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Аннотация: 

Резервуары низкого давления служат для хранения воды, нефти и 

нефтепродуктов. В зависимости от положения в пространстве цилиндрические 

резервуары делят на вертикальные и горизонтальные. Вертикальные 

цилиндрические резервуары имеют днище, стенку, крышу, эксплуатационное 

оборудование. В них хранятся нефтепродукты при малой их оборачиваемости 

(10-12 раз в год).  

Abstract: 

Low pressure tanks are used to store water, oil and oil products. Depending 

on the position in space, cylindrical tanks are divided into vertical and horizontal. 

Vertical cylindrical tanks have a bottom, a wall, a roof, and operational equipment. 

They store oil products with their low turnover (10-12 times a year). 
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Введение (Introduction) 

При большей оборачиваемости нефтепродуктов применяются резервуары 

с плавающей крышей и понтоном. Вертикальные резервуары применяют для 

хранения легковоспламеняющихся жидкостей (например, бензина) при объемах 

до 20000 м3: для хранения горючих жидкостей Объем вертикальных до 50000 м3 

и более и регламентируется нормальным рядом: 100, 200, 300, 400, 500, 700, 1000, 

2000, 3000, 5000, 10000, 20000, 30000 и 50000 м². 

 

Классификация и назначение резервуаров. Все резервуары 

нормального ряда (исключая в некоторых случаях резервуары объемом 50000 

м3) строят индустриальным методом из рулонных заготовок. Резервуары 

объемом 50000 м³ сооружают как из рулонных заготовок, так и полистовым 

способом. Проектирование резервуаров объемом более 50000 м3 выполняют 

по индивидуальным техническим условиям специализированные 

организации. В зависим зависимости от объема и места расположения 

вертикальные резервуары подразделяются на три класса:  

• класс особо опасные резервуары: объемами 10000 м3 и более, а также 

резервуары объемами 5000 м³ и более, расположенные непосредственно по 

берегам рек, крупных водоемов и в черте городской застройки;  

• класс 10000 м3 резервуары повышенной опасности: объёмами от 5000 до 10000 м3; 

• класс III-опасные резервуары: объемами от 100 до 5000 м².  

Степень опасности учитывается при проектировании специальными 

требованиями к материалам, а также при расчете коэффициентом надежности 

по назначению (2 = 1,1 - для I класса = 1,05 - для II класса; у=1,0 для III класса).  
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Резервуары этого типа выполняются, в основном, наземными. Крупные 

резервуары для хранения нефтепродуктов в районах с нормативным весом 

снегового покрова на 1 м2 горизонтальной поверхности земли до 1.5 кПа 

включительно могут иметь плавающие крыши без стационарной крыши.  

 

Рисунок 1 – Вертикальный цилиндрический резервуар 

 

 

Рисунок 2 – Горизонтальный цилиндрический резервуар 

 

Плавающие крыши могут быть следующих типов: 

˗ однодечной конструкции (однодисковые) с герметичными 

коробами, расположенными по периметру (рис. 1);  

˗ двоечной конструкции (двухдисковые), состоящей из 
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герметичных коробов, образующих всю поверхность крыши,  

˗ поплавкового типа.  

 

Рисунок 3 – Схема однослойной гибкой плавающей крыши: 1-кольцевые 

короба; 2- монтажные соединения коробов: 3-мембрана; 4 - трубчатые стойки; 

5 - кольцевой балкон 
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Плавающие крыши двуличной конструкции характеризуются 

непотопляемостью и высокой жесткостью. Однако из-за большой 

металлоемкости и трудоемкости изготовления они применяются в единичных 

случаях. Плавающие крыши поплавкового типа в России пока отсутствуют, но 

исследования по ним проводятся. Так, в [1] предлагается плавающая крыша 

поплавкового типа из рулонных заготовок, в которой повышена плавучесть и 

жесткость центральной части настила по сравнению с однодечной крышей. 

