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Аннотация: в данной работе представлен расчет основных параметров процесса гидроочистки дизельного топлива, полученного на основе нефти Западно-Сургутского месторождения. На основе исходных данных (производительность установки, характеристика сырья, требуемая глубина обессеривания) выполнен материальный и тепловой баланс реактора гидроочистки. Определены выход целевого продукта, общий расход водорода и расход свежего водородсодержащего газа. Рассчитаны ключевые технологические параметры, включая температуру процесса, объем катализатора и геометрические размеры реактора: диаметр и высота слоя катализатора. Показана зависимость температуры реакционной смеси от остаточного содержания серы в дизельном топливе. Полученные результаты могут служить основой для проектирования промышленной установки гидроочистки, обеспечивающей производство дизельного топлива, соответствующего современным государственным стандартам по содержанию серы. 
Ключевые слова: гидроочистка, сернистые соединения, дизельное топливо.
Abstract: this paper presents the calculation of the main parameters of the hydrotreating process of diesel fuel obtained from the oil of the Zapadno-Surgutskoye field. Based on the initial data (plant performance, raw material characteristics, required desulfurization depth), the material and thermal balance of the hydrotreating reactor was performed. The yield of the target product, the total consumption of hydrogen and the consumption of fresh hydrogen-containing gas are determined. The key technological parameters are calculated, including the process temperature, the volume of the catalyst, and the geometric dimensions of the reactor: the diameter and height of the catalyst layer. The dependence of the temperature of the reaction mixture on the residual sulfur content in diesel fuel is shown. The results obtained can serve as a basis for designing an industrial hydrotreating plant that ensures the production of diesel fuel that meets modern state standards for sulfur content.
Keywords: hydrotreating, sulfur compounds, diesel fuel.

Введение (Introduction)
Нефтеперерабатывающая промышленность играет ключевую роль в мировой экономике, и одним из важнейших ее процессов является очистка нефтепродуктов. Особое место занимает производство экологически чистых моторных топлив, требования к качеству которых постоянно ужесточаются.
В частности, для дизельного топлива критически важным параметром является сверхнизкое содержание сернистых соединений, которые при сгорании образуют оксиды серы, наносящие вред окружающей среде и здоровью человека, а также отравляющие катализаторы последующих процессов и ухудшающие эксплуатационные свойства топлив.
Гидроочистка является основным и наиболее эффективным промышленным методом удаления серы, азота, кислорода и металлов из нефтяных фракций. В основе этого процесса лежит взаимодействие сырья с водородом на поверхности специальных катализаторов при повышенных температуре и давлении. Процесс гидроочистки дизельных фракций, особенно с высокой температурой кипения (180–360 °C), представляет собой сложную задачу, так как остаточные сероорганические соединения (такие как замещенные тиофены и бензотиофены) обладают высокой устойчивостью к гидрогенолизу.
Эффективное проектирование и эксплуатация установок гидроочистки требуют точного расчета их основных параметров, включая материальный и тепловой балансы, расход водорода, объем катализатора и геометрические размеры реактора. Эти расчеты позволяют оптимизировать технологический режим, обеспечить требуемую глубину обессеривания и минимизировать эксплуатационные затраты.
Целью данной работы является расчет низкотемпературного сепаратора и основных параметров процесса гидроочистки дизельного топлива. Для достижения этой цели в работе решаются следующие задачи:
- Определение выхода гидроочищенного дизельного топлива.
- Расчет расхода водорода на гидроочистку с учетом химического потребления, растворения и механических потерь.
- Составление материального баланса реактора.
- Расчет теплового баланса и определение рабочей температуры процесса.
- Определение требуемого объема катализатора и геометрических размеров реактора.
Проведенный расчет позволяет научно обосновать технологический режим работы установки, обеспечивающий достижение заданной глубины обессеривания (менее 0,2% масс. серы) и оптимальные технико-экономические показатели.
[bookmark: _Hlk184135018]
РЕЗУЛЬТАТЫ (RESULTS)

Исходные данные
1) Производительность установки по сырью G = 1,463 млн т/год
2) Характеристика сырья: фракционный состав 180-360 ˚С; ρ = 881 кг/м³; содержание серы S = 1,73 % масс.
3) Остаточное содержание серы в очищенном дизельном топливе Sк < 0,2 % масс, т.е степень, или глубина гидрообессеривания должна быть 92,78 %.
4) Гидроочистка проводится на алюмокобальтмолибденовом катализаторе при давлении P = 4 МПа.
5) S=1,73 % масс; в том числе меркаптановой 0,1% масс; сульфидной 0,7% масс; дисульфидной 0,2 % масс; тиофеновой 0,75 % масс.

