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Аннотация: в данной работе представлена разработка и расчет поточной схемы газоперерабатывающего завода (ГПЗ) на примере Астраханского газоперерабатывающего завода. Проведен детальный технологический расчет ключевых аппаратов установки, включая абсорбер для очистки газа от кислых компонентов (H₂S, CO₂) раствором моноэтаноламина (МЭА), десорбер для регенерации насыщенного абсорбента, а также блок осушки газа диэтиленгликолем и адсорбентом. Для блока фракционирования выполнен расчет ректификационной колонны, включающий определение материального и теплового балансов, рабочих параметров (давления, температуры), числа теоретических тарелок и минимального флегмового числа. Определены основные геометрические параметры аппаратов. Результаты работы демонстрируют эффективность предлагаемой технологической схемы для достижения заданных показателей по извлечению целевых компонентов и глубокой осушке перерабатываемого газа.
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Abstract: this paper presents the development and calculation of a flow diagram for a gas processing plant (GPP) using the example of the Astrakhan Gas Processing Plant. A detailed technological calculation of the key units of the plant has been performed, including an absorber for cleaning gas from acidic components (H₂S, CO₂) using a solution of monoethanolamine (MEA), a desorber for regenerating the saturated absorber, and a gas drying unit using diethylene glycol and an adsorbent. For the fractionation unit, a calculation of the rectification column was performed, including the determination of the material and heat balances, operating parameters (pressure, temperature), the number of theoretical plates, and the minimum phlegm number. The main geometric parameters of the apparatuses were determined. The results of the work demonstrate the effectiveness of the proposed process scheme in achieving the specified indicators for the extraction of target components and the deep drying of the processed gas.
Keywords: gas processing plant, material balance, absorber, desorber, gas drying, rectification column
Введение (Introduction)
[bookmark: _Hlk184135018]Эффективность и конкурентоспособность современного газохимического комплекса в значительной степени определяются оптимальностью его технологической структуры. Разработка и постоянное совершенствование поточных схем производства является фундаментальной инженерной задачей, направленной на максимизацию выхода целевых продуктов, минимизацию энергозатрат и обеспечение экологической безопасности. Особую сложность эта задача приобретает при переработке уникального по составу сырья, характеризующегося высоким содержанием сероводорода, меркаптанов и других агрессивных компонентов. В таких условиях рациональная организация материальных и энергетических потоков становится не просто инструментом экономии, а критически важным условием надежной и рентабельной работы предприятия.
Ярким примером подобного высокотехнологичного производства является Астраханский газоперерабатывающий завод (АГПЗ) — один из крупнейших в России и Европе комплексов по переработке высокосернистого газа. Сырье Астраханского газоконденсатного месторождения отличается исключительно высоким содержанием сероводорода (до 25%) и углекислого газа, что предъявляет особые требования ко всем стадиям технологической цепочки: от очистки и осушки до разделения углеводородных фракций и производства товарной серы. 
В этой связи актуализируется проблема поиска резервов интенсификации производства на АГПЗ без проведения масштабной капиталоемкой реконструкции. Одним из наиболее действенных направлений является реинжиниринг поточной схемы предприятия, то есть оптимизация конфигурации и параметров технологических потоков, режимов работы аппаратов и систем рециркуляции. Анализ показывает, что потенциальные возможности для такой оптимизации существуют в узлах низкотемпературной сепарации, в системе регенерации абсорбентов, в тепловой интеграции между «горячими» и «холодными» потоками, а также в управлении составом и давлением рециркулирующих газовых фаз.
Актуальность данной работы обусловлена необходимостью проектирования энергоэффективных и технологически обоснованных схем, обеспечивающих высокие коэффициенты извлечения целевых компонентов и требуемое качество готовой продукции.
Целью работы является разработка и детальный технологический расчет поточной схемы АГПЗ.

Методы исследования (Methods)
Методы исследования основаны на применении классических методов инженерного расчёта технологических процессов. В работе использовались данные о составе и объёме поступающего газа Астраханского ГПЗ, а также нормативные показатели эффективности. Расчёты включали построение материальных и тепловых балансов для каждого аппарата (абсорбер, десорбер, ректификационная колонна, адсорбер). Для определения геометрических размеров применялись гидравлические расчёты на основе допустимых скоростей потоков. Рабочие параметры ректификационной колонны найдены методом термодинамического равновесия, а число теоретических тарелок — по уравнению Фенске-Андервуда. Все вычисления выполнены с использованием справочных данных по свойствам компонентов.