Резервуары с плавающей крышей должны иметь верхнее кольцо жест 

кости, шириной не менее 800 мм, устанавливаемое на верхнем поясе стенки и 

используемое в качестве обслуживающей площадки. Доступ на плавающую 

крышу должен обеспечиваться катучей лестницей. Плавающие крыши 

должны иметь опорные стойки высотой около 1800 мм для осмотра и ремонта 

крыши и днища, минимум один люк-лаз диаметром не менее 600 мм. В 

северных снежных районах, а также в районах, где возможны пыльные бури, 

применяют резервуары со стационарной крышей и понтоном. Понтон состоит 

из понтонного кольца, обеспечивающего его плавучесть, и центральной части 

из плоских стальных листов толщиной 4 мм. Понтонное кольцо выполняется 

из замкнутых коробов или открытых отсеков, разделенных радиальными 

стенками. Между стенкой резервуара и наружной стенкой понтонного кольца 

имеется зазор шириной 200...275 мм, который заполняется уплотняющим 

затвором. Возможны варианты понтонов по типу плавающих крыш. 

Горизонтальные цилиндрические резервуары предназначены для хранения 

нефтепродуктов под избыточным давлением до 70 кПа (7000 мм вод. столба). 

Резервуары имеют простую форму, транспортабельны по железной дороге, 

что ограничивает диаметр до 3,25 м. В отдельных случаях диаметр резервуара 

может доходить до 4,0 м. Наибольшее распространение получи ли резервуары 

для нефтепродуктов объемом 5, 10, 25, 50, 75 и 100 м. Горизонтальные 

резервуары могут быть надземного и подземного расположения. Здесь 

рассматриваются только надземные резервуары, опирающиеся на две опоры.  
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Краткая характеристика и назначение газгольдеров низкого 

давления 

 

Газгольдеры применяют для хранения природного и искусственного газа 

на металлургических, коксохимических и газовых заводах, в химической и 

нефтяной промышленности, в городском хозяйстве. По своим технологическим 

особенностям газгольдеры низкого давления относятся к газгольдерам 

переменного объема (постоянного давления не более 5 кПа, что соответствует 

500 мм вод. столба). В газгольдерах переменного объема давление газа 

сохраняется за счет веса подвижных частей в результате их опускания или 

подъема. По конструкции газгольдеры переменного объема разделяют на 

мокрые и сухие. В мокрых газгольдерах нижняя часть (резервуар) заполнена 

водой, которая образует водяной затвор, обеспечивающий герметичность 

газового пространства. В сухих газгольдерах вода отсутствует. Подвижная часть, 

создающая давление газа, представляет собой конструкцию в виде поршня, 

Мокрые газгольдеры применяют для хранения газов, не вызывающих 

интенсивной коррозии, стали. Типовые мокрые газгольдеры имеют вместимость 

100...30000 м и состоят из вертикального цилиндрического резервуара, 

заполненного водой, одного или нескольких промежуточных звеньев 

(телескопов), колокола (цилиндрическая оболочка, открытая снизу с пологой 

сферической кровлей) и направляющих (рис. 4). Через дно резервуара под 

колокол подводят газопроводы для подачи и расходования газа. Основными 

недостатками мокрых газгольдеров являются существенные колебания давления 

газа при опускании и подъеме подвижных частей, а также трудности их 

обслуживания при отрицательной температуре. Сухие газгольдеры применяют в 

случае, когда хранимые газы имеют высокую концентрацию (до 99,9% и выше) 

и не допускают увлажнения (этилен, пропилен и др.). Объём сухих газгольдеров 

10...600 тыс. м3. Конструкция (рис. 5) их состоит из цилиндрической оболочки с 

плоским днищем и сферической кровли каркасного типа. Внутри газгольдера 

размещается специальная конструкция в виде шайбы, перемещающейся по 
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вертикали под давлением газа наподобие поршня. Между корпусом и 

вертикальными стенками шайбы располагается либо уплотняющий затвор 

(газгольдер поршневого типа), либо кольцевой фартук из прорезиненной ткани, 

герметично соединенный с корпусом и шайбой для изоляции газового 

пространства (газгольдер с гибкой секцией). 

