]                                     
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По ГОСТ 14246-79 [6] выбираем теплообменник с плавающей головкой со следующими характеристиками:

- внутренний диаметр кожуха 1400 мм;

- наружный диаметр труб 20мм;

- поверхность теплообмена 1246 м2;

- число ходов по трубам 2;

- длина труб 9000 мм.

Для обеспечения требуемой поверхности теплообмена необходима установка двух конденсаторов-холодильников, включенных в схему параллельно.

7.3 Расчет трубчатой печи

Рассчитываем трубчатую печь для  нагрева и частичного испарения отбензиненной нефти.
В нагревательную печь подается отбензиненная нефть, в печи происходит процесс однократного испарения. Количество тепла, отданное нефти должно обеспечить необходимую долю отгона для основной колонны К-2.

Принимаем температуру нефти на входе в печь на 20 °С выше температуры ввода сырья в колонну К-1 tВХ = 226 °С. Температура на выходе из печи равна температуре ввода нефти в колонну К-2 tВЫХ = 362 °С.

Определяем полезную тепловую нагрузку печи по формуле
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                          (7.3.1)
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где GС – расход продукта, кг/с;

е – массовая доля отгона на выходе из печи;

QТК, qТК, qТН – соответственно теплосодержание паров, неиспарившейся жидкости на выходе из печи и продукта на входе в печь, кДж/кг.

Теплосодержание продуктов на выходе из печи рассчитано в п. 6.6 по формуле (6.6.5) qL = 1011 кДж/кг. Определяем теплосодержание сырья на входе в печь по формуле (6.6.3)
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Принимаем долю радиантной поверхности печи 65 %, тогда нагрузка на камеру радиации составит
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Принимаем значение допускаемой теплонапряженности радиантных труб QРН = 31,3 кВт/м2. [2] Рассчитываем требуемую поверхность нагрева радиантной камеры по формуле
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Выбираем печь ВС 1400/12,5 со следующими характеристиками:

– поверхность нагрева радиантных труб 1400 м2;
– рабочая длина радиантных труб 12,6 м;

– количество секций 4;

– тепловая мощность, 58,46 МВт;

– длина 17,6 м;

– ширина 8,4 м;

– высота 20 м.

8 Расчет и выбор насосов

Производим подбор насосов для перекачки сырой нефти, отбензиненной нефти, дистиллята колонны К-2, дизельного топлива, мазута.
Для правильного выбора насоса необходимо рассчитать его необходимую производительность по формуле
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где m – масса жидкости, кг/ч;

ρ – плотность жидкости при температуре перекачки, кг/ м3.

Принимаем температуру перекачки сырой нефти 80 оС. 

Рассчитываем плотности жидкостей по формуле (6.9.2) и производительность насосов по формуле (8.1)
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Для перекачки сырой и отбензиненной нефти выбираем насосы ненормализованные 8НДв-Нм со следующими характеристиками:

- подача 400…720 м3/ч;

- напор 28…94 м ст. жидкости;

- кавитационный запас 3,5…8,5 м ст. жидкости;

- потребляемая мощность 44…216 кВт.

Для перекачки дистиллята, дизельного топлива и мазута выбираем насосы НК-560/335-70 по ТУ 26-02-766-77 со следующими характеристиками:

- подача 335 м3/ч;

- напор 70 м ст. жидкости;

- кавитационный запас 4,7 м ст. жидкости;

- потребляемая мощность 88 кВт. [3]
9 Сводные показатели технологического режима

На основе расчетных данных, произведенных в работе, в таблицу 9.1 вносим основные размеры колонн, количество тарелок, температуры ввода, низа, верха.

Для остальных колонн установки производим выбор технологического режима и их размеров, исходя из литературных данных. [2], [4], [6], [7]
Таблица 9.1 – Сводные показатели технологического режима

	Аппарат
	Температура, оС
	Давление, МПа
	Диаметр, м
	Высота, м
	Число и тип тарелок