РЕЗУЛЬТАТЫ (RESULTS)
Исходные данные 
На Астраханский газоперерабатывающий завод подается углеводородный газ. Состав и объем поступающего газа приведены в таблице 1.
Таблица 1 – Состав и объем поступающего на ГПЗ газа 
	Содержание компонентов, % об.
	Vг,
м3/ч

	N2
	H2S
	CO2
	CH4
	C2H6
	C3H8
	изо -C4H10
	н – C4H10
	C5+в
	35000

	5.2
	1.9
	0.67
	86.32
	5.15
	1.96
	0.68
	0.49
	1,25
	



Эффективность работы ГПЗ характеризуется показателями, приведенными в таблице 2.
Таблица 2 – Показатели эффективности работы ГПЗ
	Коэффициент извлечения
	Содержание основного компонента в техн. фракции, % масс., не менее
	Параметры поступающего на завод газа

	C2H6
	C3H8
	изо -C4H10
	н - C4H10
	C2H6
	C3H8
	изо -C4H10
	н - C4H10
	t,
0C
	Р,
МПа

	0.90
	0.98
	0.98
	0.98
	90.0
	96.0
	95.5
	96.5
	30
	0.15








[bookmark: _GoBack]Расчет абсорбера для очистки углеводородных газов
Материальный баланс абсорбера 
В качестве поглотительного раствора применяется 2,5N раствор моноэтаноламина (МЭА). (2,5 моля МЭА на 1 литр или 2,5*61=152,5 г/л, или 15,3 масс. % МЭА в воде; молекулярная масса МЭА М= 61) Состав исходного углеводородного газа приведен в таблице 2.1. Параметры поступающего на завод газа: температура t=300С, давление Р=0,15 МПа.
Состав и количество насыщенного раствора МЭА и очищенного газа представлены в таблицах 3 и 4.

Таблица 3 – Состав и количество насыщенного раствора МЭА
	Компоненты
	Кг/ч
	Массовая доля
	Кмоль/ч
	Мольные доли

	МЭА
	2126,31
	0,141
	34,86
	0,048

	Вода
	11771,14
	0,779
	653,95
	0,902

	Сероводород
	913,7
	0,08
	35,83
	0,049

	Итого
	15115,65
	1,000
	724,64
	1,0000



Таблица 4 - Состав и количество очищенного газа
	Компоненты
	Кг/ч
	Массовые доли
	Кмоль/час
	Мольные доли

	СН4
	20890
	0,715
	1305,63
	0,856

	С2Н6
	1884,38
	0,064
	62,81
	0,041

	С3Н8
	1210
	0,041
	27,50
	0,018

	i-С4Н10
	570,94
	0,020
	9,84
	0,006

	н- С4Н10
	262,81
	0,009
	4,53
	0,003

	С5Н12
	1968,75
	0,067
	27,34
	0,018

	N2
	2450
	0,084
	87,50
	0,057

	Итого
	27236,88
	1,000
	1525,15
	1,000



	Итоговый материальный баланс абсорбера представлен в таблице 5. 
Таблица 5 – Материальный баланс абсорбера
	Материальные потоки
Приход:
	Кг/ч
	Материальные потоки
Расход:
	Кг/ч

	Очищаемый газ
	30611,25
	Очищенный газ
	27236,88

	Регенерированный раствор МЭА
	12897,45
	Насыщенный раствор МЭА
	15271,82

	Итого
	42508,7
	Итого
	42508,7







Тепловой баланс абсорбера
Уравнение теплового баланса абсорбера:
Qприход.газ + Qрегенер.абсор. + Qабсорбции = Q уход.газ +  Qнасыщ.абсорб. + Qиспарение воды
Расчет энтальпии  газовой смеси при t = 300С, Р= 0,15 МПа приведен в таблице 6.

