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ВСТУП 

 

В даний час нафта являє собою один з найбільш великотоннажних 

видів товарів, боротьба за який є невід'ємною, а іноді і найважливішою 

частиною світової торгівлі, економіки і політики [1]. 

Основними факторами розвитку сучасної нафтопереробної 

промисловості є вимоги екологічного характеру, обсяги поставок і якісні 

характеристики вихідної сировини – сирої нафти. 

Для сучасної нафтопереробної промисловості характерним є зростання 

сумарних обсягів переробки, відносно невисокий рівень рентабельності, 

зростання питомих капіталовкладень, викликаний вимогами до охорони 

навколишнього середовища і необхідністю переробляти сировину з гіршими 

якісними характеристиками. 

Основними процесами переробки нафти є пряма і вакуумна перегонка 

нафти, каталітичний крекінг, каталітичний риформінг, каталітичний 

гідрокрекінг, коксування, гідроочищення, алкілування, ізомеризація, 

виробництво оксигенатів і т.д. 

Ці процеси поділяються на поглиблюючі та поліпшуюючі якість 

одержуваних нафтопродуктів. У сучасній нафтопереробці основними 

поглиблюючими процесами є: каталітичний крекінг, гідрокрекінг, 

коксування і вісбрекінг [2]. 

Для сучасної нафтопереробної промисловості країн пострадянського 

простору характерно наступне [3]: 

– високий знос основних фондів технологічних установок; 

– відносно низьке завантаження більшості НПЗ; досвід експлуатації 

зарубіжних НПЗ показує, що ефективна робота підприємства забезпечується 

при завантаженні потужностей на рівні 90% (в США 95% і вище); 

– недостатня глибина переробки нафти 64% проти 86-94% в 

розвинених країнах; 
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– відставання в експлуатаційних і екологічних вимогах до моторних 

палив, у порівнянні з країнами Заходу. 

Технологічна структура потужностей переробки нафти країни 

формувалася без достатнього розвитку процесів, що поглиблюють переробку.  

Одночасно у світі зростає видобуток сірчистих і високосірчистих нафт, 

що стає причиною розвитку гідрогенізаційних процесів. Щоб з цих нафт 

отримати продукти,що  за якістю відповідають вимогам сучасної техніки, 

стали необхідні відповідні ефективні методи їх облагородження. Не меншу 

роль зіграли і екологічні міркування. Гідрокрекінг важкого сировини 

відповідає даним запитам нафтопереробної промисловості, що призводить до 

збільшення його потужностей. 

Гідрокрекінг – процес більш пізнього покоління, ніж каталітичний 

крекінг і каталітичний риформінг, тому він більш ефективно здійснює ті ж 

завдання, що і ці два процеси. 

При гідрокрекінгу з важкого сірчистого дистилятного або залишкового 

сировини отримують в значних кількостях бензин, реактивне і дизельне 

паливо, в залежності від витрати водню і режиму можна орієнтувати процес 

на отримання максимального виходу будь-якого з перерахованих продуктів. 

Найбільший інтерес представляють процеси гідрокрекінгу, спрямовані на 

отримання в якості основних продуктів гасової і дизельної фракцій завдяки 

високій якості продуктів і високому попиту на них. 

Метою дипломної роботи є розробка реакторного блоку процессу 

гідрокрекінгу потужністю 2 млн. т / рік. 

Задачі дипломного проекту: аналіз технології та вибір оптимальної 

схеми переробки, розробка технологічної схеми з КВПіА, виконання 

матеріальних та теплових розрахунків, розрахунок та розробка креслення 

основного апарату, аналіз екологічного впливу виробництва та охорони 

праці. 
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1 СТИСЛИЙ АНАЛІТИЧНИЙ ОГЛЯД З ОБҐРУНТУВАННЯМ 

МЕТОДУ ВИРОБНИЦТВА 

 

1.1 Огляд технічної літератури з технології 

 

Процес деструктивної гідрогенізації в його первісному промисловому 

оформленні був розроблений стосовно до твердої органічної сировини – 

вугілля, сланців і їх похідних. 

На установках деструктивної гідрогенізації (стосовно і до вугілля, і до 

важких нафтових залишків) витрачалося багато водню (5-7% мас, на 

сировину), так як цільовим продуктом був тільки бензин, а всі проміжні 

фракції повертали на рециркуляцію. Водень отримували дорогим і 

малопродуктивним залізо-паровим методом, в даний час найбільш 

ефективним визнаний метод каталітичної конверсії газоподібних 

вуглеводнів, в основному метану. 

Розвиток каталітичного крекінгу і коксування в 40-50-х роках значно 

більш простих і дешевих процесів – змусило зовсім відмовитися від 

впровадження деструктивної гідрогенізації на нафтопереробних заводах. 

Перспективною виявилася деструктівна гідрогенізація, здійснювана 

при більш м'якому режимі тиску (3–20 МПа) і яка веде до глубокого 

перетворення сировини при помірних витратах водню (1–3%). Такий 

різновид деструктивної гідрогенізації отримав назву гідрокрекінгу. Знижені 

витрати водню і помірний тиск при гідрокрекінгу виявилися можливими за 

наступними причин: 

1) крім розробки економічних способів отримання водню істотний його 

обсяг (як побічний продукт) давали установки каталітичного риформінгу, що 
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набули широкого поширення; 

2) були створені стійкі до сірки і високоактивні каталізатори, що 

забезпечили ефективне використання сировини і необхідну гнучкість 

процесу; 

3) в якості цільових продуктів отримували не тільки бензин, але і більш 

важкі дистиляти, що знизило середня витрата водню на процес [4]. 