	Отбензинивающая колонна К-1

Ввод

Верх

Низ
	206
72,5
226
	0,205
0,197

0,212
	5
	35,2
	22
эжекционные клапанные

	Основная атмосферная колонна К-2

Ввод

Верх

Низ
	362

152,6

330
	0,240
0,213

0,243
	3,8
	39,5
	45
эжекционные клапанные

	Отпарная колонна  К-3

Ввод

Низ
	283,9

273,9
	0,193
	2,4
	27,3
	6
S-образные

	Вакуумная колонна К-4

Верх

Низ
	100

385
	6,0 кПа
	8,4

3,2
	22,5
	Регулярная насадка

	Колонна вторичной перегонки бензина  К-5

Верх

Низ
	82

190
	0,45
	3,6
	-
	60

решетчатые

	Колонна вторичной перегонки бензина  К-6

Верх

Низ
	132
202
	0,35
	3,6
	-
	60

решетчатые

	Колонна вторичной перегонки бензина  К-7

Верх

Низ
	96

135
	0,20
	2,8
	-
	60

решетчатые


Продолжение таблицы 9.1

	Аппарат
	Температура, оС
	Давление, МПа
	Диаметр, м
	Высота, м
	Число и тип тарелок

	Колонна вторичной перегонки бензина  К-7

Верх

Низ
	132

173
	0,15
	4,0
	-
	60

решетчатые

	Печь атмосферного блока

Ввод

Выход
	226

362
	0,24
	-
	-
	-

	Печь вакуумного блока

Ввод

Вывод
	330

400
	0,3
	-
	-
	-


10 Лабораторный контроль производства

Работу АВТ контролируют на основании результатов заводской лаборатории о качестве перерабатываемого сырья и получаемых продуктов. Поскольку на установке вырабатываются не товарные продукты, а компоненты и полуфабрикаты, то на них не распространяются требования ГОСТ. Для них устанавливаются межцеховые технические нормы, регламентирующие основные показатели. Контролируемые показатели качества продуктов, получаемых на АВТ, представляем в таблице 10.1, в которой также указываем ГОСТ метода определения показателя качества.

Таблица 10.1 – Лабораторный контроль производства

	Наименование продукта
	Показатели
	Методы контроля
	Норма

	Нефть после ЭЛОУ
	1 Масс. доля воды, %, не более
	ГОСТ 2477-65
	0,1

	
	2 Содержание солей, мг/дм3, не более
	ГОСТ 21534-76
	3

	
	3 Давление насыщенных паров, кПа, не более
	ГОСТ 1756-2000
	66,7

	Бензин фракции   н.к.-62 оС
	1 Фракционный состав:

- н.к., оС, не ниже

- к.к., оС, не выше
	ГОСТ 2177-99
	35

65

	
	2 Содержание сероводорода, %, не более
	ПО 866-90
	0,003

	
	3 Наличие механических примесей
	ГОСТ 6370-83
	отс.

	Бензин фракций

62-85 оС

85-120 оС

120-140 оС

140-180 оС
	1 Фракционный состав:

- к.к., оС, не выше

- к.к., оС, не выше

- к.к., оС, не выше

- к.к., оС, не выше
	ГОСТ 2177-99
	101

159

164

194

	
	2 Содержание серы, % масс., не более
	ГОСТ 51947-2002
	0,2

	
	3 Содержание механических примесей и воды
	ГОСТ 10577-78

ГОСТ 6370-83
	отс.

	
	4 Испытание на медной пластинке
	ГОСТ 6321-92
	выд.

	
	5 Наличие сероводорода
	МВИ 380-2005
	отс.


Продолжение таблицы 10.1

	Наименование продукта
	Показатели
	Методы контроля
	Норма

	Дизельное топливо
	1 Фракционный состав:

- температура начала перегонки, оС, не ниже

- до 360 оС выкипает, %, в пределах
	ГОСТ 2177-99
	150

80…98

	
	2 Содержание серы, % масс.
	ГОСТ 51947-2002
	не норм.

	
	3 Наличие сероводорода
	МВИ 380-2005
	отс.

	
	4 Испытание на медной пластинке
	ГОСТ 6321-92
	не норм.

	
	5 Цвет
	Визуально
	не темнее желтого

	
	6 Плотность при 20 оС, кг/м3, не менее
	ГОСТ 3900-85
	800

	Вакуумный газойль
	1 Фракционный состав:

- температура начала перегонки, оС, не ниже

- температура конца перегонки, оС, не выше
	ГОСТ 2177-99
	180

500

	
	2 Плотность при 20 оС, кг/м3, в пределах
	ГОСТ 3900-85
	870…950

	
	3 Объемная доля воды
	ГОСТ 2477-65
	следы

	
	4 Содержание серы, % масс.
	ГОСТ 51947-2002
	не норм.