 

Рисунок4 – Схема двухзвенного мокрого газгольдера: 1 - покрытие 

колокола; 2 - внешние направляющие: 3 - внешние ролики, 4 - внутренние 

направляющие: 5 - внутренние ролики; 6-трубчатые стойки; 7-пригруз: 8-

подкладные балки 
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Рисунок 5 – Схема сухого газгольдера объемом 100000 м²: 1 -площадка 

фонаря; 2 - шайба в верхнем положении; 3-шайба в нижнем положении; 4 - 

обшивка: 5-цспная лестница: 6-подьемная клеть; 7 - наружный подъёмник; 8 - 

подвод газа 

 

I. Технико-технологические расчеты абсорбера.  

1. Расчет материальных балансов 

 

В абсорбер поступает нефтяной газ в количестве 100 м3/ч или 800 тыс. 

м3/год. Количество абсорбента составляет 240.10 кг/ч. В таблице 1 приведены 

данные для расчёта абсорбера. 
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Таблица 1 – Данные для расчёта абсорбера 

 

Состав и количество очищенного газа показаны в таблице 2. 

Таблица 2 - Состав и количество очищаемого газа 

 

 

2. Расчет абсорбера при использовании 25% - водного раствора 

моноэтаноламина (МЭА) 

 

Парциальное давление кислых компонентов: 

         Pi = Побщ*Yi , где Побщ = 35 кгс/см2       

P(H2S) = 35*4.41/100%*760 = 1173.06 мм.рт.ст. 

P(СО2) = 35*3.19/100%*760 = 848.54 мм.рт.ст. 

Определяем равновесные концентрации H2S и СО2. 

 

25% МЭА, следовательно 250 г/л/61 = 4.1моля, 

где молярная масса МЭА = 61,  
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Значит, 0.79*4.1 = 3.239*34 = 110.126 г.H2S/г.МЭА,  

где молярная масса H2S = 34,  

  

На основании практических данных принимаем насыщение раствора H2S 

внизу абсорбера 45 % от равновесного, СО2- 40 % от равновесного.  

Принимаем содержание в регенерированном растворе H2S- 2 г/л, СО2- 3 г/л. 

Содержание H2S в насыщенном растворе МЭА: 

110.126*0.45 = 49.5567г/л = 50 г/л, 

Количество H2S извлекаемое из газа 1л раствора: 

 

Количество СО2 в насыщенном растворе МЭА: 

 

Количество СО2 извлекаемое из газа 1л раствора: 

 

Определяем содержание Н2S и СО2, извлекаемое из газа. Остаточное 

содержание Н2S и СО2 в очищенном газе принимаем равным нулю. 

Количество регенерированного раствора МЭА, необходимого для 

поглощения: 

 

 

3. Расчет абсорбера при использовании 25% - водного раствора 

метилдиэтаноламина 

 

Определяем равновесные концентрации H2S и СО2 . 
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Значит,  

 

где молярная масса H2S = 34,   

 

На основании практических данных принимаем насыщение раствора H2S 

внизу абсорбера 80 % от равновесного, СО2- 80 % от равновесного. Принимаем 

содержание в регенерированном растворе H2S- 2 г/л, СО2- 3 г/л. 

Содержание H2S в насыщенном растворе МЭА: 

56.406*0.8 = 47.94г/л = 48 г/л, 

Количество H2S извлекаемое из газа 1л раствора: 

 

Количество СО2 в насыщенном растворе МЭА: 

 

Количество СО2 извлекаемое из газа 1л раствора: 

46.64-3= 43.64= 44г/л, 

Определяем содержание Н2S и СО2, извлекаемое из газа. Остаточное 

содержание Н2S и СО2 в очищенном газе принимаем равным нулю. 

Количество регенерированного раствора МЭА, необходимого для 

поглощения: 

 

В результате проведенных расчетов получили что, если использовать 25% 

водного раствора МДЭА намного выгоднее, чем если использовать 25% водного 
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раствора МЭА, так как при этом расход МДЭА уменьшается на 66.2%. 

