У світовому виробництві автомобільних бензинів спостерігається стала тенденція до посилення не тільки їх експлуатаційних, але й екологічних характеристик. При цьому міжнародні та вітчизняні нормативи на автобензини істотно обмежують вміст бензолу, ароматичних вуглеводнів, олефінових вуглеводнів і сірки. З 1 січня 2008 року в Україні введені стандарти на автомобільний бензин і дизельне паливо підвищеної якості, які відповідають вимогам екологічних норм Євро-4. 
Ще в 1970 роках були запропоновані варіанти гідрування бензолу, що міститься в риформаті, які протікали без зниження октанового числа продукту, проте для зниження сумарного вмісту ароматичних вуглеводнів потрібно розбавлення риформата (що є базовим компонентом високооктанових бензинів) високооктановими неароматичними компонентами. Це положення ускладнює відмову від використання тетраетилсвинцю (ТЕС) і дефіцит бутан-бутиленовой фракції (через нестачу потужностей каталітичного крекінгу), яка в світовій практиці використовується для виробництва високооктанового алкилата. У зв'язку з цим, розвиток процесу ізомеризації - один з ефективних способів вирішення даної проблеми, що дозволяє отримувати товарний бензин, що відповідає чинним і перспективним вимогам до палив і забезпечує необхідну гнучкість виробництва.

Ізомеризація бензинових фракцій - це процес з'єднання лінійних вуглеводнів в сполуки з розгалуженим ланцюгом, які мають більш високе октанове число. Зазвичай супроводжує процеси переробки нафтових продуктів (піроліз, крекінг).
Ізомеризація призводить до отримання з'єднання з іншим розташуванням атомів або груп, але при цьому не відбувається зміна складу і молекулярної маси сполуки.
Ізомеризація бензинових фракцій дозволяє зменшити вміст ароматичних вуглеводнів при збереженні високого октанового числа.

Установка ізомеризації дозволяє виділяти зі складу бензинів низькооктанові легкі фракції, виробляючи ізомеризат, який, у свою чергу, дозволяє збільшити вихід автомобільних бензинів з нафти, що переробляється з підвищеним октановим числом, з одночасним зменшенням вмісту ароматичних вуглеводнів, бензолу і олефінів.

Технологічний процес ізомеризації припускає використання каталізатора з певними каталитическими, фізико-хімічними та стійкими до дії каталітичних отрут характеристиками.

Переваги ізомеризації бензинових фракцій: відносна дешевизна в порівнянні з іншими технологіями; змішування ізомеризату з іншими компонентами товарних бензинів дає можливість знижувати вміст в них шкідливих речовин до рівня відповідності вимогам техрегламенту до класу Євро-3 і Євро-4; «поглиблення техпроцесу» переробки нафтових продуктів на НПЗ шляхом використання легкої прямогонной фракції, яка раніше реалізовувалася, як сировина для НХЗ, в товарну, дорожчу продукцію - бензин.
У зв'язку з переходом вітчизняної нафтопереробної промисловості на випуск автомобільних бензинів, що відповідають стандартам «Евро-3» і «Евро-4», актуальним завданням стає зниження вмісту ароматичних вуглеводнів і, особливо, бензолу в моторному паливі при одночасному збереженні значення октанового числа. Як відомо, традиційно базовим процесом переробки прямогонних бензинів залишається каталітичний риформінг, продукти якого є основним джерелом ароматики. Згідно з вимогами «Евро-4» сумарний вміст ароматичних вуглеводнів не повинно перевищувати 35 об. %, а вміст бензолу - 1 об. %. [3]

Каталітична ізомеризація легких парафінів дозволяє отримувати високооктановий компонент автомобільного бензину з мінімальним вмістом ароматики. Октанове число ізомеризату поряд з іншими факторами визначається вибором технологічної схеми процесу. З метою підвищення глибини ізомеризації застосовують різні схеми рециркуляції неперетворених нормальних парафінових вуглеводнів або інші методи концентрування ізопарафінових вуглеводнів в продуктах реакції. [4]
· Найбільшого поширення набули такі схеми ізомеризації:

· Схема 1. «Однопрохідна» схема представлена на рис. 1.1.

Схема 2. Схема з деізопентановою колоною (ДІП), рис. 1.2. У цій схемі перед ізомеризацією за допомогою колони деізопентанізації виділяють із сировини високооктановий ізопентан, який далі змішується з ізомеризатом.

· Схема 3. Схема з деізопентановою і пентановою (ПК) колонами, рис. 3. У цій схемі пентанова колона розташована після блоку ізомеризації. У верхній частині колони виділяються ізопентан і непрореагувавший      н-пентан, які повертаються в колону деізопентанізації, де ізопентан відокремлюють як компонент ізомеризату, а н-пентан повертають в реактор ізомеризації.

· Схема 4. Схема з колоною деізогексанізації (ДІГ), рис. 4. У цій схемі після блоку ізомеризації розташована деізогексанова колона. У верхньому погоні високооктанові низкокиплячі ізогексани (диметилбутани - ДМБ) виділяються разом з пентаном. Цей погон об'єднується з нижнім погоном колони, що складається з метилциклопентана (МЦП), циклогексана (ЦГ) і парафінів н-С7+, і утворює кінцевий ізомеризат. Бічний погон виводять з середини нижньої частини колони, де максимальна концентрація низькооктанових компонентів, таких як метилпентан (МП) і непроконвертований гексан, і повертають в реактор ізомеризації.

· Схема 5. Схема з колоною ДІП і рециркуляцією н-С5, н-C6 на молекулярних ситах, рис. 5. З метою підвищення ступеня перетворення н-С5 і конверсії всіх нормальних парафінів застосовується варіант попереднього виділення i-C5 з сировини ізомеризації і рециркуляції непрореагувавших н-С5, н-C6 на молекулярних ситах. В якості десорбента використовується i-C5 (процес Ipsorb).

· Схема 6. Процес Hexorb фірми Axens (рис. 6). Для того, щоб отримати ізомеризат з октановим числом понад 90 пунктів, потрібно конвертувати метилпентан в диметилбутани, що може бути досягнуто повною конверсією нормальних і малорозгалужених парафінів при включенні в схему після реакційної секції процесу сепарації Hexorb. Це дозволяє отримати ізомеризат з октановим числом, що перевищує 90 пунктів (зазвичай 91 ... 92) на сировину С5: С6 = 0,65. Процес ізомеризації Hexorb об'єднує циклічну систему адсорбції на молекулярних ситах з подальшою колоною деізогексанізації (ДІГ), яка розділяє ізомеризат з секції адсорбції на верхній погон, що містить ізопентан і діметілбутани, бічний погон, що містить метилпентан, і нижній погон, що містить нафтени С6 і вуглеводні С7+ , який виводиться з установки. Бічний погон, збагачений метилпентанами, рециркулюють в секцію ізомеризації. Одночасно він використовується в якості третього потоку при десорбції нормальних парафінів з молекулярних сит. Цей потік діє аналогічно потоку ізопентану в процесі Ipsorb.
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Р1, Р2 – реактори ізомеризації; К1 – стабілізаційна колона.