Таблица 6 - Расчет энтальпии газовой смеси
	Компоненты
	Содержание, уi,
масс.доли
	Энтальпия, Н(0)i ,  кДж/кг

	Н(0)i·yi,
кДж/кг

	СН4
	0,6929
	626,0
	433,727

	С2Н6
	0,0625
	424,6
	26,537

	С3Н8
	0,0401
	370,2
	14,857

	i-С4Н10
	0,0189
	372,7
	7,058

	н-С4Н10
	0,0087
	372,7
	3,249

	С5Н12
	0,0653
	449,9
	29,377

	Н2S
	0,0303
	291,5
	8,834

	N2
	0,0813
	0
	0

	Итого
	1,0000
	2907,6
	523,638


Результаты расчета теплового баланса абсорбера представлены в таблице 7.

Таблица 7 – Тепловой баланс абсорбера кДж/ч
	Потоки
	кг/ч
	t , 0С
	Количество тепла, кДж/час

	Приход:
Qприход.газ
	
14525,48
	
30
	1108,05

	Q регенер.абсор
	13897,45
	30
	459,79

	Qабсорбции
	1218,2
	-
	112,448

	Qводный кондесат
	280
	30
	9,99

	Итого:
	28915,99
	
	1690,728

	Qуход.газ
	14312,98
	44
	1136,649

	Qнасыщен.абсорб
	14109,39
	t
	Qнасыщен.абсорб

	Qиспарение воды
	280
	-
	186,278

	Итого:
	28915,99
	
	1322,927+ Qнасыщен.абсорб



Расчет диаметра абсорбера
Определим диаметр абсорбера в наиболее нагруженном нижнем сечении.
Допустимая скорость паров в свободном сечении абсорбера:
U= 0,305·с·(ρг ·(ρж  - ρг ))) 0.5
где с – коэффициент, зависящий от расстояния тарелок, с = 540,
      ρж ,  ρг  - плотности жидкости и газа:
ρг = 1,16 кг/м3
ρж  = 989 кг/м3
U= 0,305·540 · (1,16· (989  - 1,16)) 0.5 = 5575,27 кг/ч·м2
Линейная скорость паров:
W = U/ (3600· ρг)
W = 5575,27 /(3600· 1,16) = 1,34 м/с
Диаметр абсорбера:
D = (4·V/(3,14·W))0.5
D = (4·2,06/(3,14·1,34)) 0.5  = 1,8 м
V = 3030000/(273·1,5·3600) = 2,06 м3 /с

    	Расчет десорбера
Расчет десорбера
 	Рассчитаем количество водяных паров, уносимых кислыми газами.
Количество сухих Н2S и CO2 , выходящих из десорбера:
[bookmark: _Hlk210297194]Vк.к = V Н2S = 602 м3 /ч =0,167 м3 /с
Температура кислых газов после холодильника 300С. Давление в системе равно 1,2 атм.
Упругость насыщенного водяного пара при температуре - 300С равна 45 мм.рт.ст. или 0,059 атм.
Парциальное давление кислых компонентов:
Рк.к. парц. = Роб. – Рвода  = 1,2 – 0.059 = 1,141  атм.
Объем, занимаемый  Н2S и CO2  при температуре - 300С и Рк.к. парц. = 1,141  атм:
V = 602·303·1033/(273·1,141) = 604,9 м3 /ч.
Плотность насыщенного водяного пара равна 0,031 кг/м3.
Масса водяных паров:  
G в.п. = 604,9 · 0,031 = 18,75 кг/ч
Количество газов, уходящих на установку утилизации Н2S:
G в.п. =    G Н2S +    G в.п = 1218,2 + 18,75 = 1236,95 кг/ч
Для поддержания заданной концентрации МЭА в регенерированном растворе необходимо вниз регенератора подавать 18,75 кг/ч водного конденсата.