На основании полученных результатов дальнейшие расчеты производим при 

использовании данных водного раствора МДЭА. 

 

3. Расчет материального баланса абсорбера 

 

Определим состав насыщенного раствора МДЭА. Среднее содержание Н2S в 

насыщенном растворе МДЭА%: 

 

В насыщенном растворе, выходящем из абсорбера, содержится: 

G(H2S)нас = 35.63*0.188 = 6.7 кг/ч, 

G(СО2)нас = 36.23*0.188 = 6.8 кг/ч, 

G(МДЭА)нас = 250*0.188 = 47кг/ч, 

Gреген.р-ра = 0.047/0.25 = 0.188 кг/ч, 

Результаты расчетов представлены в таблице 3, 4, 5. 

Таблица 3 – Состав и количество насыщенного раствора МДЭА 
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Таблица 4 – Состав и количество очищенного газа  

 

 

Таблица 5. – Материальный баланс абсорбера  

 

 

4. Расчет теплового баланса абсорбера 

 

Тепловой баланс абсорбера рассчитывают, чтобы определить температуру 

насыщенного абсорбента, уходящего из абсорбера. 

Уравнение теплового баланса имеет вид 

                                        (1) 

где  Qvc-приход тепла с очищаемым газом, 

Qap-приход тепла с регенерированным абсорбентом, 

Qв-количество тепла, выделяемое при абсорбции компонентами, 

Qvo-расход тепла с очищенным газом, 

Qaн-расход тепла с насыщенным абсорбентом, 
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Количество тепла, вносимое в абсорбер с очищаемым газом при t=30гр.С, равно: 

Qvc = Gc*Htc,     (2) 

 где Gc- расход газа, кг/ч., 

 

Энтальпия очищаемого газа рассчитывается по формуле: 

    (3)   

где H(o)см-энтальпия идеальной смеси, кДж/кг, 

Нсм-поправка на давление, кДж/кг, 

Энтальпия идеального газа рассчитывается по формуле: 

( ) кДж/кг,
100

100100100

32

0

T
D

T
C

T
B

T
AH i +








+








+=            (4) 

где А, В, С, D – коэффициенты, Т - температура, К.  

Расчет энтальпии газа приведен в таблице 6. 

Таблица 6 – Расчет энтальпии газа при t=303К 

Наименование 

компонентов 

Содержание Yi, 

масс.доля 

Hi(o), 

кДж/моль 

Hi(o)* Yi, 

кДж/моль 

Количество 

кг/час 

1 2 3 4 5 

углекислый газ 0.046 220.6 10.15 6.248 

сероводородный газ 0.048 291.5 13.99 6.698 

азот 0.191 311.2 59.44 26.460 

метан 0.148 626.0 92.65 20.496 

этан 0.168 424.7 71.35 23.310 

пропан 0.243 370.2 89.96 33.748 

бутан 0.116 337.0 39.09 16.124 

пентан 0.037 329.7 12.20 5.180 

Гексан и выше 0.003 324.9 0.97 0.390 

итого: 1.000 3235.8 389.80 138.654 

 

Значения Hi(o) взяты из таблицы 7. 
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Таблица 7 – Газовая смесь, входящая в абсорбер 

Компоненты Yi(мол) Pкрi Ткрi wi Pкрi* Yi Ткрi* Yi wi* Yi 

СО2 0.0319 7.375 304.20 0.2310 0.235 9.70 0.0074 

Н2S 0.0441 9.000 373.60 0.0001 0.397 16.48 0.000004 

N2 0.2116 5.000 25.00 0.0004 1.058 5.29 0.00008 

С1 0.2869 4.605 190.55 0.0104 1.321 54.67 0.0030 

С2 0.1740 4.875 305.43 0.0986 0.848 53.14 0.0172 

С3 0.1717 4.248 369.82 0.1524 0.729 63.50 0.0262 

С4 0.0622 3.795 425.16 0.2010 0.236 26.44 0.0125 

С5 0.0165 3.400 200.00 0.2510 0.056 3.30 0.0041 

С6 0.0011 3.200 225.00 0.2960 0.004 0.25 0.0003 

итого: 1.0000    4.884 232.77 0.0707 

 

Приведенные давление РКР и температура ТКР вычисляются по формулам: 

Па  , 
.КРП

ПР
P

P


=                                                                                                                             (5) 

где  - давление в системе, Па; 

Рп.кр  - псевдокритическое давление, Па.  