 

1.2 Варіанти технологічного оформлення процесу 

 

Процес гідрокрекінгу вакуумного газойлю проводять в трифазному 

реакторі з нерухомим шаром каталізатора (газ – рідина – твердий 

каталізатор). Газоподібний водень контактує з рідкої в умовах проведення 

процесу нафтової фракцією, проходячи зверху вниз через реактор, 

заповнений гранулами каталізатора. Найбільш широко поширеним 

сировиною для процесу гідрокрекінгу є вакуумний газойль, хоча в деяких 

випадках можуть використовуватися важкі вторинні фракції процесів 

коксування і каталітичного крекінгу. Залежно від умов процесу і 

використовуваних каталізаторів основним продуктом гідрокрекінгу можуть 

бути: бензинова, гасова, дизельна або масляна фракція. 

Процеси гідрокрекінгу можна класифікувати за ступенем конверсії 

сировини, так виділяють м'який, середній і глибокий гідрокрекінг. Типова 

температура процесів гідрокрекінгу становить 350-430 °C, тиск 100 – 200 

атм. (для м'якого гідрокрекінгу 50 – 80 атм.), об'ємний витрата сировини 0,2 – 

2 год-1, об'ємне співвідношення водень / сировина 800-2000 м3/м3. 

Можна виділити, принаймні, три типи конфігурації процесу 

гідрокрекінгу (рис.1.1). 

Найбільш витратні з погляду інвестицій та експлуатації двостадійні 

установки гідрокрекінгу складаються з двох реакторів, причому відбувається 
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поділ продуктів перед їх подачею в другій реактор. Таким чином, 

сірководень і аміак можуть не подаватися в другій реактор, що дозволяє 

використовувати в ньому каталізатори з благородними металами (Pt, Pd). 

Вважається, що більш рентабельними є одностадійні установки гідрокрекінгу 

з рециклом важкого залишку, але без поділу продуктів перед подачею в 

другій реактор. Нарешті найбільш проста конфігурація гідрокрекінгу – 

однопрохідний варіант, в цьому випадку досягається менша конверсія, 

оскільки утворюється залишок після фракціонування продуктів, який 

використовується в якості сировини для інших процесів, наприклад, для 

виробництва мастил або каталітичного крекінгу [5]. 

Кожен з варіантів, крім відмінностей в організації руху потоків 

реагентів і продуктів, відрізняється умовами процесу і, відповідно, 

характеристиками використовуваних каталізаторів. Наприклад, в разі 

одностадійного гідрокрекінгу можливо використовувати тільки каталізатори 

толерантні до сірководню, а в разі варіантів з рециклом необхідно 

використовувати каталізатори, що забезпечують перетворення масивних 

молекул полінафтенів і, особливо, поліциклічних конденсованих 

ароматичних сполук, оскільки в іншому випадку відбудеться їх накопичення 

в рециркулюючому залишку, що може привести до зниження конверсії, 

скорочення терміну служби каталізаторів і навіть виходу з ладу обладнання 

[6].  

Одноступеневий варіант з рециркуляцією залишку використовують при 

виробництві паливних дистилятів з прямогонної сировини. Сировина і 

воденьвмісний газ подається безпосередньо в реактор без попереднього 

гідроочищення сировини, поєднуючи в реакційній системі гідроочищення, 

гідрування і гідрокрекінг. 
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Рисунок 1.1 – Варіанти процесів гідрокрекінгу вакуумного газойлю: 

Захист. - каталізатори захисного шару, ГО - каталізатори 

гідроочищення, ГК - каталізатори гідрокрекінгу 

 

Для отримання максимального виходу бензину в більшості випадків 

використовують двоступеневий процес з видаленням на першому місці 

гідрокрекінгу сірчистих і азотистих сполук. Тиск в реакторах обох ступенів 
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10-15 МПа, температура 370-420 ° С, кратність циркуляції водню 1000 м3 на 

1 м3 сировини. Використовують найбільш активні каталізатори. Однак в ряді 

випадків значний вихід бензину може бути досягнутий і при 

одноступеневому процесі з рециркуляцією залишку. 

При переробці вакуумного газойлю за одноступеневою схемою вихід 

дизельного палива більше, ніж при двоступеневій. При одноступеневому 

варіанті залишок вище 350°С спрямовується на рециркуляцію, і витрата 

водню при цьому збільшується приблизно в 1,5 рази. Використання 

рециркуляції збільшує вихід дизельної фракції з 44–45 до 82% на сировину, 

але глибина розкладання значно знижується. 

 Таким чином, при переробці вакуумного газойлю за одноступеневою 

схемою: 

1) одноразово – отримують наряду з дизельним паливом важчий, але 

малосірчистий дистилят, який може бути направлений на каталітичний 

крекінг; 

2) з рециркуляцією – в результаті сировину перетворюється майже без 

остачі в дизельне паливо. 

Залишкову сировину, якщо її піддають глибокому гідрокрекінгу з 

метою отримання світлих нафтопродуктів, крекують теж за двоступеневою 

схемою. Принципова відмінність технологічних схем гідрокрекінгу 

залишкової сировини полягає в конструкції реактора. В цьому випадку 

використовуються реактори як з нерухомим, так і з псевдозрідженим шаром 

каталізатора. У першому випадку реактор першого ступеня може працювати 

тільки при режимі знесірчення (тобто підготовки сировини для каталізатора 

другого ступеня); при цьому найбільш важку частину гідрогенізату з 

першого ступеня повертають на рециркуляцію. 