       	Тепловой баланс десорбера
Задаем температуру, с которой насыщенный раствор поступает в десорбер, равной 800С. Количество тепла, вносимое насыщенным раствором в десорбер при данной температуре:
Q нас.рас.  = G нас.рас. · с · t
Q нас.рас.  = 14109,39 · 0,9  · 4,18 · 80 = 1015876,08 кДж/ч
         Количество тепла, вносимое водяным паром в рибойлер:
На 1 м3 раствора подается 120 кг пара (Р = 12 атм, t  = 1870С).
Объем насыщенного раствора:
V = 14109,39/989 = 16,58 м3 /ч
Расход водяного пара:
G в.п. = 14,27 · 120 = 1856,31 кг/ч
Q в.п. =  1711,96 · 476,1·4,18 = 946,4 кВт
Температура уходящего регенерированного раствора равна 115 0С.
1. Количество тепла, уносимого регенерированным раствором G реген.р. = 13898,01 кг/ч
Q реген.р. = 13898,01 · 0,9 · 115 = 1670,2 кВт
2. Теплота десорбции кислых компонентов: Q десор. = 112,45 кВт 
3.  Потери тепла в окружающую среду десорбером и рибойлером:
Q потери = 946,4 · 0,04 = 37,86 кВт
4. Тепло кислых газов, уходящих сверху десорбера при температуре верха tв= 105 0С: 
Q к.к.. = 212,5·0,25 · 105 = 5578,64 кДж/ч
5.Тепло, уносимое сверху десорбера водяными парами при 1050С:
Q в.п. сверху = q в.п.  · (G 0 + 4,36),
где q в.п.  -  теплосодержание водяных паров при 105 0С, q в.п. =641,3 ккал/кг; G0 - масса орошения
Q в.п. сверху  = 641,3  · 4,18  · (G0 + 4,36), кДж/ч
6. Количество тепла, вносимое орошением:
Q 0 = G 0 ·q 0 = G 0 ·30·4,18 =125,4 · G0
Уравнение теплового баланса  
Q нас.рас.  + Q в.п + Q0 = Q реген.р  +  Q десор + Q потери +  Q к.к.. +  Q в.п. сверху
4246362,014+(2680,63· G 0 +11687,56)+125,4· G 0 = =6012696,1+404812,5+136296+5578,65+2680,63· G 0+11687,56
G0 = 1902,56 кг/ч
Диаметр десорбера рассчитывается, исходя из допускаемого теплового напряжения 2-2,5 т. на 1 м2 сечения десорбера.
F =1865,31 /2000 = 0,64 м2
D = (4 · 0,94 / 3,14) 0.5
D = 1,2 м

       	Осушка углеводородных газов
      	Первая ступень осушки  газов диэтиленгликолем
Температура в абсорбере 40 0С, давление – 3,51 МПа. Необходимо понизить точку росы с 30 0С до – 10 0С. Состав газа, поступающего на осушку, приведен в таблице 8.

Таблица 8 - Состав газа, поступающего на осушку
	Компоненты
	Кг/ч
	Массовые доли
	Кмоль/час
	Мольные доли,
у'i

	СН4
	20890
	0,780
	1305,63
	0,908

	С2Н6
	1884,38
	0,070
	62,81
	0,044

	С3Н8
	1210
	0,045
	27,5
	0,019

	i-С4Н10
	570,94
	0,021
	9,84
	0,007

	н-С4Н10
	262,81
	0,010
	4,53
	0,003

	С5+в
	1968,75
	0,073
	27,34
	0,019

	Итого
	26786,88
	1,000
	1437,65
	1,000



Мсмеси = ∑ у'i · М i
Мсмеси = 18,63 кг/кмоль
ρсмеси = Мсмеси ·273·Р/(22.4 ·(273+t))
ρсмеси = 18,63  ·273·35,1/(22.4 ·(273+40)), кг/м3
ρсмеси = 25,46 кг/м3
V г = 26786,88·22,4·313/(273·25,46·35,1) = 951,2 м3 /ч
Рассчитываем количество влаги, выделенное из газа:
G в = V г · (Wн – Wк), кг/ч
где Wн  - влагосодержание газа при t =  300С равно 1 г/м3;
Wк  = 0,1 г/м3 при  t = -100С
G в = 951,2 · (1,1 – 0,1) = 951,2 г/ч=0,9512 кг/ч
Количество регенерированного абсорбента:
G ДЭГ = (G в· x2)/ (x1- x2), кг/ч;
G ДЭГ= (0,9512· 0,96)/ (0,99- 0,96) = 27,32 кг/ч.

Расчет ректификационной  колонны

        	Материальный баланс ректификационной колонны

         После осушки очищенный газ поступает на блок отбензинивания, где происходит отделение сухого газа – метана.
         Далее происходит разделение газа в ректификационной колонне на дистиллят, содержащий не более 0,5% об. i-С4Н10, и кубовый остаток, содержащий не более 0,3% об. С3Н8. Состав газа приведен в таблице 9.