    К , 
.КРП

пр
Т

Т
T =                                                (6) 

где Т - температура в системе, К. 

Псевдокритические величины давления и температуры рассчитываются по формулам: 

 = крiiКРП PyP /

.   , Па                                                    (7) 

где 
/

iy  - содержание i-го компонента, мольн. доли; 

Ркрi - критическое давление i-го компонента, Па.  

К , /

.  = крiiКРП ТyT                                  (8) 

Поправка на давление рассчитывается по формуле: 

( ) ( )( ) кДж/кг , 10. HH
М

RT
H CM

СМ

КРП
CM +=                         (9) 

где R - универсальная газовая постоянная, кДж/(моль К);   

Тп.кр - псевдокритическая температура, К;  
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Мсм - средняя молекулярная масса газа, поступающего в аппарат; 

( ) ( )10   НиH  - поправки на давление для энтальпии, 

CM  - фактор ацентричности смеси 

Энтальпия идеальной газовой смеси вычисляется по формуле: 

( ) ( )


=

=
N

i

iiCM HyH
1

0/0/

 , кДж/кг                         (13) 

где уi - содержание i-го компонента, масс, доли; 

( )0/
iH  - энтальпия идеального газа кДж/кг. 

Энтальпия идеального газа рассчитывается по формуле (4): 

Для углекислого газа энтальпия идеального газа равна: 

( )
;кДж/кг  2.424

0/
62
=HCH                           

( )
кДж/кг  2.361

0/
83
=HCH  

( )
кДж/кг6363

0/
104

  .H HC =                             
( )

кДж/кг  7.367
0/

125
=HCH         

( )
кДж/кг  00.332

0/
2
=NH                              

( )
кДж/кг  9.652

0/
4
=CHH  

( )
кДж/кг  7.362

0

6
/ =+CH   

( )


0/

iH = 424.2 + 363.6 + 332.0 + 362.7 + 361.2 + 367.7 + 652.9 = 2864.3 кДж/кг      

  Находим энтальпию идеальной газовой смеси: 

( )0/
CMH = 69.72 + 107.08 + 78.48 + 96.80 + 46.54 + 15.15 + 1.09 = 414.86 кДж/кг 

Результаты расчета энтальпии приведены в таблице 8. 

Таблица 8 – Результаты расчета энтальпии очищенного газа 

Наименование 

компонентов 

Содержание Yi, 

масс. доля 

Hi(o), 

кДж/моль 

Hi(o)* Yi, 

кДж/моль 

кг/ч 

азот 0.210 332.0 69.72 26.460 

метан 0.164 652.9 107.08 20.496 

этан 0.185 424.2 78.48 23.310 

пропан 0.268 361.2 96.80 33.748 

бутан 0.128 363.6 46.54 16.124 

пентан 0.0412 367.7 15.15 5.180 

Гексан и выше 0.003 362.7 1.09 0.390 

итого: 1,000 2864.3 414.86 125.708 
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Результаты расчета очищенного газа представлены в таблице 9: 

Таблица 9 – Для очищенного газа, покидающего абсорбер 

Компоненты Yi(мол) Pкрi Ткрi wi Pкрi* 

Yi 

Ткрi* Yi wi* Yi 

N2 0.230 5.000 25.00 0.0400 1.15 5.75 0.0092 

С1 0.310 4.605 190.55 0.0104 1.43 59.07 0.0032 

С2 0.188 4.875 305.43 0.0986 0.92 57.42 0.0185 

С3 0.185 4.248 369.82 0.1524 0.79 68.42 0.0282 

С4 0.067 3.795 425.16 0.2010 0.25 28.49 0.0135 

С5 0.018 3.400 200.00 0.2510 0.06 3.60 0.0045 

С6 0.001 3.200 225.00 0.2960 0.003 0.23 0.0003 

итого 1.000    4.60 222.98 0.0774 

 

