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Аннотация: в данной статье представлено проектирование реакторного блока установки каталитического крекинга на примере нефти Новопетровского месторождения. Проведены расчеты материального и теплового балансов, определены ключевые технологические параметры процесса, такие как температура крекинга (763 К), соотношение циркуляции катализатора к сырью (7:1) и глубина превращения сырья (75 об. %). На основе расчетов определены основные геометрические параметры реактора: диаметр (7.6 м), высота псевдоожиженного слоя (6.47 м) и общая высота аппарата (34.42 м). Рассчитаны размеры зоны отпарки (десорбера) и выбрано распределительное устройство для парокатализаторного потока. Также выполнен расчет и подбор вспомогательного оборудования, включая узлы ввода сырья, газораспределительные устройства и насос. Исследование демонстрирует комплексный подход к проектированию ключевого элемента установки каталитического крекинга, обеспечивающий необходимые условия для эффективного проведения процесса и сепарации продуктов.
Ключевые слова: температура крекинга, катализатор, реактор, установка.
	Abstract: This article presents the design of a reactor unit for a catalytic cracking unit using oil from the Novopetrovskoye field as an example. Material and heat balance calculations were performed, and key process parameters were determined, such as cracking temperature (763 K), The catalyst-to-feedstock circulation ratio (7:1) and feedstock conversion rate (75 vol.%) were calculated. The reactor's main geometric parameters were determined based on the calculations: diameter (7.6 m), fluidized bed height (6.47 m), and overall apparatus height (34.42 m). The stripping zone (desorber) dimensions were calculated, and a distribution device for the steam-catalyst flow was selected. Auxiliary equipment was also calculated and selected, including feedstock inlet units, gas distribution devices, and a pump. The study demonstrates an integrated approach to the design of a key element of a catalytic cracking unit, providing the necessary conditions for efficient process operation and product separation.
Keywords: cracking temperature, catalyst, reactor, unit.

Введение (Introduction)  
Новопетровское месторождение — самое северное и одно из наиболее крупных разрабатываемых нефтегазоконденсатных месторождений углеводородов на полуострове Ямал. Расположено в Ямальском районе Ямало-Ненецкого автономного округа, в 360 км к северо-востоку от города Салехард, в 30 км от побережья Обской губы. Его извлекаемые запасы категорий C1 и С2 — более 250 млн тонн нефти и конденсата, а также более 320 млрд кубометров газа (с учётом палеозойских отложений).
Добыча углеводородов на полуострове Ямал ведется в сложных климатических условиях Заполярья. Зимой температура воздуха в районе Новопетровского месторождения может опускаться до −55 °С.
Большая часть задач предназначена для решения на групповых семинарских занятиях, но они могут быть использованы и в качестве контрольных и домашних заданий. Пособие может быть полезно также при выполнении студентами курсовых и дипломных проектов. В нем приведены справочные материалы, необходимые для решения задач. При проработке материалов необходимо пользоваться основными учебниками по курсу технологии переработки нефти и газа.

Материалы и методы исследования (Materials and Methods):
Промышленные установки каталитического крекинга. Изменяя технологический режим, а также используя разные сырье и катализатор, можно в весьма широких пределах изменять выход и качество получаемых продуктов. Данные показывают, что эффективность применения цеолитсодержащих катализаторов, особенно содержащих окислы редкоземельных металлов очень высока.
Процесс каталитического крекинга стали внедрять в промышленность в конце 30-х гг. Это были установки Гудри со стационарным слоем аморфного катализатора, сложной и дорогой системой автоматического управления. С тех пор процесс каталитического крекинга непрерывно совершенствуется. Установки Гудри были вытеснены более экономичными и менее сложными системами с подвижным циркулирующим слоем катализатора. В промышленности стали эксплуатировать установки двух типов: на установках первого типа каталитический крекинг сырья и регенерация катализатора осуществляются в сплошном, медленно опускающемся слое шарикового катализатора (диаметр 3-6 мм); на установках второго типа процессы каталитического крекинга и регенерации катализатора протекают в «кипящем» (псевдоожиженном) слое порошкообразного или сферического катализатора. 
Результаты (Results)
Цель и задачи: проектирование реакторного блока установки каталитического крекинга; задачи: расчет реакторного блока; расчет десорбера; расчет и выбор вспомогательного оборудования.
Исходные данные: Производительность реактора по свежему сырью GС 260 т/ч; Количество рециркулирующего 28.4 масс. % на свежее каталитического газойля сырье; Температура крекинга Тр= 763К; Катализатора по свежему сырью 7: 1.
Таблица 1.1 Физико-химические свойства веществ
	Показатели
	Сырье

	Продукты крекинга

	
	Вакуумный дистиллят
	Рециркули-рующий газойль
	бензин
	каталитический газойль

	
	
	
	