Через труднощі при здійсненні ефективного контактування залишку, 

що містить асфальтени, метали і сірку, з каталізатором розроблені 
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модифікації гідрокрекінгу на дрібнодисперсному каталізаторі, зваженому в 

рідкій сировинуі і при перемішуванні з ним потоку водню. Використовують 

реактори з псевдозрідженим шаром мікросферичних каталізаторів або з 

«розпушуваним» шаром (менший ступінь псевдо зрідження). Каталізатор не 

циркулює в системі, але повільно і безперервно оновлюється за рахунок 

часткового виведення відпрацьованого каталізатора і введення свіжих його 

порцій в реактор [4]. 

В будь-якому варіанті гідрокрекінгу сировину спочатку подають на 

каталізатори захисного шару для видалення небажаних домішок, потім 

гідроочищують і тільки потім гідрокрекують. У табл. 1.1 наведені виходи 

продуктів,  і їх якість для обговорюваних конфігурацій гідрокрекінгу, в разі 

якщо мета процесу полягає в максимальному виході дизельної фракції. 

Таблиця 1.1 – Вплив зміни процесу гідрокрекінгу на вихід і якість 

одержуваних продуктів [7].  

Сировина Важкий газойль 
+ важкий 
газойль 
коксування 

Важкий газойль + 
важкий газойль 
коксування  + легкий 
газойль каталітич-
ного крекингу 

Важкий газойль 
+ важкий 
газойль 
коксування  

Важкий газойль 
+ важкий газойль 
коксування  

 

1 2 3 4 5  

Конфігурація 
процесу 

Одностадійна 
однопрохідна 

Одностадійна 
однопрохідна 

Одностадійна  з 
рециклом 

Двостадійна з 
рециклом 

 
 

Конверсія 85% 85% Повна Повна  
 

Вихід 
продуктів,     % 
об. 

Базовий     
 

Нафта 30 – 35 Базовий -2 Базовий +0.5 Базовий -8  
 

Гас + дизель 65 – 70 Базовий +2 Базовий +15 Базовий +24  
 

Залишок 
гідрокрекінгу 

14 – 20 Базовий -3 <4 <2  
 

Поглинання Н2, 
мас.% 
 

2,5 – 2,9 Базовий + 0.2 Базовий + 0.1 Базовий + 0.1  
 



 

 

Зм. Арк. № докум. Підпис Дата 

Лист 

15 
ПД(б).84.01.ПЗ 

Властивості гасової і дизельної фракції  
 

Густина, г/см3 0,820 0,829 0,823 0,826  
 

Вміст сірки, 
ppm 

<10 <10 <10 <10  
 

Цетанове число 53 50 54 56  
 

Властивості залишку гідрокрекінга  
 

Густина, г/см3 0,835 0,835 0,838 –  
 

Вміст сірки, 
ppm 

<50 <50 <50   
 

Вміст Н2, % 
мае. 

14.3 14.3 14.3   
 

Високо-
молекулярні 
сполуки, % 

<10 <10 <10 -  
 

Індекс 
в’язкості після 
депарафінізації 

>120 >120 >120   
 

 

Реакційні апарати для гідрокрекінгу конструюють з урахуванням 

високого тиску, а також корозії. Особливо значна корозія спостерігається при 

гідрокрекінгу високосірчаної залишкової сировини: гідрокрекінг 

супроводжується не тільки водневої, а й сульфідної корозією, а якщо в 

реактор потрапляє повітря і волога, там утворюються кородуючі політіонові 

кислоти. 

Реактори є масивними циліндричними апарати з напівсферичними 

(внаслідок складності штампування товстостінного металу) днищами. 

Діаметр їх від 1,2 до 4 м, товщина стінки 50–255 мм, висота 16–20 м. 

Застосовують апарати з масивною стінкою, а також багатошарові. У 

багатошарових реакторах внутрішній шар товщиною 13–19 мм зроблений з 

високоякісної нержавіючої сталі. На внутрішній корпус навивають ще кілька 

(8–10) шарів товщиною 6–13 мм з високоміцних сталей. Застосування 

Продовження табл.1.1 
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багатошарових реакторів дозволяє скоротити витрату високолегованих 

сталей і спрощує технологію виготовлення цих апаратів. Внутрішній устрій 

залежить від типу процесу. При стаціонарному стані каталізатора його 

розміщують шарами на решітках. Такий реактор схожий за конструкцією з 

багатосекційними реакторами гідроочищення [8].  

 

1.3 Хімізм та механізм процесу гідрокрекінгу 

 

В процесі гідрокрекінгу можна виділити реакції крекінгу, що 

призводять до полегшення фракційного складу: 

– гідрокрекінг парафінів (розрив -С-С- зв'язку з утворенням сполук 

меншою молекулярної маси); 

– гідродеалкілування ароматичних кілець (відщеплення алифатичного 

радикала від бензольного кільця); 

– гідродеціклізація (розрив зв'язків в циклічних аліфатичних сполуках). 

Крім реакцій, що призводять до зміни фракційного складу сировини, 

протікають реакції, що призводять до поліпшення якості одержуваних 

продуктів: 

– гідрознесірчення; 

– гідродеазотування; 

– гідрування ароматичних сполук. 

Також протікає ізомеризація парафінових вуглеводнів [9]. 