Выход гидроочищенного топлива.
Выход гидроочищенного дизельного топлива Вд.т, % масс. на исходное сырье равен:
Вд.т = 100-Вб-Вг-ΔS,
где Вб, Вг, ΔS – выходы бензина, газа и количество удаленного из сырья серы соответственно на сырье, % масс.
Бензин и газ образуются преимущественно при гидрогенолизе сернистых соединений.
При средней молекулярной массе в 100 кг сырья содержится 100:209 = 0,48 кмоль, 2,77:32 = 0,087, т.е серосодержащие молекулы составляют 18% общего числа молекул.
Если принять равномерное распределение атомов серы по длине углеводородной цепочки, то при гидрогенолизе сероорганических соединений с разрывом у атома серы выход бензина и газа составит:
Вб = ΔS = 1,73 % масс.
Вг = 0,3 ΔS = 0,519 % масс.
Тогда выход дизельного топлива будет равен:
Вд.т = 100-1,73-0,519-1,73 = 96,02 % масс.

Расход водорода на гидроочистку
Водород в процессе гидроочистки расходуется на:
1. Гидрогенолиз сероорганических соединений;
2. Потери водорода с отходящими потоками (отдувом и жидким гидрогенизатом).
Расход водорода на гидрогенолиз сероорганических соединений можно найти по формуле:
G1 = m ΔS,
где G1-расход 100% водорода, % масс. на сырье;
ΔS- количество удаленного из сырья серы соответственно на сырье, % масс.;
m-коэффициент, зависящий от характера сернистых соединений.
Поскольку в нефтяном сырье присутствуют различные сернистые соединения, определяется расход водорода на гидрогенолиз каждого из них, и полученные результаты суммируются.
Значение m для свободной серы равно 0,0625, для меркаптанов 0,062, циклических и алифатических сульфидов 0,125, дисульфидов 0,0938, тиофенов 0,250 и бензотиофенов 0,187.
Наиболее стабильны при гидроочистке тиофеновые соединения, поэтому при расчете принимаем, что вся остаточная сера 0,2% масс. на сырье в гидрогенизате- тифеновая, а остальные сероорганические соединения разлагаются полностью.
При этом получаем:
G1 = 0,1•0,062+0,7•0,125+0,2•0,0938+(0,75-0,2)•0,25 = 0,25 % масс
Мольную долю водорода, растворенного в гидрогенизате, можно рассчитать из условий фазового равновесия в газосепараторе высокого давления:
X'=Y'/Кр,
где Y', X'- мольные доли водорода в паровой и жидкой фазах.
X' =0,8/30 = 0,027 % масс.
Потери водорода от растворения в гидрогенизате (G2) % масс. на сырье составляют:
G2= X'•M•100/ X'• M+(1- X') • M,
где M-молекулярная масса сырья.
G2=0,027•2•100/0,027•2+0,973•312=0,018 % масс.
Кроме этих потерь имеют место потери водорода за счет диффузии водорода через стенки аппаратов и утечки через неплотности, так называемые механические потери.
По практическим данным эти потери составляют около 1% от общего объема циркулирующего газа. Механические потери (G3) % масс. на сырье равны:
G3=χ•0.01•M•100/ρ•22.4,
где χ-кратность циркуляции водородсодержащего газа, нм³/м³;
ρ-плотность сырья (кг/м³).
G3=400•0,01•2•100/881•22,4=0,041 % масс.