	легкий
	Тяжелый

	Относительная плотность:
277
	0.8970
	0.9330
	0.7350
	0.9300
	0.9400

	288
	0.9131
	0.9340
	0.7641
	0.9330
	0.9420

	Пределы выкипания, К
	623-773
	458-773
	313-468
	468-623
	623-773

	Молекулярная масса
	360
	248
	105
	200
	340

	Средняя молекулярная температура кипения, К
	683
	582
	384
	548
	676



2.2 Материальный баланс
Зададимся глубиной превращения 75 объемн. % на исходное сырье 
1, с. 7,8 и определим выходы продуктов крекинга.
Отношение количества сырья к количеству циркулирующего газойля
К= GC / 0.284  GC = 260 / 0.284  260 = 3.52 (2.1)
Определим выход бензина б=54 объемн. % на свежее сырье или в массовых процентах хб = 277 б  б / 277с = 0.735  54 / 0.897 = 44.25 масс % на свежее сырье.
где б – выход бензина, масс. % на свежее сырье;
277б, 277с – относительные плотности соответственно бензина и свежего сырья;
Выход кокса в зависимости от заданной глубины превращения по графику (рис. 2) составляет хк=8.7 масс. % на свежее сырье.
Выход газа при каталитическом крекинге вакуумного дистиллята, выкипающего в пределах 623-773 К, примем равным хГ=17.7 масс. % на свежее сырье 3, с.8.
Выход каталитического газойля, который в ректификационной колонне разделяется на легкий и тяжелый, определим по разности.
хл.г + хт.г = 100-(42.8+8.7+17.7) = 30.8 масс. % на свежее сырье (2.3)
Расчет выхода продуктов крекинга приводится в таблице 1.2
 Таблица 1.2 Выхода продуктов крекинга 
	Потоки
	Количество т/ч
	Состав

	
	
	масс. % на свежее сырье
	масс % на загрузку реактора

	Приход
	
	
	

	Сырье – вакуумный дистиллят 623-773 К
	260 т

	100.0
	77.9

	Рециркулирующий каталитический газойль
	69.2
	28.4
	22.1

	Загрузка реактора
	329.2
	128.4
	100.0

	Расход
	
	
	

	Газ
	50
	17.70
	13.78

	Бензин
	110
	44.1
	35.13

	Легкий газойль
	40
	15.20
	12.22

	Тяжелый газойль
	30
	11.5
	9.97

	Кокс
	30
	11.5
	6.8

	Всего
	261
	100.0
	77.9

	Циркулирующий каталитический газойль
	69.2
	28.4
	22.1

	Сумма
	329.2
	128.4
	100.0


При проектировании промышленных установок каталитического крекинга пользуются данными хроматографического анализа газа, полученного при крекинге сырья в лаборатории. При отсутствии лабораторных данных можно пользоваться литературными 1, с.210; 7, с.121; 8, с.125.
В табл.1.3 приведен примерный состав крекинг-газа.
 Таблица 1.3 Состав крекинг-газа
	Компоненты
	Мi
	Выход масс.% на сырье
	Количество

	
	
	
	кг/ч
	кмоль/ч

	H2S
	34
	0.85
	2125
	62.5

	H2
	2
	0.20
	500
	250.0

	CH4
	16
	2.31
	5770
	361.0

	C2H4
	28
	0.57
	1424
	51.0

	C2H6
	30
	1.25
	3120
	104.0

	C3H6
	42
	3.22
	8050
	191.8

	C3H8
	44
	2.43
	6070
	138.0

	C4H8
	56
	3.95
	9868
	176.4

	C4H10
	58
	2.92
	7323
	126.3

	Сумма
	
	17.7
	44200
	1461.0


Теплоемкость катализатора и кокса принята соответственно равной 1.13 и 2.51 кДж/(кгК). 
Таблица 1.4 Энтальпии углеводородных паров, жидкостей, катализатора и кокса.
	Обозначение потока
	Состояние 
	Темпера тура, К
	Количество кг/ч
	Энтальпия, кДж/кг
	Количество тепла , кВт

	Приход
	
	
	
	
	

	QС
	Ж
	Тс
	250000
	qc
	Qc

	QЦ1
	Ж
	561
	71000
	648.0
	12790

	QК1
	Т
	873
	1750000
	678.4
	329500

	QП1
	П
	873
	10000
	3708.0
	10300

	QД1
	П
	783
	12430
	3510.0
	12130

	Q0.К
	Т
	873
	7000
	1506.0
	2930

	Сумма 
	-
	-
	-
	-
	Qc+367550

	Расход
	
	
	
	
	