Існує два основних маршрути реакцій гідрознесірчення: "пряме 

гідрознесірчення" і "непряме гідрознесірчення". В "прямому" маршруті 

відбувається гідрогеноліз C–S зв'язку з відщепленням молекули H2S, а в 

"непрямому" – відбувається протікання попередніх реакцій, наприклад: 

гідрування бензольного кільця або відщеплення, ізомеризація алкільнїй 

групи (див. реакції (1) - (5)). 
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"Непрямий" маршрут грає велику роль при перетворенні самих 

малоактивних сірковмісних сполук – заміщених дибензотіофену з 

алкільними групами в β-позиції до атому сірки. Наявність алкільних груп в β-

положенні, призводить до стеричних ускладнень для взаємодії S-вмісної 

молекули з активним центром каталізатора. Гідрування одного з бензольних 

кілець призводить до спотворення молекули дибензотіофену і полегшує 

взаємодію з каталізатором (див. рис. 1.2). Взаємодія S-вмісної молекули з 

активним центром каталізатора полегшують попередні реакції відщеплення і 

ізомеризації алкільних груп, розриву С-С зв'язку тіофенового кільця, що 

каталізуються кислотними центрами на поверхні каталізатора. 
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Рисунок 1.2 – Взаємодія сірковмісних молекул з активним центром 

Ароматичні сполуки за умов гідрокрекінгу не можуть бути крековані 

безпосередньо і тому попередньо повинні бути прогідровані. Навіть при 

високому тиску водню, типовому для процесу гідрокрекінгу для протікання 

реакцій гідрування ароматичних сполук, як видно з (рис. 1.3), можуть бути 

присутні термодинамічні обмеження, особливо для поліциклічних 

ароматичних сполук. 

 

 

Рисунок 1.3 – Термодинамічна рівновага гідрування ароматичних 

сполук при тиску водню 100 атм і різних температурах: 

1 – бензол, 2 – толуол, 3 – нафталін, 4 – децилбензол, 5 – пара-ксилол,  

6 – мезетилен, 7 – фенантрен [10] 
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Різні ароматичні сполуки значно відрізняються за своєю реакційною 

здатністю. Більш важкі ароматичні сполуки реагують швидше, ніж більш 

легкі. Поліциклічні сполуки реагують дуже швидко. Так швидкість 

гідрування першого циклу нафталіну (нафталін в тетралін) приблизно в три 

рази більше швидкості гідрування другого циклу (тетралін в декалін). 

Таблиця 1.2 – Відносні константи швидкості гідрування різних 

ароматичних сполук [10] 

Реакція 
Ni-W-S / Al2O3 

3200C / 80 b 
WS2 / Al2O3 
4200C / 200 b 

1 2 3 

 
1 1 

 
1,6  

  
1,7  

  
3,5  

  
6,8  

 
 23 

 
 62 

 

Відомо, що органічні азотовмісні сполуки, особливо основні, міцно 

адсорбуються на кислотних центрах каталізаторів гідрокрекінгу, що 

призводить до істотного зниження швидкості реакцій гідрокрекінгу. Падіння 

конверсії при гідрокрекінгу вакуумного газойлю на цеолітвмісному 

каталізаторі з ростом вмісту загального азоту в сировині показано на рис. 1.4. 

Крім того, азотовмісні сполуки інгібують реакції гидрознесірчення і реакції 

гідрування ароматичних сполук.  
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Рисунок 1.4 – Вплив загального нітрогену в сировині на конверсію при 

гідрокрекінгу вакуумного газойлю при тиску 162 бар, об’ємній швидкості 

подачі сировини 1 год-1, об’ємному співвідношенню гідроген / сировина 

1200 нл/л. Температура процесса: (а) 370°C, (б) 390°C (в) 405°C [4] 

Азотовмісними сполуками, що найбільш важко видаляються, є 4,8,9,10-

тетрагідроциклогепта[def]карбазол і його гомологи, структурна формула 

якого представлена на рис. 1.5. Дослідження модельних сполук показало, що 

гідродеазотування різних циклічних азотовмісних сполук протікає за таким 

механізмом: спочатку відбувається гідрування азотовмісного кільця, потім 

розрив C-N зв'язку з утворенням аліфатичного аміну, який швидко 

перетворюється в аміак і вуглеводень. 

Каталізатори гідрокрекінгу є біфункціонального, тобто містять два 

типи каталітичних центрів: гідрируючий-дегідрируючий центри і кислотні 

центри. 

Гідрируючу-дегідрируючу функцію зазвичай виконує пара сульфідів 

NiMo або NiW, рідше благородні метали – Pt або Pd, а кислотну функцію 

виконують цеоліти або аморфні алюмосилікати [9]. 
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Рисунок 1.5 - Структурна формула найбільш тривкої до деазотування 

сполуки: 4,8,9,10-тетрагидроциклогепта [def]карбазола. 

 

Найбільш поширений механізм гідрокрекінгу парафінів складається зі 

стадій, наведених на рис. 1.6. Після адсорбції алкани дегідруються на 

гідруючо-дегідруючому компоненті каталізатора, даючи олефіни, що є 

проміжними сполуками. Олефіни протонуються на бренстедовскіх кислотних 

центрах з утворенням алкілкарбокатіонов. Відбувається ізомеризація 

алкілкарбокатіонов за допомогою гідридного зсуву, зрушення метильної 

групи або через маршрут з утворенням протонованого циклопропана. 