Рпр = 3.5/4.60 = 0.76,  

Тпр = 317.2/222.98 = 1.42, 

Н(0) = 2.5, Н(1) = 0.5,    

Нсм = 8.315*222.98/44.5*(2.5+0.5*0.0774) =105.77 кДж/кг, 

Нtc = 414.86-105.77 = 309.09 кДж/кг, 

Количество тепла, уходящее с очищенным газом: 

Qvc=125.708*309.09 =38855.085 кДж/ч=10.79 кВт, 

Qvр=Gр-р МЭА*Нt,                                                                (14)   

Поскольку остаточное содержание H2S и СО2 содержатся в незначительных 

количествах, то без ущерба для точности расчета теплового баланса аппарата 

энтальпию регенерированного раствора МДЭА можно принять равной энтальпии 

25%-ного водного раствора МДЭА. Энтальпия в этом случае находится по формуле: 

Нt* = Ср*tв = 3.97*30 = 119.1 кДж/кг, 

Qar = 47.554*119.1= 5663.68 кДж/ч = 1.57 кВт, 

Количество тепла, выделяемое в единицу времени при абсорбции кислых 

компонентов: 
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Теплота хемосорбции кислых компонентов принимается равной:  

 

Тепловой баланс абсорбера представлен в таблице 10. 

Таблица 10 – Тепловой баланс абсорбера 

 

Расход тепла  
HAQ   с насыщенным абсорбентом находят на основе теплового 

баланса абсорбера по формуле: 

кДж/кг , РАСХПРИХA QQQ
H

−=                    (15) 

где ПРИХQ - общий приход тепла, кДж/кг; 

      РАСХQ - общий расход тепла, кДж/кг, 

          
HAQ =19.95 -10.79 = 9.16 кДж/кг, 

 Энтальпия в этом случае рассчитывается по формуле: 

кДж/ч  41.151
5.60

16.9
==Ж

tH
H , 
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Перепад температур раствора МДЭА в промышленных абсорберах аминной 

очистки газов в зависимости от содержания кислых компонентов в сырье и степени 

очистки может достигать 70 °С. Для учета зависимости теплоемкости насыщенного 

абсорбента от температуры, примем, что температура насыщенного абсорбента на 

10 °С выше температуры регенерированного раствора: 

tH = 35 + 10=45°C, 

Температуру насыщенного абсорбента найдем из уравнения: 

CtH

0 454.44
41.3

41.151
==  

Таким образом, найденная величина совпадает с принятой температурой. 

 

5. Расчет диаметра абсорбера 

 

Определяем диаметр абсорбера в наиболее нагруженном нижнем сечении. 

Диаметр абсорбера находится по формуле: 

м , 
4

 


= CV

D   21) 

где VС   - секундный расход газа в абсорбер, м3/с; 

             - линейная скорость паров, м/с.  

м  133.0
74.014.3

0103.04
=




=D  

Диаметр промышленной установки равен 0.14 м. 

   Находим площадь поперечного сечения абсорбера по формуле: 

2м ,
4

D
F


=


                                                 (22) 

2м 104.0
4

133.014.3
=


=F  

Определение диаметра абсорбера необходимо увязывать со смачиваемостью 

насадки абсорбентом. Связь плотности орошения, от которой существенно зависит 

полнота смачиваемости насадки, с диаметром абсорбера и расходом абсорбента 

выражается равнением: 
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)(м  м ,
785/0

2 с
D

Lo
U 


=  

где U- плотность орошения, 

Lo- расход абсорбента, м /с, 

С помощью полученной величины U определяю значение коэффициента 

смачиваемости Y по уравнению: 

)exp(1 mAY −−= ,  

 n
a

U
Cm








=

4
 

где n- показатель степени, величины А, С и n для колец Рашига: 

А = 1.02, С = 0.16, n = 0.4, 

а – удельная поверхность, 

U

U
a

+


=

0125.0

85
 

Если при данном значении U величина Y близка к единице, то на этом расчет 

диаметра закончен. После всех операций величина U = 0.0047, величина m 

=0.000384, Y= 0.99961. Можно сделать вывод, что насадка выбрана правильно, 

скорость паров удовлетворительная. 