Таблица 9 - Состав газа
	Компонент
	Молекулярная масса, µ,кг/кмоль
	Мольные доли
	Плотность, ρ,
кг/ м3
	Масса, m,
кг/ч

	С2Н6
	30
	0,476
	18,08
	1884,38

	С3Н8
	44
	0,208
	26,50
	1210

	i-С4Н10
	58
	0,075
	34,90
	570,94

	n-С4Н10
	58
	0,034
	34,90
	262,81

	С5Н12
	72
	0,207
	43,39
	1968,75

	Итого:
	18
	1,000
	11,23
	5896,88




Материальный баланс колонны представлен в таблице 10.

Таблица 10 – Материальный баланс
	
Компонент
	Сырье
	Дистиллят
	Остаток

	
	Мол. %
	Мол. доли
	Мол. %
	Мол. доли
	Мол. %
	Мол. доли

	С2Н6
	47,60
	0,476
	69,30
	0,693
	0,00
	0,000

	С3Н8
	20,80
	0,208
	30,20
	0,302
	00,30
	0,003

	i-С4Н10
	7,50
	0,075
	0,50
	0,005
	22,80
	0,228

	n-С4Н10
	3,40
	0,034
	0,00
	0,000
	10,80
	0,108

	С5Н12
	20,70
	0,207
	0,00
	0,000
	66,00
	0,661

	Итого:
	100,00
	1,000
	68,65
	1,000
	31,35
	1,000



         	Расчет давления в ректификационной колонне
Т.к. хладоагентом в кондесаторе – холодильнике является вода, температура в рефлюксной емкости принимается равной 25 0С. Для определения давления задаемся Р = 34 атм. Определение давления производится по уравнению изотермы жидкой фазы ∑уi·кi  = 1.  

Таблица 11 – Результаты расчета давления в ректификационной колонне
	
Компонент
	yi,
	кi
	
	кi
	
	Р = 23,87

	
	Мол. доли
	Р = 19 атм
	уi · кi
	Р = 20 атм
	уi · кi
	уi · кi

	С2Н6
	0,693
	2,020
	0,343
	1,920
	0,361
	0,347

	С3Н8
	0,302
	0,490
	0,616
	0,465
	0,649
	0,623

	i-С4Н10
	0,005
	0,180
	0,028
	0,171
	0,029
	0,028

	n-С4Н10
	0,000
	0,125
	0,000
	0,119
	0,000
	0,000

	С5Н12
	0,000
	0,035
	0,000
	0,033
	0,000
	0,000

	Итого:
	1,000
	
	0,987
	
	1,039
	0,998



Таким образом, давление в рефлюксной емкости составляет 23,87 атм.. Тогда давление наверху колонны будет на 0,2 атм. больше, чем в рефлюксной емкости, и составит 24,07 атм.

          Расчет температуры верха  колонны
Производится по уравнению изотермы паровой фазы  ∑ уi / кi  = 1. При расчете задаются несколькими температурами.



Таблица 12 -  Результаты расчета верха
	  
Компонент
	yi,
	кi
	
	кi
	
	t =24,8 0С

	
	Мол. доли
	t = 24.00С
	уi / кi
	t =25.00С
	уi / кi
	уi / кi

	С2Н6
	0,693
	1,95
	0,355
	2,00
	0,347
	0,348

	С3Н8
	0,302
	0,470
	0,643
	0,485
	0,623
	0,625

	i-С4Н10
	0,005
	0,174
	0,029
	0,179
	0,028
	0,028

	n-С4Н10
	0,000
	0,122
	0,000
	0,124
	0,000
	0,000

	С5Н12
	0,000
	0,034
	0,000
	0,035
	0,000
	0,000

	Итого:
	1,000
	
	1,027
	
	0,998
	1,001



Температура верха колонны равна 24,8 0С.


       	Расчет давления и температуры низа колонны

       	Давление внизу колонны с учетом гидравлического сопротивления составит 24,07 + 0,5 = 24,57 атм.
       	Расчет температуры низа колонны производится по уравнению изотермы жидкой фазы  ∑ xi · кi  = 1.  