Рисунок 1.1 - «Однопрохідна» схема ізомеризації.                            [4]
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ДІП – колона деізопентанизації. 

Рисунок 1.2 - Схема ізомеризації з деізопентановою колоною.        [4]
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ДІП – колона деізопентанизації; ПК – пентанова колона.
Рисунок 1.3 - Схема ізомеризації з деізопентановою и пентановою колонами.                                                                                                              [4]
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ДІГ – колона деізогектанизації. 

Рисунок 1.4 - Схема ізомеризації з колоною деізогексанизації.            [4]
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ДІП – колона деізопентанизації. 

Рисунок 1.5 - Схема з колоною ДІП і рециркуляцією н-С5 та н-C6 на молекулярних ситах.                                                                                           [4]
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ДІГ – колона деізогектанизації. 
Рисунок 1.6 - Схема процесу Hexorb.                                                       [4]
При використанні однопрохідної схеми октанове число ізомеризату по дослідницькому методу складає 79,9. Дана схема не дозволяє отримати продукт з достатнім октановим числом.

При застосуванні схеми з рециркуляцією неперетворених метилпентанів і н-гексану отриманий ізомеризат має октанове число 88,8 пунктів (при повному виділенні н-гексану і метилпентанів). Дана схема дозволяє отримати продукт з високим октановим числом, але застосування схеми з рециркуляцією веде до зниження продуктивності установки.

Найбільше октанове число досягається у ізомеризату, отриманого при використанні схеми з рециркуляцією н-гексану, метілпентанів і н-пентану. При повному виділенні з продукту н-гексану, метілпентанів і н-пентану октанове число за дослідним методом становить 94,0 пункти, але дана схема є найбільш витратною у виробництві ізомеризату.

Застосування схеми з попередньою деізопентанізацією сировини дозволить отримувати ізомеризат з октановим числом 88,0 пунктів (при повному виділенні з сировини ізопентану). Дана схема є найбільш доцільною, тому що вона дозволяє виробляти продукт з достатнім октановим числом, забезпечує необхідну продуктивність установки і витрати на випуск товарної продукції є оптимальними. [4]
У процесі ізомеризації відбувається перегрупування молекулярної структури нормальних парафінів С5-С6 в парафіни ізобудови з вищим октановим числом, яке здійснюється на каталізаторі в середовищі водневовмісного газу (ВВГ).

В основі прийнятої технології лежить метод низькотемпературної ізомеризації бензинової фракції ПК-70°С на стаціонарному шарі каталізатора СІ-2, що представляє собою платину на сульфатованому оксиді цирконію, при тиску 2,5 - 2,75 МПа (25 - 27,5 кгс / см2 ) і температурі від 130 до 200°С з отриманням високооктанового компонента бензину. [31]

Каталітичними отрутами для каталізатора ізомеризації СІ-2 є традиційні отрути платинових каталізаторів - оксид вуглецю (II), сірка, сірководень, миш'як, свинець, мідь, нікель, ванадій і отрути сульфатної групи (волога, водень при температурі вище 300°С, аміак, відновлювальні суміші).

У процесі ізомеризації відбувається перегрупування молекулярної структури нормальних парафінів в парафіни ізобудови з вищим октановим числом.
Для підготовки сировини блоку ізомеризації передбачено блок гідроочищення. Метою процесу гідроочищення є поліпшення якості фр. ПК-70оС шляхом видалення з неї сірчистих та інших сполук, отруючих каталізатор ізомеризації.

Прийнята схема роботи блоку гідроочищення з циркуляцією ВВГ.
Установка ізомеризації бензинової фракції ПК-70оС складається з наступних систем:

- Витратний склад бензинової фракції ПК-70оС;

- Блок гідроочищення фракції ПК-70оС;

- Блок підготовки сировини ізомеризації;

- Блок ізомеризації фракції ПК-70оС;

- Установка осушення ВВГ для відновлення каталізатора ізомеризації та підігріву азоту регенерації молекулярних сит;

- Вузол компримування ВВГ, азоту для блоку гідроочищення;

- Установка моноетаноламінового очищення ВВГ від сірководню і вузол нейтралізації "кислих" газів регенерації.

Крім того, установка включає допоміжні системи: вузол підготовки паливного газу, вузол збору та видачі вуглеводневих газів з підключенням факельних скидів до заводської факельної системи, установка аварійної та дренажних ємностей, вузол охолодження і ущільнення насосів, редукційно-охолоджувальна установка і станція збирання та перекачування конденсату.

У процесі гідроочищення фр. ПК-70°С використовуються алюмокобальтмолібденовий каталізатор ТНК-2000 і алюмокобальтнікелевий ТНК-2103. [31]

Прийнято наступні технологічні параметри гідроочищення:

- Тиск в реакторі - 3,3 - 3,5 МПа (33 - 35 кгс/см2);

- Температура в реакторі - 280 - 320°С;

- Кратність циркуляції ВВГ - 100 - 300 м3/м3 сировини;

- Об'ємна швидкість подачі сировини - не більше 6 год-1;

- Міжрегенераційний період - не менше 24 місяців;

- Термін служби каталізатора - не менше 6 років.

Технологічною схемою передбачається газоповітряна регенерація каталізатора гідроочищення. Для захисту обладнання реакторного блоку від корозії передбачається залуження газів регенерації 10% водним розчином лугу (гідроксиду натрію) у вузлі нейтралізації кислих газів.