 

II. Технико – технологические расчёты ГФУ-300 

1. Исходные данные для расчёта. Производительность по сырью, т/год 

  

С учётом, что установка работает 340 дней в году, производственный процесс 

непрерывный, её производительность, кг/ч  

 

              (23) 

 

2 Состав сырья, мас. доли и его количество, кг/ч  

 

 

 

F 65280=

Fmas F
1000

340 24
=
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Таблица 11 – Состав сырья 

Этилен 0.0054 

Этан 0.0302 

Пропилен 0.4903 

Пропан 0.1075 

Бутилен 0.1132 

Бутадиен 0.1283 

Пентен 0.0319 

Бензол 0.0573 

Гептен 0.0359 

 

 

 

 

           (24) 

 

 

 
 

 

 

Cmas

0.0054

0.0302

0.4903

0.1075

0.1132

0.1283

0.0319

0.0573

0.0359



























=

I

Cmas
I 1.0000=

KF
I

Cmas
I
Fmas=

KF

43.20

241.60

3922.40

860.00

905.60

1026.40

255.20

458.40

287.20



























=
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3 Максимально допустимое давление в колонне 16,5 атм 

Молекулярные массы компонентов сырья, кг/кмоль 

 

  

 

4. Материальный баланс колонны  

Лёгкий ключевой компонент – пропилен, тяжёлый – бутилен  

Начальные приближения неизвестных концентраций, мас. доли количеств 

дистиллята и кубового остатка, кг/ч  

 

 

 

Уравнение материального баланса в общем виде 

F = D+R,         (24) 

где F - количество питания, кг/ч; 

D - количество отбираемого дистиллята, кг/ч; 

R - количество отбираемого кубового остатка, к г /ч . 

 

 

 

 

M

28.052

30.068

42.078

44.094

56.104

54.088

70.130

78.108

98.182



























=

Xmas

0.0000

0.0000

0.0300

0.0176

0.2942

0.3307

0.0829

0.1489

0.0933



























=
Ymas

0.0088

0.0491

0.7767

0.1637

0.0010

0.0000

0.0000

0.0000

0.0000



























=

Dmas 4916=

Rmas 3072.61=
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 Состав куба, мас. доли   

 

 

Состав дистиллята, мас. доли  

 

 

Количества дистиллята и кубового остатка, кг  

 

 

 

Покомпонентный состав дистиллята KD и кубового остатка KR, кг/ч  

     (25) 

     (26) 

Xmas

0.0000

0.0000

0.0300

0.0176

0.2942

0.3307

0.0829

0.1489

0.0933



























=

I

Xmas
I 0.9976=

Ymas

0.0088

0.0491

0.7767

0.1637

0.0010

0.0000

0.0000

0.0000

0.0000



























=

I

Ymas
I 0.9993=

Dmas 4916.00=

Rmas 3072.61=

Fmas Dmas− Rmas− 0.0224−=

KR
I

Xmas
I
Rmas=

KD
I

Ymas
I
Dmas=
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Сводный материальный баланс приведён в таблице 12 

Таблица 12 - Сводный материальный баланс  

 

Мольный состав сырья, мол. доли  

      (27) 

 