Потери водорода с отдувом.
На установку гидроочистки обычно подается водородсодержащий газ, в котором концентрация водорода колеблется от 70 до 85% (об).
Для нормальной эксплуатации установок гидроочистки содержание водорода в циркулирующем газе должно быть не ниже 70% (об).
Уменьшению концентрации водорода способствуют следующие факторы:
1. химическое потребление водорода на реакции гидрирования и гидрогенолиза;
2. растворение водорода в жидком гидрогенизате, выводимом с установки;
3. образование газов гидрокрекинга, которые, накапливаясь в циркулирующем ВСГ, разбавляют водород.
Концентрация водорода в системе повышается за счет растворения углеводородных газов в жидком гидрогенизате и увеличения концентрации водорода в водородсодержащем газе.
Объемный баланс по водороду записывают в следующем виде:
V0•y0=Vр+Vотд•y'
V0• (1- y0')+Vг.к=Vа+Vотд•(1- y'),
где V0, Vр, Vотд, Vг.к, Vа-объемы свежего ВСГ, химически реагирующего и сорбируемого гидрогенизатом водорода, отдува, газов гидрокрекинга и  газов, абсорбируемых жидким гидрогенизатом соответственно,м³/ч;
y0', y'-объемные концентрации водорода в свежем и циркулирующем ВСГ.
Наиболее экономичный по расходу водорода режим без отдува ВСГ можно поддерживать, если газы, поступающие в систему со свежим ВСГ, полностью сорбируются в газосепараторе в жидком гидрогенизате, т.е:
V0• (1-y0') + Vг.к <= Vа
Реализации этого условия способствует увеличение концентрации водорода в свежем ВСГ, уменьшение реакций гидрокрекинга и повышение давления в системе.
Если балансовые углеводородные газы полностью не сорбируются, то часть их выводится с отдувом. Решение системы уравнений дает формулу:
Vотд = Vр• (1- y0') + (Vг.к- Vа) • y0'/y0'- y'
Объем водорода в отдуваемом газе равен Vотд• y'. Тогда общий расход водорода при гидроочистке с учетом газа отдува составит:
Vр+ Vотд = Vр • (1+(1- y0') • y0'/ y0'- y') + (Vг.к- Vа) • y0' • y'/ y0'- y'
Расчет рекомендуется вести на 100 кг исходного сырья, так как при этом абсолютные значения расходных показателей (в % масс.) можно использовать с размерностью кг:
Vр = 0,387•22,4/2 = 4,34 м³
Vг.к = 0,54•22,4/Мг.к,
где Мг.к-средняя молекулярная масса газов гидрокрекинга;при одинаковом мольном содержании газов С1,С2,С3,С4 она равна:
Мг.к = (16+30+44+58)/4 = 37
Vг.к = 0,33 м³
Количество углеводородных газов, абсорбируемых жидким гидрогенизатом, можно определить, если допустить, что циркулирующий водородсодержащий газ принятого состава находится в равновесии с жидким гидрогенизатом.
Количество абсорбированного компонента ι в кг на 100 кг гидрогенизата равно:
gι = xι'•Мι•100/Мг
Количество абсорбированного компонента ι в м³ на 100 кг гидрогенизата равно:
υι = gι • 22,4/Мι = xι'•22,4•100/ Мг
xι' = yι'/Крι,
следовательно, υ(метана) = 0,2•100•22,4/3,85•312 = 0,373 м³
υ(этана) = 0,05•100•22,4/1,2•312 = 0,299 м³
υ(пропана) = 0,02•100•22,4/0,47•312 = 0,306 м³
υ(бутана) = 0,01•100•22,4/0,18•312 = 0,399 м³
Суммарный объем абсорбированных газов будет равен 1,376 м³
Балансовый объем углеводородных газов, поступающих в газосепаратор (газы гидрокрекинга и вносимые со свежим ВСГ), по формуле:
V0 • (1- y0') + Vг.к <= Vа
4,34 • (1-0,85) + 0,33 = 0,98<Vа
Поскольку выполняется требование уравнения; возможна работа без отдува части циркулирующего ВСГ.
Таким образом, общий расход водорода в процессе гидроочистки будет складываться из водорода, поглощаемого при химической реакции, абсорбируемого в сепараторе высокого давления и механически теряемого.
Gобщ = G1+G2+G3=0,25+0,018+0,041 = 0,308 % масс.
Расход свежего ВСГ на гидроочистку равен:
Gº = Gобщ/0,29=0,308/0,29 = 1,06 % масс;
где 0,29-содержание водорода в свежем водородсодержащем газе, % масс.
На основе полученных данных можно составить материальный баланс установки.
В начале рассчитываем выход сероводорода (Вс):
Вс = ΔS•Мс/Мs,
где Мс-молекулярная масса сероводорода;
Мs-молекулярная масса серы.
Вс = 1,73•34/32 = 1,84 % масс.
Таким образом, балансовым сероводородом поглощается 0,16% масс. водорода: 
1,84 – 1,73 = 0,11 % масс.
Количество водорода, вошедшего при гидрировании в состав дизельного топлива, равно: 
G1-0.16 = 0,25 – 0,11 = 0,14 % масс.
Уточненный выход гидроочищенного дизельного топлива:
96,02 + 0,14 = 96,16 % масс.
Выход сухого газа, выводимого с установки, складывается из углеводородных газов, поступающих со свежим ВСГ, газов, образующихся при гидрогенолизе, а также абсорбированного гидрогенизатом водорода:
1,06•(1-0,29)+0,018+0,54 = 1,312 % масс.