Для видалення з нестабільного гідрогенізату сірководню, води, розчинених газів і частини бутанов передбачено відпарну колону.
Основні реакції процесу ізомеризації:

а) перетворення парафінових вуглеводнів нормальної будови в розгалужені:

б)  переміщення метильного радикала уздовж вуглеводневого ланцюга:

в) зміна числа метильних груп в бічних ланцюгах розгалужених вуглеводнів: 
а) перетворення парафінових вуглеводнів нормальної будови в розгалужені:
СН3 - СН2 - СН2 - СН2 - СН3  ←→ СН3 - СН - СН2 - СН3                     
                             н-пентан  (ОЧД =62)                           |

                                                                                             СН3
                                                                              ізопентан  (ОЧД =93)
СН3 - СН2 - СН2 - СН2 - СН2 - СН3 ←→ СН3 - СН - СН2  - СН2 - СН3
                    н-гексан  ОЧД =30                                      |

                                               СН3                                     
                                                                              2-метилпентан (ОЧД =74)
б)  переміщення метильного радикала уздовж вуглеводневого ланцюга:

СН3 - СН - СН2  - СН2 - СН3 ←→ СН3- СН2 - СН - СН2 - СН3
                                |                                                                 |

                               СН3                                                                   CH3                               
                                                                            3- метилпентан (ОЧД =75)
в) зміна числа метильних груп в бічних ланцюгах розгалужених вуглеводнів: 

                                                                                          СН3
                                                                                           |

СН3 - СН - СН2 - СН3 ←→ СН3 - С- СН3                                  
                                               |                                            |    

                                              СН3                                         СН3
                                                                            неопентан (ОЧД =85)
                                                                                        CH3
                                                                                         |

СН3- СН2 - СН - СН2 - СН3 ←→ СН3- С - СН2 -  СН3                  
                                    |                                                    | 

                                  СН3                                                        CH3
                                                                     2,2- діметилбутан (ОЧД =92)
                                        CH3                                     CH3  CH3
                                         |                                           |        |

                               СН3- С - СН2 –  СН3 ←→ СН3 - СH - СН -  СН3        
                                         |                            2,3- діметилбутан (ОЧД =104)
                                        СН3    

На процес ізомеризації впливають наступні умови: склад сировини, об'ємна швидкість подачі сировини, співвідношення обсягів ВВГ і сировини (кратність циркуляції), об'ємна частка водню в ВВГ, температура, тиск, активність каталізатора. 
Склад сировини.

Підвищений вміст бутанов (вище 2% мас.) і неізомерізуемих вуглеводнів (ізопентану) в сировині ізомеризації знижує час контакту вуглеводнів С5 і С6 з каталізатором.

Підвищений вміст важких вуглеводнів веде до підвищення гідрокрекінгу, розігріву шару каталізатора і, як наслідок, прискореного коксовання. Нормальна експлуатація каталізатора здійснюється при вмісті вуглеводнів С7+ не більше 1% мас.

Об'ємна швидкість подачі сировини.

Об'ємною швидкістю називається відношення об'єму рідкої сировини, що подається в реактор за 1 годину до загального обсягу каталізатора. Висока об'ємна швидкість зменшує час контакту сировини з каталізатором, що призводить до зниження конверсії вуглеводнів С5 і С6. Робочий діапазон об'ємної швидкості для каталізатора СІ-2 1,5 - 3,0 год-1, припустиме збільшення - до 3,5 год-1.

Співвідношення обсягів ВВГ і сировини (кратність циркуляції) і об'ємна частка водню в ВВГ.

Для пентан-гексанової фракції оптимальне мольне співвідношення водень : вуглеводні має підтримуватися в межах 2 - 4. Зниження мольного співвідношення призводить до розвитку реакцій гідрокрекінгу, підвищення - до зниження часу контакту сировини з каталізатором і, як наслідок, зменшення конверсії н-алканів в ізоалкани. Мольне співвідношення підтримується кратністю циркуляції ВВГ і концентрацією в ньому водню. Оптимальна кратність циркуляції - 500-1000 нм3/м3 сировини. Концентрація водню в циркуляційному ВВГ - не менше 80% об., Так як високий вміст у ньому легких вуглеводнів С1-С3 призводить до зменшення часу контакту сировини з каталізатором і, відповідно, до зменшення конверсії н-алканів в ізоалкани.

Споживання водню в процесі ізомеризації знаходиться на рівні 0,15 - 0,20% мас. на сировину. 

Температура.

Найбільш сприятливий температурний діапазон роботи каталізатора СІ-2 140-200°С. Температура на вході в реактор ізомеризації є основним регулюючим параметром процесу. По мірі підвищення температури від 140°С до 200°С швидкість реакції ізомеризації збільшується, але одночасно йде розвиток побічних реакцій гідрокрекінгу, що протікають з великим виділенням тепла, що призводить до розігріву шару каталізатора. Тому підйом температури здійснюється тільки з урахуванням рівня гідрокрекінгу. Приріст легких вуглеводнів С1 - С4 в нестабільному ізомеризаті в порівнянні з гідрогенізатом вважається нормальним в межах 2 - 4% мас.

Зниженню навантаження по сировині має передувати зниження температури на вході в реактор.

Розрахунковий температурний перепад в реакторі ізомеризації +15-30°С в залежності від вмісту бензолу. Для зниження температури в шарі каталізатора потрібна подача холодного ВВГ або ізомеризату. Необхідно обмежувати температурний перепад в шарі каталізатора, так як термодинамічна рівновага реакції ізомеризації зміщується в бік утворення розгалужених вуглеводнів при зниженні температури процесу. Крім цього, високий перепад температур в шарі каталізатора може призвести до розвитку автогідрокрекінга

Тиск.

Робочий діапазон тиску в процесі ізомеризації на каталізаторі СІ-2 становить 2,5 - 3,5 МПа (25 - 35 кгс/см2). Зниження тиску процесу призводить до посилення інгібуючого впливу нафтенових вуглеводнів на реакцію ізомеризації. Оптимальний тиск в реакторному блоці 3,0 МПа (30,0 кгс/см2).

Активність катализатору.

Найважливіше значення для збереження рівня активності каталізатора має підтримання вологості циркулюючого ВВГ менше 20 ppm. Чим нижче вологість в системі, тим вище активність і селективність каталізатора. [31]

Тому необхідно мати отрегенерований адсорбер для його підключення, в разі необхідності, для осушування циркулюючого ВВГ, а також контролювати вміст вологи в гідрогенізаті. Підвищена волога не є незворотнім фактором втрати активності. Активність каталізатора відновлюється протягом декількох діб після відновлення необхідної вологості.

В процесі експлуатації активність каталізатора також знижується за рахунок відкладення коксу на поверхні. У випадку, якщо зниження активності каталізатора не може бути компенсовано підвищенням температури в реакторі, проводиться окислювальна регенерація, яка полягає у видаленні коксу з поверхні каталізатора шляхом поступового нагрівання до 450°С в азотно-кисневому середовищі.

Поступово каталізатор "старіє" за рахунок рекристалізації і зміни структури поверхні, а також через адсорбцію на поверхні речовин, що блокують активні центри. У цьому випадку активність каталізатора втрачається безповоротно і його замінюють на свіжий. [31]

Очищення водневовмісного і вуглеводневого газів від сірководню розчином моноетаноламіна (МЕА). 