Причому маршрут через протонований циклопропан дає більш розгалужені 

продукти, які сильніше схильні до розриву С-С зв'язку в β-положенні по 

відношенню до атому вуглецю, який несе позитивний заряд. При β-розриві 

утворюється карабокатіон і етилен. З карбокатіон, що утворився, може знову 

статися β-розрив або ж він може депротонованої, даючи олефин. Утворені 

олефіни можуть протонуватися і знову зазнавати крекінгу або гідруватися на 

гідруючо-дегідруючому компоненті каталізатора з утворенням алканів. 

Імовірність β-розриву продуктів, протонування або гідрування залежить від 

відносної сили кислотного і гідруючо-дегідруючого компонентів 

біфункціонального каталізатора. Висока селективність каталізаторів 

гідрокрекінгу до дизельної фракції досягається тоді, коли продукти не 

вступають в повторну реакцію крекінгу. 
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Рисунок 1.6 – Елементарні стадії гідрокрекінга та ізомеризації парафінів  

 

Особливість гідрокрекінгу парафінів полягає в тому, що чим більше їх 

молекулярна маса, тим вище їх реакційна здатність. За умов відповідних 95% 

конверсії н-гексадекану досягається тільки 53% конверсія н-октану. Ще одна 
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особливість гідрокрекінгу алканів полягає у високому співвідношенні ізо- до 

н-алканів в продуктах. Однак співвідношення ізо-/н- алкани в продуктах 

може залежати від застосовуваного каталізатора. Так спостерігається в 2.5 

рази менше співвідношення ізо-/н- пентан для NiW каталізаторів в 

порівнянні з CoMo каталізатором, приготованим на тому ж носії, що може 

бути пов'язано з високою гидрируючою здатністю таких каталізаторів [11]. 

Показані типові стадії гідрокрекінгу циклоалканов (див. реакції (6) - 

(16)). За аналогією з гідрокрекінгом алканів, циклоалкани спочатку 

дегідруються в циклоалкени, потім при протонуванні перетворюються в 

циклічний карбокатіон, який може ізомеризуватися за допомогою гібридного 

або метильного зсуву і по маршруту через протонований циклопропан. 

Також через маршрут протонованого циклопропану можливо звуження або 

розширення нафтенового кільця. β-розрив, що відбувається в бічних 

алкільних заступниках, називають ациклічним, β-розрив всередині кільця 

називають ендоцікліческім, а розрив зв'язку між кільцем і алкільним 

заступником називають екзоцікліческім. 

Гідрокрекінг ароматичних сполук починається з гідрування в нафтени. 

Також для алкілароматических сполук може відбуватися деалкілування [12]. 
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1.4 Вплив технологічних параметрів на процес гідрокрекінгу 

 

Необхідна ступінь гідрокрекінгу залежить від температури процесу, 

парціального тиску водню, конверсії, об'ємної швидкості подачі сиpовини, 

кратності циркулюючого воденьвмісного газу до сировини, активності 

каталізатора і якості вуглеводневої сиpовини. 

Каталізатор. 

Активність. Під активністю каталізатора слід розуміти кількість пре-

обертання сиpовини в одиницю часу на одиницю об'єму каталізатор. 

Пpичини втрати активності каталізаторів, а отже і зменшення глибини 

гідрокрекінгу, можуть бути наступні: 

– підвищення температури – прагнення збільшити швидкість pеакції 

підвищенням температури може призвести до небажаних реакцій, протікання 

яких важко контролювати, в результаті чого каталізатор дезактивується, пpи 

цьому знижується вихід цільових продуктів за рахунок утворення коксу і 

газу; 
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– зміна складу каталізатора – наприклад, пpи 760 0С активний окис 

нікелю на окисі алюмінію перетворюється в неактивний алюмонат нікелю, 

відбувається спікання каталізатора зі зменшенням його активної поверхні; 

– втрата активного компонента каталізатора – пpи темпеpатуpі близько 

600 0С випаровується тpиокис молібдену; 

– недостатня швидкість десорбції продуктів, що утворюються, з 

поверхні каталізатора пpи недостатньому парціальному тиску водню. 

Завантаження. 

Для правильного використання каталізатора необхідно, щоб 

газоподібні і рідкі реагуючи речовини рівномірно розподілялися за 

поперечним перерізом реактору в міру того, як вони надходять у верхню 

частину реактора і проходять вниз по шару каталізатора. Для забезпечення 

рівномірного розподілу каталізатора велике значення має належна технологія 

його завантаження. При проходженні реагуючих речовин крізь шар 

каталізатора по каналах (весь потік через центр або, навпаки, уздовж стінок 

реактора) не використовується частина каталізатора, що призводить до 

небажаних наслідків: 

– зменшується кількість каталізатора, доступного для активування 

реакції, внаслідок чого потрібні більш високі температури, що призводить до 

скорочення терміну служби каталізатора; 

– при недостатньому потоці в будь-якої зоні для відводу тепла, 

виникають "горячі точки" в шарі каталізатора. Це може привести до 

температур каталізатора, що перевищує граничні розрахункові температури 

реактора і виникнення "гарячої точки" біля стінки апарату можуть виникнути 

серйозні пошкодження; 

– області в реакторі з недостатнім потоком ("гарячі точки") 

представляють собою нестабільні ділянки щодо регулювання температури. 

Це можна спостерігати при безладному переміщенні точки вимірювання 
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температури по шару каталізатора, високі локальні температури можуть 

призвести до посиленого коксоутворення і навіть розплавлення каталізатора. 