Материальный баланс реактора
В реактор поступает сырье, свежий водородсодержащий газ и циркулирующий водородсодержащий газ (ЦВСГ).
Средняя молекулярная масса ЦВСГ Мц равна:
Мц = 2•0,720+16•0,200+30•0,050+44•0,020+58•0,010 = 7,6 кг/моль
Расход ЦВСГ на 100 кг сырья Gц можно найти по формуле:
Gц = 100• χ• Мц/ρ•22,4
Gц = 100•400•7,6/881•22,4 = 15,41 кг.
Материальный баланс реактора гидроочистки представлен в таблице 1.
Таблица 1 – Материальный баланс реактора гидроочистки
	Наименование
	% масс.
	кг/ч

	Взято:

	Сырье
	100
	189900

	Свежий ВСГ
	1,06
	2013

	ЦВСГ
	15,41
	29264

	Всего:
	116,47
	221177

	Получено:

	Дизельное топливо очищенное
	96,16
	182608

	Сероводород
	2,73
	5184

	Сухой газ
	1,31
	2488

	ЦВСГ
	15,41
	29264

	Бензин
	0,86
	1633

	Всего:
	116,47
	221177



Тепловой баланс реактора.
Уравнение теплового баланса реактора гидроочистки можно записать так:
Qс+Qц+Qs = Qсм,
где Qс, Qц – тепло, вносимое в реактор со свежим сырьем и циркулирующим водородсодержащим газом;
Qs – тепло, выделяемое при протекании реакций гидрогенолиза сернистых соединений;
Qсм – тепло, отводимое из реактора реакционной смесью.
Средняя теплоемкость реакционной смеси при гидроочистке незначительно изменяется в ходе процесса, поэтому тепловой баланс реактора можно записать в следующем виде:
G•c•tо+ ΔS•qs = G•c•t,
следовательно,
t = tо+(ΔS•qs/G•c),
где G – суммарное количество реакционной смеси, % масс;
с – средняя теплоемкость реакционной смеси, кДж/кг•К;
ΔS – количество серы, удаленных из сырья, % масс;
t, tо – температуры на выходе и на входе в реактор, ºС;
qs – тепловой эффект гидрирования сернистых соединений, кДж/кг.
Qs = 0,1•2100+0,7•3810+0,2•5060+0,75•8700 = 10410 кДж
где gsi – количество разложенных серорганических соединений, кг (численно равно содержанию отдельных сероорганических соединений в % масс);
qsi – тепловые эффекты гидрогенолиза отдельных серорганических соединений, кДж/кг.
Среднюю теплоемкость циркулирующего водородсодержащего газа находят на основание данных по теплоемкости.
Теплоемкость циркулирующего водородсодержащего газа находят по формуле:
Сц = 14,57•0,20+3,35•0,05+3,29•0,02+3,23•0,01 = 3,18 кДж/кг•К
где cpi – теплоемкость отдельных компонентов с учетом поправок на температуру и давление, кДж/кг•К;
yi – массовая доля каждого компонента в циркулирующем газе.
Абсолютная критическая температура сырья определяется с использованием графика:
Ткр = 628 К
Приведенная температура равна:
Тпр = 0,992
Критическое давление сырья равно:
Ркр = 6,2 МПа
Тогда Рпр = Р/Ркр = 4/6,2 = 0,65, для найденных значений Тпр и Рпр находим поправку на давление 
ΔI•M/4,2•Т = 6,2
ΔI = 6,2•4,2•623/312 = 51,77 кДж/кг
Энтальпия сырья с поправкой на давление равна:
I = 1050 – 51,77 = 998,23 кДж/кг
Теплоемкость сырья с поправкой на давление равна:
Сс = 998,23/350 = 2,85 кДж/кг•К
Средняя теплоемкость реакционной смеси составляет:
С = (Сс•100+Сц•17,8)/117,8
С = 2,9 кДж/кг•К
Подставив найденные значения в следующее уравнение:
t = tо+(ΔS•Qs/ G•С),
t =350+(1,73•10410/117,8•2,9) = 402,7 ºС
Зависимость температуры реакционной смеси t от остаточного содержания серы в дизельном топливе S:

[image: ]
Рисунок 1. Зависимость температуры реакционной смеси от остаточного содержания серы в дизельном топливе

Так как теплоемкость реакционной среды не изменяется, поэтому зависимость t от S линейная.
Требуемый объем катализатора в реакторе Vк вычисляют по формуле:
[image: ]
где G1 –  объемное количество сырья, м³/ч;
r – скорость обессеривания.
G1 = G/ρ, 	
где G- массовое количество сырья, кг/ч; 
ρ – плотность сырья, кг/м³.
G1 = 189900/881 = 215,55 м³/ч.
Vк = 131,92 м³
Обычно для характеристики процесса применяют показатель – объемную скорость подачи сырья, т.е отношение объема жидкого сырья, подаваемого на объем катализатора в час (ω,1/ч).
ω = G1/Vк
ω =215,55/102,8 = 2,17 (1/ч).
По найденному значению Vк вычисляют геометрические размеры реактора гидроочистки.
Принимают цилиндрическую форму реактора и соотношение высоты к диаметру равным 2:1 или H = 2D,
где H – высота реактора,
D – диаметр реактора.
Тогда
Vp = π• D^2•H = π• D^2•2D = 2 •π• D^3/
Диаметр реактора равен:
[image: ]
D = 2,76 м.
Высота слоя катализатора составляет:
Н = 2•D = 2•2,76 = 5,52 м

Заключение (Conclusions)
В результате проведенного расчета были определены ключевые технологические параметры процесса низкотемпературной сепарации и гидроочистки дизельного топлива, позволяющие достичь требуемой глубины обессеривания (снижение содержания серы с 1,73% до 0,2% масс.). На основе решения материального и теплового балансов установлены следующие основные показатели:
1. Обеспечен высокий выход целевого продукта – 96,16% масс. гидроочищенного дизельного топлива. Побочными продуктами являются бензиновая фракция (0,86% масс.), сухой газ (1,31% масс.) и сероводород (2,73% масс.).
2. Определен общий расход водорода на процесс, составляющий 0,308% масс. на сырье.
Расход свежего водородсодержащего газа составил 1,06% масс.
3. Установлена рабочая температура процесса 402,7 °C, обусловленная экзотермическим эффектом реакций гидрогенолиза сернистых соединений.
4. Рассчитан объем катализатора, необходимый для достижения заданной степени конверсии, который составил 131,92 м³, что соответствует объемной скорости подачи сырья 2,17 ч⁻¹.
5. Определены геометрические параметры реактора: диаметр 2,76 м и высота слоя катализатора 5,52 м, что обеспечивает оптимальные условия проведения процесса.
6. Важным результатом является подтверждение возможности работы системы без отдува циркулирующего водородсодержащего газа за счет полной абсорбции углеводородных газов в сепараторе высокого давления, что минимизирует эксплуатационные затраты.
Полученные результаты демонстрируют техническую осуществимость и эффективность предлагаемой схемы гидроочистки. Рассчитанные параметры могут быть использованы для проектирования промышленной установки, обеспечивающей производство дизельного топлива, соответствующего современным экологическим стандартам.
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