Процес очищення газів заснований на абсорбції сірководню водним розчином МЕА - на оборотної реакції утворення комплексної сполуки:

Н2N - (CH2)2 - OH + Н2S ←→ [H3N - (CH2)2 -OH]SH →

2Н2N - (CH2)2 - OH+ 2Н2S ←→ [H3N - (CH2)2 -OH]2S       (1.7)       [8]

Реакції поглинання сірководню моноетаноламіном протікає з виділенням тепла.

Основними факторами, що впливають на процес очищення газів, є: температура, тиск, масова частка моноетаноламіна в розчині, витрата розчину МЕА.

Оптимальною температурою абсорбції є температура від 30 до 40°С. Перевищення оптимальної величини погіршує поглинання сірководню, веде до підвищення циркуляції розчину, тобто до підвищених енерговитрат.

Підвищений тиск сприятливо впливає на процес поглинання сірководню - чим вище тиск, тим вище коефіцієнт абсорбції.

Зменшення масової частки МЕА в розчині знижує корозію апаратури, знижує розчинність в ньому вуглеводнів, але збільшує енергетичні витрати на регенерацію. Масову частку МЕА в розчині слід тримати в межах від 10 до 15%.

Зі збільшенням витрати розчину МЕА при очищенні газів з постійним вмістом в ньому сірководню, ступінь вилучення сірководню збільшується.

Гідроочищення бензинової фракції НК 70оС і підготовка сировини ізомеризації.

Сировина - бензинова фракція ПК-70°С подається від видаткового складу по трубопроводу в сировинну ємність гідроочищення Е-1. Бензинова фракція ПК-70оС з Е-1, пройшовши фільтр Ф-1/1 (2), надходить на прийом сировинного насоса Н-1/1(2) і з тиском не менше 4,0 МПа (40,0 кгс/см2) подається на змішання з циркулюючим ВВГ в змішувач С-13.
Газосирьевая суміш після змішувача С-13 надходить в міжтрубний простір теплообмінника Т-1 де нагрівається потоком газо-продуктової суміші, що виходить з реактора гідроочищення Р-1, і направляється 2-ма потоками на нагрів в піч П-1.
Реакторний блок гідроочищення.
У печі П-1 відбувається нагрів газосирьевой суміші за рахунок променистого тепла і тепла димових газів від спалювання паливного газу, що подається на пальники печі.
З печі П-1 газосировинна суміш надходить в реактор гідроочищення   Р-1.
Потік газопродуктовой суміші з реактора Р-1 направляється в трубний простір теплообмінника Т-1, де охолоджується, нагріваючи потік газосировинної суміші в міжтрубному просторі.
З Т-1 газопродуктова суміш послідовно охолоджується спочатку в повітряному холодильнику ХВ-1, потім у водяному холодильнику Х-1 до температури не вище ніж 40оС і надходить у сепаратор С-1, де частково конденсується і розділяється на рідку та газову фазу.
Сепаратор С-1 служить для відділення рідкої фази (нестабільний гидрогенизат, кисла вода) від водневовмісного газу. Нестабільний гидрогенизат з С-1, попередньо нагрівається в Т-2/1,2, а потім прямує на стабілізацію в К-1. ВВГ з сепаратора С-1 подається в колону К-8 на очистку, а потім знову за допомогою компресора ПК-1/1(2) подається на змішання з бензиновою фракцією в змішувач С-13.
Блок стабілізації гідрогенізату.
Нестабільний гидрогенизат з С-1 надходить в міжтрубний простір теплообмінника Т-2 /1,2 де нагрівається до температури 100 - 130°С потоком кубового продукту колони К-1 (стабільного гідрогенізату), циркулюючого через трубний простір теплообмінника, і подається на 15 тарілку колони К-1.
Колона К-1 служить для стабілізації (відпарки) нестабільного гідрогенізату. Кубовий продукт колони - стабільний гидрогенизат, з верхньої частини відбирають нестабільну голівку і вуглеводневий газ. Тепло до куба колони К-1 підводиться за допомогою кип'ятильника Т-3.
Стабільний гидрогенизат з куба колони К-1 надходить в трубний простір кип'ятильника Т-3, нагрівається до температури 140 - 165оС, за допомогою нагрітого ВОТ, що подається в міжтрубний простір кип'ятильника, і далі направляється в колону під 36 тарілку.
Пари з верху колони К-1 направляються в повітряний холодильник ХВ-2, де охолоджуються до температури не вище 60оС, і потім надходять у водяній холодильник Х-2, де охолоджуються до температури не вище 45оС. Охолоджени пари з верху К-1 надходять у рефлюксну ємність Е-2 де конденсуються.
Нестабільна головка забирається насосом Н-2/1(2) з ємності Е-2 і подається в якості зрошення на 1 тарілку колони К-1.
Кубовий продукт колони К-1 (стабільний гидрогенизат), пройшовши через трубний простір теплообмінника Т-2/1,2 подається на 38 тарілку колони деізопентанізатора К-4 в якості живлення.
Блок підготовки сировини ізомеризації (блок деізопентанізаціі).
Колона деізопентанізатор К-4 призначена для підготовки сировини секції ізомеризації (деізопентанізованої фракції) як кубового продукту колони, і ізопентанової фракції (в якості верхнього продукту колони), що виводиться в товарний парк. Тепло до куба колони К-4 підводиться за допомогою кип'ятильника Т-10. Деізопентанізована фракція з куба колони К-4 надходить в трубний простір кип'ятильника Т-10, нагрівається до температури 80 - 100оС, шляхом подачі в міжтрубний простір кип'ятильника водяної пари, і далі направляється в колону під 36 тарілку.
Деізопентанізована фракція з кубової частини колони К-4, попередньо охолоджена в міжтрубномупросторі холодильника Х-12 зворотньою водою, пройшовши попередній фільтр Ф-2/1,2, надходить на прийом насоса Н-3/1(2) і подається в змішувач ізомеризації С-14.
Пари з верху колони К-4 надходять в повітряний холодильник ХВ 6/1,2, і потім направляються в водяні холодильники Х-7/1,2, де охолоджуються до температури не вище 50оС, за допомогою оборотної води, яка циркулює через трубний простір, і далі надходять в рефлюксну ємність Е-5 де конденсуються.
Ізопентанова фракція забирається насосом Н-6/1(2) з ємності Е-5 і подається в якості зрошення на першу тарілку колони К-4, а балансовий надлишок виводиться в парк.
Ізомеризація бензинової фракції. Реакторний блок.
Сировинна фракція ізомеризації (деізопентанізована фракція з куба колони К-4) від насоса Н-3/1(2) подається на змішання з циркулюючим ВВГ в змішувач С-14.
Газосировинна суміш від змішувача С-14 надходить в міжтрубний простір теплообмінника Т-4/1,2 де підігрівається потоком газопродуктової суміші від Р-2/2, охолоджується в трубному просторі теплообмінника, розділяється на два потоки і прямує в змійовики сировинної печі ізомеризації  П-2.
У печі П-2 відбувається нагрів газосировинної суміші за рахунок променистого тепла і тепла димових газів, одержуваних за рахунок спалювання паливного газу, що подається до 20-ти пальників печі.
Нагріта газосировинна суміш з печі П-2 надходить послідовно в реактор ізомеризації Р-2/1, трубний простір міжступінчатого теплообмінника Т-100, і подається в реактор ізомеризації Р-2/2. В реакторах ізомеризації Р-2/1,2 відбувається перегрупування молекулярної структури нормальних парафінів С5-С6 в парафіни ізобудови з вищим октановим числом, яке здійснюється на каталізаторі в середовищі водневовмісного газу (ВВГ).
Для підтримки температурного режиму в реакторах Р-2/1,2 передбачена подача "квенча" - холодного ВВГ в лінію газосировинної суміші на вході в реактор Р-2/1,2.
Газопродуктова суміш з реактора Р-2/2 надходить в трубний простір теплообмінника Т-4/1,2, де охолоджується за рахунок підігріву газосировинної суміші ізомеризації перед її подачею в піч П-2.
Газопродуктова суміш після теплообмінника Т-4/1,2 охолоджується в повітряному холодильнику ХВ-3/1..4 до температури не вище 60оС і доохолоджується до температури не вищє ніж 40оС у водяному холодильнику Х-3/1,2.
Газопродуктова суміш з Х-3/1,2 надходить у сепаратор ізомеризації С-2, де відбувається відділення рідкої фази від циркулюючого ВВГ. Рідка фаза - нестабільний ізомеризат, направляється в колону К-2 на стабілізацію, а газова фаза - циркулюючий ВВГ, надходить спочатку на вузол осушування ВВГ або безпосередньо в сепаратор С-3 на прийомі ЦК-1/1,2. Є можливість виведення ВВГ на МЕА очистку.
Контроль вмісту вологи в ВВГ на виході з сепаратора С-2 здійснюється автоматичним аналізатором. У разі перевищення вмісту вологи в циркулюючому ВВГ (понад 5 ppm) необхідно перевести осушку ВВГ в колону осушування з регенерованими молекулярними ситами.
Частина циркулюючого ВВГ з сепаратора С-2 виводиться в мережу паливного газу, залежно від кількості підживлювального ВВГ, який надходить з установки каталітичного риформінгу.
Нестабільний ізомеризат з сепаратора С-2 надходить в міжтрубний простір теплообмінника Т-100 де нагрівається потоком газосировинної суміші з Р-2/1 в Р-2/2, і далі направляється в міжтрубний простір теплообмінників Т-101 і Т-5/1, 2. У міжтрубному просторі теплообмінника Т-5/1,2 нестабільний ізомеризат нагрівається кубовим погоном колони К-2 і подається на 17 тарілку колони К-2.
Блок колони стабілізації.
Колона К-2 призначена для стабілізації нестабільного ізомеризату, кубовий продукт колони - стабільний ізомеризат, верхній продукт - нестабільна головка (пропан-бутанова фракція). Тепло до куба колони К-2 підводиться шляхом подачі нагрітого ВОТ в міжтрубний простір кип'ятильника Т-6.
Нестабільний ізомеризат з куба колони К-2 надходить в трубний простір кип'ятильника Т-6, нагрівається до температури 145 - 165оС і парогазова суміш направляється в куб колони під 36 тарілку.
Стабільний ізомеризат з куба К-2 проходить по трубному простору теплообмінника Т-5/1,2, доохолоджується в міжтрубномупросторі холодильника Х-5 і виводиться в парк.
Пари з верху колони К-2 надходять в повітряний холодильник ХВ -4 де охолоджуються до температури не вище 55°С, і далі прямують у водяній холодильник Х-4, де доохолоджуються до температури не вищє ніж 40оС , і надходять у рефлюксну ємність Е-6 для конденсації.
Нестабільна головка (пропан - бутанова фракція) забирається насосом Н-4/1(2) з ємності Е-6 і подається в якості зрошення на 1 тарілку колони К-2, а балансовий надлишок виводиться в парк.     