	Мазут
	1 Плотность при 20 оС, кг/м3, не менее
	ГОСТ 3900-85
	870

	
	2 Температура вспышки в закрытом тигле оС, не ниже
	ГОСТ 6356-65
	60

	Гудрон
	1 Плотность при 20 оС, кг/м3, в пределах
	ГОСТ 3900-85
	970…990


11 Техника безопасности и охрана труда на установке
Из-за легкой воспламеняемости нефти, а также способности ее паров образовывать с воздухом взрывчатые смеси  нефтеперерабатывающие заводы относятся к предприятиям, весьма опасным в пожарном отношении. Пожары и взрывы наносят ущерб и иногда сопровождаются человеческими жертвами. Вредное влияние нефтепродуктов на органы человека может при несоблюдении должных мер предосторожности привести к профзаболеваниям и отравлениям.

Специфическими опасностями заводов, перерабатывающих высокосернистое сырье, являются выделение сероводорода и накопление пиросернистого железа, способного в определенных условиях самовозгораться. Сероводород может скапливаться в низких местах.

Правила техники безопасности обязывают иметь в производственных помещениях, где возможно выделение сероводорода, приточно-вытяжную вентиляцию. В случае временного прекращения работы вентиляции рабочие обязаны надеть противогазы, а при длительных перебоях – удалиться из помещения. Пропуски газа или сернистого нефтепродукта через фланцевые соединения должны устраняться в противогазе и в присутствии дублера.

Работы в обваловке резервуарных парков или отбору там проб, открытие кранов и задвижек у сырьевых емкостей должны проводиться в сопровождении дублера и в исправном фильтрующем противогазе. Работу в колодцах, приямках, емкостях следует проводить в шланговом противогазе и также в присутствии дублера. На работающего должен быть одет предохранительный пояс с сигнальной веревкой, свободный конец которой прочно закрепляется у места нахождения дублера. Веревка должна проходить у рабочего под мышками.

Запорные приспособления в приямках, подвалах, колодцах должны иметь приводы, позволяющие рабочему проводить все операции с поверхности земли.

Для предупреждения образования пирофорных осадков необходимо периодически и тщательно очищать внутренние поверхности емкостей от продуктов коррозии. Сброс газа на факел без зажигания не разрешается.

Все работники, занятые на переработке сернистых нефтей, должны быть инструктированы относительно правил оказания первой помощи при отравлениях, уметь делать искусственное дыхание, быстро вызывать врача из медицинского пункта.

Наибольшую опасность в зимних условиях представляют те места в трубопроводах, емкостях и аппаратуре, где может скапливается вода, способная при замерзании вызвать разрывы и течи. Исключительно опасны также чугунные детали. Переходы, лестницы и площадки на установках даже при небольшой корке льда могут быть причиной серьезной травмы.

Правила безопасной эксплуатации обязывают все мероприятия по отеплению производственных помещений и нефтезаводского оборудования выполнять до наступления зимы. Особенно тщательно надлежит утеплять шкафы КИП и их коммуникационные линии. Необходимо дублирование манометров. Должны быть хорошо утеплены стояки для слива воды, паропроводы, дренажные конденсационные линии, спускные задвижки резервуаров и чугунные задвижки на продуктопроводах.

Во избежание скопления и замерзания воды все спускные линии должны прогреваться. При морозах водяные стояки и спускные линии, где наблюдается большое скопление воды, должны быть приоткрыты и вода должна вытекать небольшой струей. Во избежание замерзания трубопроводов для вязких жидкостей перекачку их следует вести непрерывно. На случай остановки такие трубопроводы должны иметь присоединения для возможного заполнения их перед остановкой маловязким низкокипящим нефтепродуктом. Для отогревания замерзших трубопроводов можно использовать только пар и горячую воду; применение открытого огня в таких случаях не допускается.

Площадка перед установкой и дороги, лестницы, площадки, переходы должны быть очищены от снега и льда и посыпаны песком; на лестницах, площадках и переходах не должно быть сосулек. Все поручни, перила, скобы и защитные приспособления, предохраняющие человека от падения, должны быть в исправном состоянии.
12 Описание работы установки
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