Дезактивація. Втрата каталітичної активності викликається декількома 

механізмами. При нормальному режимі роботи дезактивація каталізатора 

відбувається безперервно і поступово протягом всього циклу роботи за 

рахунок коксоутворення. 

Коксоутворення. Коксоутворення протікає за рахунок наявності в 

сировині високомолекулярних сполук або за рахунок реакції конденсації 

багатоядерних ароматичних сполук з утворенням високомолекулярної коксу 

з низьким вмістом водню. При нормальному режимі роботи високий 

парціальний тиск водню і каталітична активність гідрування перешкоджають 

процесу коксоутворення, зумовленого реакціями конденсації. Освіта коксу з 

високомолекулярних сполук сировини регулюється якістю сировини. Для 

визначення наявності небажаних високомолекулярних вуглеводнів 

використовується аналіз сировини, що визначає вміст вуглеводнів, 

нерозчинних в гептані. 

Отруєння каталізатора металами. Мінеральні й металоорганічні 

сполуки розкладаються і утримуються на каталізаторі. Лужні метали можуть 

накопичуватися на каталізаторі через недостатнє знесолення сировини або 

через контактування сировини з солоною водою і добавками, ці метали по 

відношенню до каталізатора є нерегульованими отрутами. Кількість 

відкладень на каталізаторі регулюється, обмежуючи зміст металів в нафтовій 

сировині. 

Аміак. Органічні азотовмісні сполуки, присутні в сировині, 

перетворюються в аміак. Оскільки аміак є сполуками з основними 

властивостями, він конкурує з реагуючими речовинами за кислотні ділянки 

каталізатору і пригнічує його активність. Велика частина аміаку видаляється 

з реакторного блоку за допомогою промивання продуктів реакції водою, і, 
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тому його вплив на дезактивацію каталізатора незначний. При припиненні 

подачі промивної води амоній концентрується в рециркулючому газі, що 

повертається до реактору, що призводить до різкої втрати каталітичної 

активності. При відновленні подачі промивної води активність відновиться 

до нормальної. Тому, в даному випадку, не слід підвищувати температуру в 

шарі каталізатора для того, щоб компенсувати втрату активності 

каталізатора. 

Жорсткість режиму. Будь-яке посилення жорсткості умов роботи 

(годинної об'ємної витрати, рівня конверсії, якості сировини тощо) вище 

розрахункових призводить до збільшення швидкості дезактивації 

каталізатора. З цієї причини не рекомендується працювати за межами 

розрахункових умов. 

Температура. Кількісне значення конверсії, яка відбувається в 

реакторах, в значній мірі залежить від температури каталізатора і реагентів, 

чим вище температура, тим вище швидкість реакції і, отже, вище конверсія. 

На початку робочого циклу встановлюється мінімальна температура, 

що забезпечує задану глибину перетворення сировини. Правильно обраний 

інтервал робочих температур забезпечує як необхідну якість, так і тривалість 

міжрегенераційного пробігу і загального терміну служби каталізатора, 

температуру необхідно підтримувати можливо низькою, наскільки це 

сумісно з необхідною якістю продукту, щоб звести до мінімуму швидкість 

дезактивації каталізатора. 

Несвоєчасне підвищення температури прискорює реакції 

закоксовування каталізатора, не збільшуючи істотно глибину перетворення, 

термін служби каталізатора при цьому значно скорочується. 

Всі основні хімічні реакції, що протікають в процесі гідрокрекінгу, 

екзотермічні. Тому,  у міру проходження сировини і циркуляційного газу за 

шарами каталізатора, температура підвищується. Оскільки існує ймовірність 
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того, що в результаті реакції виділиться більше тепла, ніж здатні вивести з 

реактора технологічні потоки, контроль приросту температури повинен бути 

дуже ретельним. Вихід температури з-під контролю являє собою дуже 

небезпечну ситуацію, так як можуть розвинутися вкрай високі температури, 

що викликають пошкодження каталізатора або реактора. 

Неконтрольованого підйому температури можна уникнути, 

дотримуючись наступних рекомендацій: 

– при збільшенні витрати подачі сировини спочатку слід збільшувати 

витрату подачі сировини, а потім температуру каталізатора, при зменшенні 

подачі сировини спочатку слід знизити температуру, потім знизити подачу 

сировини; 

– підвищення температури каталізатора повинно проводитися 

поступово і плавно. Швидкість, з якою можна безпечно проводити 

підвищення температури, залежить від "віку" каталізатора і жорсткості 

робочих умов. Свіжий каталізатор дуже чутливий до підвищення 

температури, швидкість підвищення температури при температурі свіжого 

каталізатора 3450С не повинна перевищувати 3-60С/год; 

Для здійснення належного контролю за реакціями в міру проходження 

реагуючих речовин по шару каталізатора недостатньо простого вимірювання 

температури технологічних потоків на вході в реактор і на виході з нього, 

необхідно ще розміщення термопар радіально по шару каталізатора. 

Термопари, встановлювані в шарі каталізатора, необхідні для оцінки 

ефективності використання каталізатора. Слід, однак, пам'ятати, що 

термопари вимірюють температуру в одній точці великої площі поперечного 

перерізу і, якщо відбувається порушення температурного розподілу, 

термопара не завжди дає правильне уявлення про середню температуру 

каталізатора. 
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Тиск. Підвищення тиску пpи незмінних інших параметрах процесу 

викликає зміна ступеню перетворення невуглецевих компонентів в результа-

ті збільшення парціального тиску водню, сиpовини і змісту рідкого компо-

нента в системах, що знаходяться під тиском і температурах відповідно вище 

і нижче умов початку конденсації. 