Блок ВОТ.

ВОТ із ємності Е-103 насосом Н-103/1,2 подається на нагрів у піч П-3, де нагрівається до температури 260оС, і далі подається в міжтрубний простір теплообмінників Т-3 і Т-6. Після передачі тепла кубовим продуктам колон   К-1 і К-2 ВОТ повертається у ємність Е-103.

Основним обладнанням обраної технологічної схеми є реактор ізомеризації бензинової фракції ПК-70оС. Реактор ізомеризації відрізняється меншим відношенням висоти апарату до діаметру і наявністю декількох шарів каталізатора. Шари каталізатора засипаються на порцелянові кульки, якими заповнюється сферична частина нижнього днища.

Сировина, що подається через штуцер у верхньому днищи, рівномірно розподіляється по всьому перетину, за допомогою розподільчої тарілки, встановленої у верхній частині реактора.

Реактор - це циліндрична вертикальна посудина з кульовими днищами. Каталізатор завантажують в реактор через верхній штуцер, а вивантажують через нижній . Щоб уникнути «удару» парів продукту і газу і, внаслідок цього, стирання каталізатора у верхній частині реактора мається розподільна тарілка. Парогазова суміш через шар каталізатора проходить в аксіальному напрямку. По закінченні процесу ізомеризації, тривалість якого визначається ступенем падіння активності каталізатора, каталізатор ізомеризації СІ-2 вивантажують з реактора і відправляють на регенерацію на спеціалізованому підприємстві.
Завантаження каталізатора. Завантажують каталізатор через брезентовий рукав, опущений до рівня загружаємої тарілки; по мірі завантаження рукав піднімають для зменшення механічного руйнування гранул каталізатора.
З цією ж метою в нижній частині апарату перед завантаженням каталізатора розміщують шар порцелянових кульок; такими ж кульками покривають верхній шар каталізатора (після його завантаження в реактор). Реактор установки ізомеризації працює в умовах хімічної та електрохімічної корозії, а також механічного зносу металу апаратів каталізатором. Водень, що циркулює в системі реакторного блоку, викликає міжкристалітну корозію металу, що супроводжується зниженням його міцності і збільшенням крихкості. Міжкристалітне растріскування, утворення раковин і здуття в металі обладнання під дією водню посилюються при підвищенні температури і тиску в системі. [9]
Характеристика вихідної сировини
	№ п/п
	Найменування сировини
	Найменування показників якості