Таблица 13 - Результаты расчета низа колонны
	
Компонент
	
xi,
	
кi
	
	
кi
	
	t=1270С


	
	Мол. доли
	t =125,00С
	xi · кi
	t = 1300С
	xi · кi
	xi · кi

	С2Н6
	0,000
	5,85
	0,000
	6,55
	0,000
	0,000

	С3Н8
	0,003
	2,95
	0,009
	3,25
	0,010
	0,009

	i-С4Н10
	0,228
	1,48
	0,337
	1,68
	0,383
	0,365

	n-С4Н10
	0,108
	1,25
	0,135
	1,42
	0,153
	0,146

	С5Н12
	0,661
	0,70
	0,462
	0,82
	0,541
	0,508

	Итого:
	1,000
	
	0,943
	
	1,087
	1,028



	Давление внизу колонны составит 24,57 атм., а температура 123 0С.

     	Расчет числа теоретических тарелок
Определение относительной летучести компонентов:
tср = (123 – 25) /3+25  =  57 0С
Р ср = (24,57 – 24,07) /3 + 24,07 = 24,24 атм.
     	За ключевой компонент принимается i-С4Н10.



Таблица 14 – Состав куба колонны
	Компоненты
	Кi
Р=24,24 атм.
t = 57 0С
	
αi

	С2Н6
	2,850
	5,42

	С3Н8
	1,180
	2,24

	i-С4Н10
	0,526
	1,00

	n-С4Н10
	0,428
	0,81

	С5Н12
	0,198
	0,38



Расчет теоретических тарелок выполняют по уравнению Фенске-Андервуда (режим полного орошения):
N = (lg (y2 · x3)/( y3 · x2))/( lg α2/ α3)
N = (lg (0,302 · 0,228)/(0,005 · 0,003))/(lg 2,24/ 1) = 13,46 ≈ 14.

Определение минимального флегмового числа
Расчет однократного испарения в питательной секции колонны.