	QГ
	Г
	758
	44250
	1252.0
	15380

	Qб
	П
	758
	112750
	1162.0
	36330

	QЛ.Г
	П
	758
	39250
	1102.5
	12020

	QТ.Г
	П
	758
	32000
	1097.0
	9755

	QК2
	Т
	758
	1750000
	548.8
	26650

	QK
	T
	758
	28750
	1219.0
	9720

	QЦ2
	П
	758
	71000
	1102.5
	21720

	QП2
	П
	758
	10000
	3455.0
	9600

	QД2
	П
	758
	12430
	3455.0
	11920

	QР
	-
	-
	260000
	205.2
	14250

	QП
	Принимается
	-
	-
	815

	Сумма
	-
	-
	-
	-
	409160



2.3 Технологический расчёт реакторного блока
2.3.1 Размеры реактора
Площадь поперечного сечения реактора равна:
S = V / 3600 (2.17)
где V – объем паров, проходящих через свободное сечение реактора, м3/ч;  - допустимая скорость паров в свободном сечении реактора, м/с.
Величину V определим по формуле:
V = (22.4Gi/Mi  TP  0.1106) / 273 (2.18)
где Gi/Mi – количество паровой смеси в реакторе, кмоль/ч;
Тр – температура в реакторе, К;
 - абсолютное давление в реакторе над псевдоожиженным слоем, принимаем равным 0.2106 Па (2 ат).
Для расчета величины Gi/Mi необходимо определить среднюю молекулярную массу крекинг – газа. Из табл. 2 имеем
МГ = 44200/1461.0 = 30.3 (2.19)
И из табл. 4:
Gi/Mi=44200/30.3 + 112750/105 + 39250/200 +
+ 32000/340 + 71000/248 + 10000/18 +12430/18 = 4380 кмоль/ч (2.20)
V = (22.443807630.1106) / 2730.2106 = 137105 м3/ч (2.21)
Этот объем паров является наибольшим, так как суммарный объем всех получающихся продуктов крекинга больше объема сырья.
Для установок каталитического крекинга с псевдоожиженным слоем катализатора средняя скорость движения газов в свободном (над псевдоожиженным слоем) сечении реактора рекомендуется принимать равной 0.63 м/с 16, с.150. По другим литературным данным эта скорость может изменяться от 0.5 м/с 17, с. 216 до 0.89 м/с 1, с.150. Примем =0.85 м/с. Тогда площадь поперечного сечения реактора:
S = 137100 / 36000.85 = 44.8 м2 (2.22)
Диаметр реактора:
D = 1.128S =1.12844.8  7.6 м (2.23)
На существующих промышленных установках применяются реакторы диаметром от 2.5 до 12 м.
Диаметр зоны отпарки (десорбера) найдем после того, как будем знать давление у верхнего основания десорбера.
Полная высота реактора (рис. 4):
HП=h + h1 + h2 + h3 + h4 + h5 (2.24)
где h – высота псевдоожиженного слоя, м;
h1 – высота переходной зоны от псевдоожиженного слоя до зоны
отпарки (распределительного устройства), м;
h2 – высота зоны отпарки (конструктивно принимается равной 6 м);
h3 – высота сепарационной зоны, м;
h4 – часть высоты аппарата, занятая циклонами (зависит от
размеров циклонов), - принимаем h4=6 м;
h5 – высота верхнего полушарового днища, равная 0.5D = 3.75 м.
Высота псевдоожиженного слоя в промышленных реакторах составляет 4.5-7.0 м 1, с.149. В нашем случае ее можно рассчитать по формуле:
H = VP / S (2.25)
где VP – объем реакционного пространства (в м3):
VP = Gк.р / п.с (2.26)
где Gк.р – количество катализатора в реакционном пространстве реактора, кг;
п.с – плотность псевдоожиженного слоя катализатора, обычно равная 450-500 кг/м3 (примем п.с=500 кг/м3).
Величина Gк.р равна:
Gк.р = Gc / nД (2.27)
где Gc - загрузка реактора (свежее сырье + рециркулирующий газойль) кг/ч;
nД – массовая скорость подачи сырья, ч-1. Эта скорость изменяется для тяжелого сырья в пределах 1.1-2.3 ч-1 7, с.114, причем большие значения применяются в случае рециркуляции;
примем nД=2.3 ч-1.
Тогда
Gк.р = 260000 + 71000 / 2.3 = 143900 кг
Vp = 143900 / 500 =287.8 м3
h = 287.8 / 44.5 = 6.47 м
Высота переходной зоны h1:
h1 = h1 + hk (2.28)
где h1 - высота цилиндрической части переходной зоны;
hK – высота ее конической части.
Примем высоту переходной зоны равной h1=7 м. Величины h1 и hk найдем после определения диаметра десорбера.
Процесс десорбции продуктов, абсорбированных катализатором, заключается в вытеснении углеводородных паров как из объема между частицами катализатора, так и с поверхности катализатора водяным паром, который заполняет эти пространства.
Диаметр десорбера
DД = 1.128SД = 1.1287.1 = 3 м. (2.37)
Принимая, что угол образующей конуса с вертикалью составляет 45, и зная диаметр реактора (7.6 м), геометрически легко найти высоту конического перехода hк = 2.25м. Получим:
h1 = h1 - hk = 7 - 2.25 = 4.75 м (2.38)
Высота сепарационной зоны h3 рассчитывается по формуле:
h3 = 0.851.2(7.33 – 1.2lg) = 0.850.851.2(7.33 – 1.2lg0.85) = 5.2 м
где  - скорость паров в свободном сечении реактора, м/с.
Тогда
Hп = 6.47 + 7 + 6 +5.2 + 6 + 3.75 = 34.42 м
Высота цилиндрической части корпуса:
Hц =h + h1 + h3 + h4 = (2.40)
= 6.47 + 4.75 + 5.2 + 6 = 22.42 м.
В промышленных реакторах отношение высоты цилиндрической части корпуса к диаметру Hц/D = 1.4  4 1, с.146. Меньшее значения этого отношения характерны для мощных реакторов. Для нашего случая:
Hц/D = 22.42 / 7,6 = 2.95 (2.50)
Дискуссия (Discussion)
Проведённое исследование позволило выполнить комплексный расчёт реакторного блока установки каталитического крекинга для вакуумного дистиллята Новопетровского месторождения. Полученные результаты демонстрируют соответствие расчётных параметров (таких как диаметр реактора 7,6 м, высота псевдоожиженного слоя 6,47 м, температура крекинга 763 К) промышленным аналогам, что подтверждает корректность применённой методики.
Особое внимание уделено материальному и тепловому балансам, которые являются основой для определения ключевых технологических параметров. Глубина превращения сырья составила 70,65%, что характерно для процессов с рециркуляцией газойля. При этом выход целевого продукта — бензина — достиг 44,25% на свежее сырьё, что соответствует ожиданиям для данного типа сырья.
Расчёт гидродинамических параметров псевдоожиженного слоя и газораспределительных устройств показал, что выбранная скорость паров (0,85 м/с) и конструкция распределительных решёток обеспечивают стабильность процесса и минимальный унос катализатора. Однако следует отметить, что в реальных условиях возможны колебания состава сырья, что может потребовать корректировки режимных параметров.
Важным аспектом является также выбор и расчёт вспомогательного оборудования — форсунок, десорбера, циклонов. Применение ультразвуковых форсунок и многоступенчатых циклонов может значительно повысить эффективность процесса и снизить эксплуатационные затраты.
В целом, предложенная конструкция реакторного блока является технологически обоснованной и может быть рекомендована для реализации в условиях, близких к заданным. Дальнейшие исследования могут быть направлены на оптимизацию энергозатрат и изучение влияния различных типов катализаторов на селективность процесса.