	Величина 

показників якості

	1
	2
	3
	4

	1
	Фракція бензинова ПК-70оС

Приблизний вуглеводневий склад,% мас .:

- Бутан - 4,7 ÷ 4,73,

в т.ч. ізобутан - 0,17 ÷ 0,4

- Пентани- 48,7 ÷ 48,8,

в т.ч.ізопентан-19,5 ÷ 19,8

циклопентан -2,85

- Гексан - 45,2 ÷ 46,1,

в т.ч. діметілбутани-

- 1,8 ÷ 2,1

циклогексана - 6,1

- Гептани і вище -0,28 ÷ 0,3

- Ароматичні вуглеводні - 0,75 ÷ 0,8

-АЛК, Алкадієни - 0,13 ÷ 0,15

	Густина при 20 °С, кг/м3
	не більш 650

	
	
	Масова доля сірки, % мас.
	не більше 0,07  

	
	
	Масова доля води, ррм.
	не нормується  

	
	
	Фракційний склад, оС:
	

	
	
	          - температура початку кипіння
	не менш 28

	
	
	          - температура кінця кипіння 
	не більш 80

	
	
	Вуглеводневий склад, % мас.
	

	
	
	          - бутани
	не більш 4,7

	
	
	          - гептани та вище 
	не більш 2,0

	
	
	
	

	1
	2
	3
	4

	2
	Фракція бензинова ПК-70оС гідроочищена
	Масова доля сірки, % мас.
	не більш 0,00005

	
	
	Масова доля води, ррм.
	не нормується  

	
	
	Вуглеводневий склад, % мас.
	

	
	
	         -∑С1-С4
	не більш 2,0

	
	
	         - ∑С7
	не більш 1,0

	3
	Водневовмісний газ для ізомеризації.

Приблизний склад, % об.:

- водень - 83,5÷86,7

- вуглеводні, не більш - 16,5, в т.ч.:

- метан - 7,7

- етан -  3,5

- пропан - 2,1

- ізобутан - 1,5

- н-бутан - 1,5

- пентани - 0,2

- вода - не більш 20 ррm
	Об'ємна частка водню, % об.
	не менш 85,0

	
	
	Вміст вологи, % (ppm)
	не більш 0,002 (20)

	
	
	Вміст сірководню, ppm
	не більш 1,0

	
	
	Вміст оксиду вуглецю (СО), %
	не більш 0,0001

	
	
	Вуглеводневий склад, % об.
	не нормуєтся

	
	
	Густина за н.у., кг/м3
	не нормуєтся

	4
	Водневовмісний газ для гідроочищення 
	Об'ємна частка водню, % об.
	не менш 85,0

	5
	Циркуляційний водневовмысний газ ізомеризації
	Об'ємна частка водню, % об.
	не менш 80,0

	
	
	Вміст сірководню, % об. (ppm)
	не більш 0,0001 (1)

	
	
	Вуглеводневий склад, % об. 
	Не нормується

	
	
	Вміст вологи, % об. (ppm)
	не більш 0,002 (20)

	6
	Циркуляційний водневовмісний газ гідроочищення
	Об'ємна частка водню, % об.
	не менш 80,0

	
	
	Вміст сірководню, мг/м3
	Не нормується

	
	
	Вуглеводневий склад, % об. 
	Не нормується

	7
	Циркуляційний водневовмісний газ гідроочищення очищений
	Вміст сірководню, мг/м3
	не більш 10,0


Характеристика реагентів 
	№ п/п
	Найменування 
	Найменування  показників якості


	Величина 

показників якості

	Реагенти

	1
	Регенерований розчин моноетаноламіна (МЕА)
	Масова доля моноетаноламіна, % мас.


	від 7 до 15

	
	
	Вміст сірководню і сульфідів, г/дм3


	не більш 4,0

	2
	Розчин моноетаноламіна (МЭА),  насичений сірководнем
	Масова доля моноетаноламіна, % мас.


	від  7 до 15

	
	
	Вміст сірководню і сульфідів, г/дм3


	не більш 32,0

	3
	Розчин їдкого натру (NaOH)
	Масова частка гідроксиду натрію, %


	15÷20

	
	
	
	

	4
	Сульфідуючий реагент (діметилдісульфід чи інші)
	Зовнішний вигляд 


	Відповідність сертифікату якості

	
	
	Густина при 20 оС, кг/м3


	


Характеристика допоміжних матеріалів. 

	№ п/п
	Найменування 
	Найменування  показників якості


	Величина 

показників якості

	1
	2
	3
	4

	Допоміжні матеріали

	1
	Каталізатор

блоку гідроочищення алюмокобальт-молібденовий

ТНК-2000 (модифікований ГО-70)
	Приймається за паспортом завода виготовлювача
	Відповідність сертифікату якості

	2
	Каталізатор верхнього шару реактора гідроочищення ТНК-2103
	Приймається за паспортом завода виготовлювача
	Відповідність сертифікату якості

	1
	2
	3
	4

	3
	Каталізатор ізомеризації СІ-2 марки Б
	Приймається за паспортом завода виготовлювача
	Відповідність сертифікату якості

	4
	Молекулярні сита 3А
	Приймається за паспортом завода виготовлювача
	Відповідність сертифікату якості

	5
	Масло індустріальне

І-40А (І-50А)


	Масова частка механічних домішок, %


	відсутність

	
	
	Масова частка води, %


	відсутність

	
	
	В’язкість кінематична при 40 (С, мм2/с
	51÷75 (75÷95)

	
	
	Температура спалаху в відкритому тиглі , оС
	не нижче 220

	
	
	Кіслотне число, мг КОН на 1 г масла
	не більш 0,05

	6
	Азот  технічний низького тиску (НТ)
	Содержание азота, % об.
	не менш 99,6 

	
	
	Об'ємна частка кисню, % об
	не більш 0,5 

	
	
	Об'ємна частка СО2, % об
	відсутність

	7
	Азот технічний високого тиску (ВТ)
	Вміст азоту, % об.
	не менш 99,6 

	
	
	Об'ємна частка кисню, % об
	не більш 0,5 

	
	