Пеpший фактор сприяє збільшенню ступеня перетворення, другий 

уповільнює протікання pеакцій. З ростом загального тиску в процесі, пpи 

інших рівних умовах, зростає парціальний тиск водню, що прискорює 

реакцію гідрування і сприяє зменшенню можливості відкладення коксу на 

каталізаторі. Сумаpний вплив парціального тиску водню складається з 

роздільних впливів загального тиску, концентрації водню в циркуляційному 

воденьвмісному газі і співвідношення водень: вуглеводнева сировина. Хоча 

всі позитивні результати досягаються за рахунок збільшення витрати водню, 

доцільно підтримувати і загальний тиск і вміст водню в циркуляційному 

воденьвмісному газі на максимально високому рівні, наскільки це 

допускається ресурсами свіжого воденьвмісного газу і економічними 

міркуваннями. 

Об'ємна швидкість. Кількість каталізатора, що завантажується в 

реактор, визначається кількістю і якістю проектної сировини і заданої 

конверсією. Параметр, який використовується для характеристики 

відношення кількості каталізатора до кількості сировини, називається 

часовий об'ємною швидкістю. 

При збільшенні витрати подачі свіжої сировини при постійному обсязі 

каталізатора підвищується годинна об'ємна швидкість рідини, і для 

збереження постійної конверсії потрібно відповідне підвищення температури 

каталізатора. Підвищення температури каталізатора призводить до більш 

швидкому коксоутворення і, отже, до скорочення періодів між регенерації. 

При роботі установки при часових об'ємних швидкостях, значно 
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перевищуючих розрахункові, швидкість дезактивації каталізатора може стати 

неприпустимо високою. 

Співвідношення водень : вуглеводнева сировина. При незмінних 

температурі, об'ємній швидкості і загальному тиску, співвідношення водень : 

вуглеводнева сировина впливає на частку вуглеводню, що випаровується, 

парціальний тиск водню і тривалість контакту з каталізатором. Кожен з цих 

чинників в свою чергу впливає на глибину конверсії. 

У практиці співвідношення водень : вуглеводнева сировина (або 

кратність циркуляції) виражається відношенням обсягу водню при 

нормальних умовах до обсягу сировини. З точки зору економічності процесу 

задане співвідношення доцільно підтримувати циркуляцією воденьвмісного 

газу. 

У цьому випадку велике значення набуває концентрація водню в 

циркуляційному газі, чим нижче концентрація водню в циркулюючому 

воденьвмісному газі, тим більше його треба подавати на 1 м3 сировини для 

забезпечення заданого співвідношення водень : вуглеводнева сировина. 

Збільшення співвідношення циркуляційний водневомісний газ : 

вуглеводнева сировина в значній мірі визначає енергетичні витрати. Крім 

того, потрібно враховувати, що зі зниженням концентрації водню в 

циркуляційному воденьвмісному газі дещо зменшується безpегенеpаційний 

цикл роботи каталізатору. Якщо за умовами експлуатації відсутня 

можливість підвищити концентрацію водню в циркуляційному 

воденьвмісному газі на вході в реактор до оптимального значення, то слід 

йти по шляху підвищення загального тиску в системі і, як наслідок, 

підвищення парціального тиску водню. 

Парціальний тиск водню. Підвищення тиску, при незмінних інших 

параметрах процесу, викликає зміна ступеня конверсії вуглеводневих 

компонентів в результаті збільшення парціального тиску водню і сировини, і 
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вміст рідкого компонента в системах, що знаходяться при тисках і відповід-

но вище і нижче умов початку конденсації. 

Перший фактор сприяє збільшенню ступеня конверсії, другий 

уповільнює перебіг реакцій. З ростом загального тиску в процесі, при інших 

рівних умовах, зростає парціальний тиск водню, що прискорює реакції 

гідрокрекінгу і сприяє зменшенню можливості відкладення коксу на 

каталізаторі. Сумарний вплив парціального тиску водню складається з 

роздільних впливів загального тиску, концентрації водню в циркуляційному 

газі і співвідношення водень : вуглеводнева сировина. 

Функцією водню є промотування насичення ароматичних сполук і 

насичення крекованих вуглеводнів. Необхідно також пригнічувати реакції 

утворення коксу. З цієї причини тривала робота установки при знижених 

тисках в реакторі призведе до посилення дезактивації каталізатора і 

скорочення міжрегенераційного періоду. 

Основним регулюючим фактором для парціального тиску водню є 

чистота циркуляційного водню, яку слід контролювати для забезпечення 

постійного підтримування її вище мінімального рівня. Чистота водню 

підтримується або збільшенням чистоти підживлювального водню, або за 

рахунок скидання газу з сепаратора високого тиску. 

Якість воденьвмісного газу, що надходить з установки виробництва 

водню, впливає на парціальний тиск водню і співвідношення циркуляційного 

газу до сировини і, таким чином впливає на швидкість дезактивації. 