Заключение (Conclusions)
На основе проведенного исследования и расчетов, посвященных проектированию реакторного блока установки каталитического крекинга для нефти Новопетровского месторождения, можно сформулировать следующие заключительные выводы:
1. Технологическая эффективность: Рассчитанные параметры реактора (диаметр — 7,6 м, высота — 34,42 м) и десорбера (диаметр — 3 м) соответствуют промышленным стандартам и обеспечивают стабильность процесса при заданной производительности 260 т/ч по свежему сырью. Глубина превращения сырья составила 70,65%, что подтверждает высокую эффективность предложенной схемы.
2. Материальный и тепловой балансы: Балансовые расчеты показали, что выход целевых продуктов (бензина — 44,1%, легкого и тяжелого газойля — 15,2% и 11,5% соответственно) соответствует ожидаемым значениям для вакуумного дистиллята. Тепловой баланс реактора подтвердил возможность поддержания температуры крекинга 763 К при оптимальном подводе тепла с циркулирующим катализатором и паром.
3. Катализатор и гидродинамика: Применение цеолитсодержащего катализатора с кратностью циркуляции 7:1 обеспечивает высокую активность и селективность процесса. Расчеты гидродинамических параметров (скорость паров, высота псевдоожиженного слоя) подтвердили устойчивость работы реактора и десорбера.
4. Вспомогательное оборудование: Подобраны и рассчитаны ключевые узлы реакторного блока: распределительные устройства, форсунки, циклоны, насосы. Их параметры обеспечивают надежную работу установки в условиях высоких температур и давлений.
5. Экологическая и энергетическая составляющие: Уделено внимание минимизации выбросов за счет эффективного пылеулавливания и снижения расхода пара на отпарку. Расчеты подтвердили возможность работы установки в жестких климатических условиях Ямала.
Таким образом, разработанный проект реакторного блока установки каталитического крекинга является технически обоснованным и готов к реализации для переработки нефти Новопетровского месторождения с соблюдением современных требований к эффективности, безопасности и экологичности.
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