	Об'ємна частка СО2, % об


	відсутність

	8
	Воздух 

технічний 
	Не регламентується
	

	9
	Воздух КВПтаА
	Точка роси, оС
	не выще мінус 40 

	
	
	Клас забрудненості
	не нижче 1 Класу

	10
	Пара водяна
	Показники якості не контролюються
	

	11
	Конденсат водяної пари з заводської мережі
	Жорсткість загальна, мг-екв/дм3
	не більш 10 

	
	
	Вміст розчиненого кисню, % мас.
	від 0,0015 до 0,005

	
	
	Вміст цианідів,  % мас.
	відсутність

	
	
	Вміст з'єднань заліза в перерахунку на Fe, мкг/кг
	не більш 200

	
	
	Масова концентрация масел і нафтопродуктів, мкг/кг
	не більш 1,0

	
	
	Вміст азоту амонійного, мкг/кг
	не більш 1000

	
	
	Вміст нітратів, мкг/кг
	не більш 20

	
	
	Вміст нітритів, мкг/кг
	не більш 20 

	
	
	Вміст сульфідів, мкг/кг
	не більш 2 



	1
	2
	3
	4

	12
	Вода оборотна (I системи)
	Зважених речовин, мг/л
	не більш 25

	
	
	Нафтопродукти, мг/л
	не більш 15 

	
	
	Карбонатна жорсткість, мг-евк/л
	не більш 3,0 

	
	
	Загальна солевмісткість, мг/л
	не більш 2000 

	
	
	Хлоріди (Cl-), мг/л
	не більш 300 

	
	
	Сульфати, мг/л
	от 350 до 500

	
	
	РН 
	от 6,5 до 8,5

	
	
	БПК полн, мг/л О2
	не більш 25 

	13
	Вода оборотна (II системи)
	Зважених речовин, мг/л
	не більш 15

	
	
	Нафтопродукти, мг/л
	не більш 5

	
	
	БПК полн, мг/л О2
	не більш 15



	14
	Этиленгліколь
	Приймається за сертифікатом якості
	Відповідність сертифікату якості


Характеристика готової продукції.
	№ п/п
	Найменування готової 

продукції
	Найменування  показників якості 


	Величина 
показників якості

	1
	Стабільний ізомеризат 
	Густина при 20 °С, кг/м3
	640-660

	
	
	Октанове число (ДМ)
	не нижче 79

	
	
	Тиск насичених паров, кПа, (мм рт.ст.)
	не більш 119,989 

	
	
	Вуглеводневий склад, % мас.:
	

	
	
	- Σ С1-С4
	не більш 2,0

	
	
	- співвідношення Σ i-C5/ Σ n-C5
	не менш 70

	
	
	- співвідношення Σ i-C6/ Σ n-C6
	не менш 30

	
	
	Фракційний склад: 
	

	
	
	- температура початку кипіння, ºС 
	не нижче 29

	
	
	- температура кінця кипіння, ºС
	не вище 76

	2
	Ізопентанова фракція
	Густина при 20 °С, кг/м3
	Не нормується

	
	
	Вуглеводневий склад, % мас.
	

	
	
	- Σ С4
	не більш 20,0

	
	
	- ізопентан
	не менш 76,0

	
	
	- пентан і вище
	не більш 8,0

	
	
	Масова частка води, % (ppm)
	Не нормується

	
	
	Октанове число (ДМ) 
	не менш 91,0

	3
	Пропан-бутанова фракція ізомеризації
	Вуглеводневий склад, % мас.
	

	
	
	- Σ С1-С2
	не більш 20,0

	
	
	- Σ С3-С4
	Не нормується

	
	
	- Σ С5 і вище
	не більш 2,0

	
	
	Густина при 20 °С, кг/м3
	Не нормується

	4
	Гази регенерації
	Об'ємна частка кисню, % об.
	1 стадія − 0,5 ÷ 0,7

2 стадія − 0,9 ÷ 1,2

3 стадія − 2,8 ÷ 3,5

	
	
	Об'ємна частка оксиду вуглецю, % об.
	Не нормується

	
	
	Об'ємна частка СО2, % об. 
	не більш 1,0


Норми технологічного режиму. [31]

	Найменування стадії процесу, аппа-рата, показники режиму
	Одиниці виміру
	Допустимі

межі

технологічних

параметрів
	Необхідний

клас точності

вимірювальних

приладів по

ГОСТ 8.401

	1
	2
	3
	4

	- рівень в ємностях для прийому та зберігання бензинової фр. ПК-70оС Е-21/1, Е-21/2, Е-21/3, Е-21/4, Е-21/5, Е-21/6
	% шкали
	20÷80
	0,5

	- рівень в ємності Е-22
	% шкали
	80, не більш
	0,5


	- тиск в ємності Е-1
	МПа (кгс/см2)
	0,2÷0,45 (2,0÷4,5)
	0,075

	- рівень в Е-1
	% шкали
	25÷75
	0,5

	- витрата фракції ПК-70оС  
	м3/год


	25÷60

	0,04


	- расход ВСГ 
	нм3/год


	7500÷16000

	1,0



	- тиск ВВГ на вході в змішувач
	МПа (кгс/см2)
	3,5÷4,3 
(35÷43)
	0,075

	- тиск паливного газу к пальникам печі П-1
	МПа (кгс/см2)
	0,15÷0,20 (1,5÷2,0)
	0,075

	- тиск газо-сировинної суміші на вході в піч П-1 
	МПа (кгс/см2)
	3,2 не менш

(32,0), не менш
	0,075

	- розрядження димових газів на виході печі П-1
	кПа
	-0,1÷-0,2
	0,075

	- температура газо-сировинної суміші на виході з печі
	°С
	260÷320
	0,5

	- температура димових газів на перевалі печі П-1
	°С
	800, не вище
	0,5

	- температура димових газів в димоході печі П-1
	°С
	350, не вище
	0,5

	- температура по шарам каталізатора Р-1
	°С
	320, не вище
	4


	1
	2
	3
	4

	- температура газо-продуктової суміші на виході з реактора Р-1
	°С
	320, не вище
	4

	- температура стінок реактора Р-1
	°С
	330, не вище
	4

	- тиск в сепараторі С-1/1
	МПа (кгс/см2)
	3,1÷3,4 

(31÷34)
	0,075

	- рівень гідрогенізату в сепараторі С-1/1
	% шкали
	30÷70
	0,5

	- тиск в кубі К-1
	МПа (кгс/см2)
	1,34, не более

(13,4, не более)
	0,075

	- температура верха колони К-1
	°С
	70÷95
	0,5

	- температура низа колони К-1
	°С
	140÷160
	0,5

	- рівень в кубі колони К-1
	% шкали
	25÷75
	0,5

	- температура на виході з Т-3
	°С
	146÷160
	2,0

	- тиск в сепараторі С-1/1
	МПа

(кгс/см2)
	1,0÷1,2

(10,0÷12,0)
	0,75

	- температура газа на вході в реактор Р-1 (регенерація):