Таблица 15 – Результаты расчета
	
Компонент
	сi,
	кi
	е = 0,5
	
	е = 0.9901
	

	
	Мол. доли
	t=57 0С
Р=24,24 атм.
	(1+е·(кi-1))
	x1i
	(1+е· (кi-1))
	x1i

	С2Н6
	0,476
	2,55
	2,01
	0,268
	2,49
	0,237

	С3Н8
	0,208
	0,95
	0,89
	0,213
	1,01
	0,215

	i-С4Н10
	0,075
	0,40
	0,58
	0,107
	0,49
	0,123

	n-С4Н10
	0,034
	0,32
	0,41
	0,052
	0,35
	0,061

	С5Н12
	0,207
	0,14
	0,19
	0,363
	0,16
	0,469

	Итого:
	1,000
	
	
	1,003
	
	1,105



Мольная доля паровой фазы равна 0,9901.
Методом подбора определяем параметр φ,  по уравнению Андервуда:
∑ αi · сi /( αi – φ)  = е,
φ = 1,22
Рассчитываем минимальное флегмовое число:
r min = ∑ φ · yi /( αi – φ)
r min =1,22 · 0.559/( 6.88–1,28) + 1.28 · 0,463/( 2.253–1,28) +1,28 · 0,005/( 1–1,28)  = 0,642
Рассчитываем минимальное паровое число:
Smin = |∑ αi · xi /( αi – φ)|
Smin = |2,253 · 0,003/(2,253– 1,22) + 1 · 0,211/(1– 1,22) + 0,773 · 0.532/( 0.773 – 1.28) +  0,296· 0,254/(0,296  – 1.28)| = 1.751
          Вторая ступень очистки газа адсорбентом
В качестве адсорбента используют цеолит, имеющий размер частиц 3 мм, с насыпной плотностью – 780 кг/м3. Температура в адсорбере t= 25 0С, давление р= 3,51 МПа. Необходимо понизить точку росы с - 10 0С до – 40 0С. τ = 8 ч, это продолжительность цикла адсорбента.
Максимально допустимая линейная  скорость газа в адсорбере по уравнению Лэду:
Иг = (78 · с · ρадс. · dадс. · g/ ρг ) 1/2
Иг = (78 · 0,03 · 780. · 0,003. · 9,81/ 47,3 ) 1/2 =1,1 м/с
ρг = 32,94  ·273·35,1/(22.4 ·(273+25 )) = 47,3 кг/м3
       	Принимаем допустимую линейную скорость газа в адсорбере Ир несколько ниже значения Иг  и равную 1 м/с.
V г = 26786,88·22,4·(273 + 25)/(273·47,3·35,1) = 394,5 м3 /ч
         	Диаметр адорбера:
D = (4·V г /3600 · (3,14· Ир))0.5
D = (4·394,5 /3600 · (3,14 · 0,9))0.5 = 1,2 м
         	Рассчитываем массу воды, извлекаемой из газа на протяжении цикла адсорбции:
G в = V г · τ · (Wн – Wк), кг/ч
G в = 394,5 ·  8 · (0,09– 0,035) = 173,58 г/ч =0,173 кг/ч
      	Линейная скорость газа в свободном сечении адсорбера при рабочих условиях - И1.
И1 = (V г / (0,785 · D2) 0.5
И1= (394,5/3600 · (0,785 · 1,12) 0.5= 0,32 м/с
Т.к. И1 <  Ир, то диаметр не нужно изменять.
     	Удельная нагрузка слоя адсорбента по воде:
g =  G в / (0,785 · τ · D2) , кг/(м2· ч)
g =  0,173/ (0,785 · 8 · 1,12) = 0,023 кг/(м2· ч) = 0,0004 кг/(м2 · мин)
Высота адсорбционной зоны: 
h = 31,3 · 0,00040,7895/(60 0,5506 · 1000,2646) = 0,002 м
Принимают высоту слоя адсорбента:
H = 3 · D = 3·1,2=3,3 м
ар – равновесная динамическая влагоемкость регенерируемого адсорбента при относительной влажности – 100 % -  14%.
Динамическая влагоемкость слоя адсорбента ад  при работе слоя до проскока:
ад = ар · (H – 0,45· h)/ H
ад = 14 · (3,6 – 0,45· 0,002) / 1,1 = 41,99 %
Минимально необходимая высота слоя адсорбента:
h сл =127,4 · G в/ (ρадс. · D2  · ад)
h сл =127,4 · 0,173/ (780. · 1,12  · 41,99) = 0,0006 м
h сл < H, то расчеты верны.
Продолжительность работы слоя до проскока влаги:
τ 1 = 0,01 · ад · ρадс · h сл / g
τ 1 = 0,01 · 41,99 · 780 · 0,0006 / 0,15 = 8 ч
Т.к. τ 1 и τ совпадают, то расчет не нужно повторять.












Поточная блок – схема и технологическая схема ГПЗ
 	На рисунке 1 представлена поточная блок – схема ГПЗ.
[image: ]
Рисунок 1 – Поточная схема ГПЗ








Заключение (Conclusions)
В результате проведенной работы была успешно разработана и рассчитана комплексная поточная схема газоперерабатывающего завода для переработки газа.  Проведен расчет абсорбера для очистки газа от кислых компонентов (H₂S и CO₂) 2,5N раствором моноэтаноламина. Определены материальный и тепловой балансы процесса, а также диаметр аппарата, составивший 1,4 метра. Эффективность очистки подтверждена составом очищенного газа. Выполнен расчет десорбера для регенерации насыщенного абсорбента. Определены расход орошения (1865,31 кг/ч) и диаметр аппарата (1,2 м), обеспечивающие стабильное выделение кислых газов и возврат регенерированного раствора МЭА в цикл. Рассчитаны две последовательные ступени осушки газа: диэтиленгликолем (с понижением точки росы с +30°C до -10°C) и адсорбентом на цеолите (до точки росы -40°C). Для адсорбера определен диаметр (1,2 м), высота слоя (3,6 м) и продолжительность цикла адсорбции (8 часов), что обеспечивает требуемую глубину осушки. Разработана и детально рассчитана ректификационная колонна для разделения углеводородной смеси. Определены рабочие параметры: давление в колонне (24,07-24,57 атм), температуры верха (24,8°C) и низа (123°C), а также число теоретических тарелок (14). Минимальное флегмовое число составило 0.642.
Проведенные расчеты показали, что разработанная технологическая схема обеспечивает достижение заданных показателей эффективности, включая высокие коэффициенты извлечения целевых компонентов (C2H6 – 90%, C3H8 – 98%) и требуемое качество товарных фракций. Полученные результаты и определенные геометрические параметры аппаратов могут быть использованы для дальнейшего технико-экономического обоснования и проектирования газоперерабатывающего производства.
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