KD

43.26

241.38

3818.26

804.75

4.92

0.00

0.00

0.00

0.00



























= KR

0.00

0.00

92.18

54.08

903.96

1016.11

254.72

457.51

286.67



























=

к
о

м
п

о
н

ен
т 

п
и

та
н

и
е
 

д
и

ст
и

л
л

я
т 

к
у

б
о

в
ы

й
 

о
ст

ат
о

к
 

кг/ч %вес кг/ч %вес кг/ч %вес 

С2Н4 43,2 0,54 43,3 0,88 0 0,00 

С2Н6 241,6 3,02 241,57 4,91 0 0,00 

С3Н6 3922,4 49,03 3821,36 77,72 92,4 3,01 

С3Н8 860 10,75 805,4 16,38 54,21 1,76 

С4Н8 905,6 11,32 4,92 0,10 906,14 29,49 

С4Н6 1026,4 12,83 0 0,00 1018,56 33,15 

С5Н10 255,2 3,19 0 0,00 255,33 8,31 

С6Н6 458,4 5,73 0 0,00 458,61 14,93 

С7Н14 287,2 3,59 0 0,00 287,36 9,35 

Всего 8000 100 4916,55 100,00 3072,61 100,00 

 

 

C
I

Cmas I

M I

I

Cmas
I

M
I



=

C

0.0091

0.0473

0.5488

0.1148

0.0950

0.1117

0.0214

0.0346

0.0172



























=
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 Мольный состав дистиллята, мол. доли  

       (28) 

 

 

 Мольный состав кубового остатка, мол. доли  

         (29) 

 

 

I

C
I 1.0000=

Y
I

YmasI

M I

I

Ymas
I

M
I



=

Y

0.0130
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 Средняя молекулярная масса сырья, кг/кмоль  

      (30) 

 

 Средняя молекулярная масса дистиллята, кг/кмоль  

      (31) 

 

 Средняя молекулярная масса кубового остатка, кг/кмоль  

     (32) 

 

 Количество сырья, кмоль/час  

 

      (33) 

 Количество дистиллята, кмоль/час  

       (34) 

 

 Количество кубового остатка, кмоль/час 

       (35) 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

MsrF

I

C
I
M
I

( )=

MsrF 47.10=

MsrD

I

Y
I
M
I

( )=

MsrD 41.40=

MsrR

I

X
I
M
I

( )=

MsrR 60.43=

F
Fmas

MsrF
=

F 245.62=

D
Dmas

MsrD
=

D 172.05=

R
Rmas

MsrR
=

R 73.57=
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5. Расчет основы параметры колона  

Таблица 13 - основы параметры колона 

№ Параметры Результаты 

расчета 

1 Расчёт давления в колонне, атм 

˗ давление конденсации по закону Рауля 

15,70 

˗ давление наверху колонны (примем на 0.2 атм больше, 

чем в конденсаторе) 

15,90 

˗ давление в кубе (на 0.5 атм выше, чем наверху),  16,40 

2 Расчёт температуры верха, К       311,81 

3 Расчёт температуры низа, К                                         376,289 

4 Расчёт минимального и рабочего флегмового числа (по 

методу Андервуда) 

˗ Минимальное флегмовое число 

˗ рабочее флегмовое число 

 

 

0,4792 

1,0000 

6 общее число тарелок в колонне 50 

7 Расчёт диаметра 

˗ диаметр верхней и нижней частей, м 

 

0,8309 

0,9556 

 

8 Расчёт высоты колонны, м 38,1 

 

6. Технико-технологические расчеты установки НТКР 

 

Производительность установки 96201 кг/ч. 

Материальный баланс стадии сепарации представлен в таблице 6.1: 
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Таблица 14 – Материальный баланс сепарации 

 

 

Материальный баланс стадии абсорбции представлен в таблице 15. 

Таблица 15 - Материальный баланс стадии абсорбции 

 

 

Материальный баланс стадии десорбции представлен в таблице 16: 

Таблица 16 - Материальный баланс стадии десорбции 
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Сводный материальный баланс установки представлен в таблице 17. 

Таблица 17 - Сводный материальный баланс установки 

 

 

Выводы и заключение (Conclusions and conclusion) 

 

Газофракционирующая установка ГФУ-300 предназначена для разделения 

широкой фракции легких углеводородов, компрессионного бензина и 

углеводородного конденсата установки низкотемпературной конденсации и 

ректификации с получением товарных продуктов: фракций пропановой, 

изобутановой, нормального бутана, суммы пентанов и гексановой, а также 

полуфабриката – газа деэтанизации. 
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