Негативний вплив азоту і метану, що містяться в підживлювальному 

газі полягає у зниженні парціального тиску водню, надлишкові кількості 

азоту в підживлювальному газі викликають накопичення азоту в 

циркуляційному газі, оскільки азот не конденсується. В цьому випадку азот 

видаляється з установки шляхом невеликого і постійного скидання 

(продувки) циркуляційного газу з сепаратора високого тиску. 
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Максимально допустимий вміст СО і СО2 в потоці підживлювального 

газу, що надходить на установку повинне бути не більше 20 ppm. Більш 

високий вміст негативно впливає на активність каталізатора. СО має 

обмежену розчинність як у вуглеводнях, так і в воді, і накопичується в 

циркуляційному газі, СО2 легше розчиняється у воді і легко видаляється з 

системи в сепараторі високого тиску. Як СО2, так і СО надають схоже вплив 

на каталізатор, на активних ділянках каталізатора вони перетворюються в 

метан і воду, така реакція конкурує з вуглеводнями за активні ділянки 

каталізатора. При перевищенні розрахункового рівня вмісту СО + СО2 не 

рекомендується підвищувати температуру каталізатора для компенсації 

зниження конверсії, до тих пір поки не буде з'ясована і виключена причина 

високого вмісту СО і СО2, температуру каталізатора повинна підтримуватися 

на тому ж рівні. Це не призведе до пошкодження каталізатора за рахунок 

підвищеної дезактивації при більш високих температурах і виключить 

можливість виходу температури з-під контролю за рахунок реакції утворення 

метану [13]. 
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Таблиця 2.1 – Характеристика сировини, допоміжних матеріалів та 

напівфабрикатів [13]  

Найменування 
продукту 

ГОСТ, ТУ, СТП 
Показник за ГОСТ, 

ТУ, СТП 
Допустимі межі 

1 2 3 4 
Сировина (важкий 
вакуумний 
газойль) 

ГОСТ 3900-85 
Густина при 20ºС, кг/м3, не 
більше 

929 

ОСТ 38.01380 

Фракційний склад, ºС  
Температура початку кипіння, 
не менше 

387 

10% 428 
50% 479 
95% 540 
температура кінця кипіння, не 
більше 

560 

СТБ 1420 Вміст сірки, % мас., не більше 1,51 

UOP 384 
Вміст нітрогену, ppm мас., не 
більше 

1890 

ГОСТ 11858-66 
Асфальтени (нерозчинні в С7), 
% мас., не більше 

0,05 

ГОСТ 33-2000 
В’язкість кінематична 
при 50ºС, сСт 

Не нормується 

ГОСТ 2477-65 Вміст води, % мас. Відсутність 

Воденьвмісний газ ГОСТ 14920-79 
Склад: Н2, С1, % об., не менше 99,9 
СО + СО2, ррm, не більше 20 

Легкий бензин  
ГОСТ 511 

Детонаційна стійкість: октанове 
число, не менше 

85 

ГОСТ 2177 Фракційний склад, ºС:  
температура початку перегонки 
бензину, °С, не нижче 

35 

10 % бензину переганяється 
при температурі, °С, не вище 

70 

50 % бензину переганяється 
при температурі, °С, не вище 

115 

90 % бензину переганяється 
при температурі, °С, не вище 

180 

кінець кипіння бензину, °С, не 
вище 

205 
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Найменування 
продукту 

ГОСТ, ТУ, СТП 
Показник за ГОСТ, 

ТУ, СТП 
Допустимі межі 

1 2 3 4 

 

ГОСТ 28828 
Масова концентрація свинцю, 
г, на 1 дм3 бензина, не більше 

0,013 

ГОСТ 19121 
Масова доля сірки, %, не 
більше 

0,10 

ГОСТ 6321 
Випробування на мідній 
пластині 

Витримує 

ГОСТ 6307 
Вміст водорозчинних кислот 
та лугів 

Відсутність 

Візуально Колір Жовтий 
Важкий бензин ГОСТ 2177 Фракційний склад, ºС:  

температура початку перегонки 
бензину, °С, не нижче 

160 

10 % бензину переганяється 
при температурі, °С, не вище 

170 

90 % бензину переганяється 
при температурі, °С, не вище 

195 

кінець кипіння бензину, °С, не 
вище 

200 

ГОСТ 19121 
Масова доля сірки, %, не 
більше 

0,025 

ГОСТ 6356 
Температура спалаху, що 
визначається в закритому 
тиглі,°С, не нижче 

33 

ГОСТ 12329 Анілінова точка,°С, не вище 65 

ГОСТ 12329 
Масова доля ароматичних 
вуглеводнів, %, не більше 

16 

ГОСТ 6321 
Випробування на мідній 
пластині 

Витримує 

ГОСТ 6307 
Вміст водорозчинних кислот 
та лугів 

Відсутність 

Дизельне паливо ГОСТ 2177-99 Фракційний склад, °С:  
температура початку кипіння 160-180 
температура кінця кипіння, не 
вище 

360 

СТБ 1420 
Вміст сірки, ppm мас., не 
більше 

10 

ГОСТ 2477-65 
Вміст води та механічних 
домішок 

Відсутність  

ГОСТ 33-2000 
В’язквсть кінематична  
при 20ºС, сСт 

3,000-6,000 

ГОСТ 6356-75 
Температура спалаху в 
закритому тиглі, °С, не нижче 

62 

ГОСТ 3122-67 Цетанове число 54 
ГОСТ 6321 Випробування на мідній Витримує 
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Продовження табл. 2.1 
 

Найменування 
продукту 

ГОСТ, ТУ, СТП 
Показник за ГОСТ, 

ТУ, СТП 
Допустимі межі 

1 2 3 4 
пластині 

Якісно за оцтово-
кислому свинцю 

Сіроводнева корозія Відсутність 

Візуально Колір Солом’яний 
Залишок >360oC 
(важкий газойль) 

ОСТ 38.01380 Фракційний склад, °С Не нормується 

 

 

 

 

 

 