1 стадія

2 стадія

3 стадія


	°С

°С

°С


	370, не вище

420, не вище

470, не вище


	0,5

0,5

0,5




	- витрата ВВГ в вузол змішування
	нм3/год


	12000, не менш


	1,0



	- витрата сировини
	м3/год


	20÷54

	0,04


	- тиск газо-сировинної суміші на вході в піч П-2
	МПа 

(кгс/см2)
	3,0, не более

(30,0, не более)
	0,075

	- тиск газо-сировинної суміші на виході з печі П-2
	МПа 

(кгс/см2)
	2,5, не менш

(25,0, не менш)
	0,075

	- температура газо-сировинної суміші на виході з печі П-2
	°С


	135÷180

	0,5



	- температура димових газів на перевалі печі П-2
	°С
	710, не вище
	2,5

	- температура димових газів в димоході П-2
	°С
	520, не вище
	2,5

	- розрідження димових газів в камері печі П-2
	кПа
	минус 0,1÷ 

минус 0,2
	0,01


	1
	2
	3
	4

	- тиск паливного газу перед пальниками П-2
	МПа 

(кгс/см2)
	0,1÷0,2

(1,0÷2,0)
	0,075

	- температура на виході з реактора

Р-2/2
	°С
	200, не вище
	0,5

	- температура в шарі каталізатора Р-2/2
	°С
	200, не вище
	4,0

	- перепад температур на вході і виході реактора
	°С
	40, не вище
	обчислюється математично системою АСУ

	- температура реакційної суміші на виході з повітряного холодильника
	°С
	60, не вище
	4,0

	- температура реакційної суміші на виході з холодильника
	°С
	40, не вище
	4,0

	- тиск в сепараторі ізомеризації
	МПа 

(кгс/см2)
	2,5÷2,8

(25÷28)
	0,075

	- рівень в сепараторі ізомеризації
	% шкали
	25÷75
	0,5

	- тиск в колоні К-2
	МПа 

(кгс/см2)
	1,4, не более

(14,0, не более)
	0,075

	- температура низу колони
	°С
	146÷160
	0,5

	- температура зони введення живлення
	°С
	100÷110
	0,5

	- температура верху колони
	°С
	56÷70
	0,5

	- витрата зрошення колони
	м3/год
	13,5÷25
	0,075

	- рівень в колоні
	% шкали
	30÷70
	0,5

	- температура парів нестабільної головки
	°С
	40, не вище
	4,0

	- витрата циркуляційного газу
	нм3/год
	12000, не менш
	1,0

	- тиск в сепараторі С-2
	МПа

(кгс/см2)
	1,0-1,3

(10,0-13,0)
	0,75

	- вміст води в циркуляційному газі
	ppm
	5,0, не более
	1,0 ppm

	- витрата гексанової фракції у вузол змішування блоку ізомеризації С-14
	м3/год
	30, не более
	0,075

	- температура стабільного ізомеризату після холодильника
	°С
	50, не вище
	4,0

	- температура на прийомі компресора
	°С
	45, не вище
	0,5

	- температура на нагнітанні компресора
	°С
	75, не вище
	0,5


Характеристика основного та допоміжного технологічного обладнання [31]
	Таблиця 3.6

	Найменування устаткування (тип, призначення)
	Номер позиції за схемою, індекс
	Кількість, од.
	Матеріал
	Технічна характеристика (паспортні дані)

	1
	2
	3
	4
	5

	1 Відпарна колона 
	К-1
	1
	Корпус - сталь 09Г2С, тарілки - сталь 08Х13
	Dнизу /Dверху = 1,8/1,0 м 

Н = 30,935 м   

V = 46,84 м3
Число тарілок − 36 шт.

Тарілки трапецієподібні-клапанні з зменшеними клапанами по типу 

АТК 26-02-4-89

Tроб. = 80(С (верх)  

Tроб. = 155(С (низ)

Tрозр. = 100(С (низ)

Tрозр. = 170(С (верх)  

Рроб.= 1,3 МПа (верх)   

Рроб.= 1,35 МПа (низ)

Ррозр.= 1,65 МПа 

	2 Колона стабілізаційна - призначена для розділення нестабільного ізомеризату на стабільний ізомеризат і нестабільну головну фракцію
	К-2
	1
	Корпус- сталь 09Г2С-3, 

тарілки- 08Х13
	Dнизу /Dверху = 1,8/1,2 м 

Н = 30,340 м 

V = 52 м3
Число тарелок − 35 шт.

Тарілки трапецієподібні-клапанні одно та двопоточні  по типу: АТК 26-02-4-02

Tроб. = 70(С (верх)    

Tроб. = 160(С (низ)

Tрозр.= 100(С 

Рроб.= 1,3 МПа (верх)    

Рроб.= 1,35 МПа (низ)

Ррозр.= 1,65 МПа


	1
	2
	3
	4
	5

	3 Колона ізопентанова - призначена для розділення стабільного гідрогенізату на пентангексанову фракцію і ізопентан
	К-4
	1
	Корпус – сталь 

09Г2С-3, 

тарілки - сталь 08Х13
	D = 3,2 м Н = 61,9 м 

V = 419,7 м3   

Число тарілок − 82 шт.

Тарілки трапецієподібні-клапанні з зменшеними клапанами по типу: 

АТК 26-02-4-89

Tроб. = 62(С (верх)     

Tроб. = 97(С (низ) 

Tрозр. = 100(С 

Рроб.= 0,23 МПа (верх)

Рроб.= 0,28 МПа (низ)

Ррозр.= 0,58 МПа

	5 Колона для осушки ВВГ
	К-6, К-7, 
К-11
	1
	Сталь 09Г2С
	D = 1,6м Н = 9,37м  

V = 13м3
Tрозр. = 100(С 

Ррозр. = 4,0 МПа 

Насадка – молекулярні сита,

об’єм насадки 13м3
Режим осушки:   

Tроб. = 40(С      

Рроб.= 3,6 МПа

Среда − водневовмісний газ 

Режим регенерації:   

Tроб. = 400(С       

Рроб.= 0,6 МПа

Середа – азот

	6 Колона МЕА очищення водневовмісного газу
	К-8
	1
	Сталь 20к+08Х13
	D = 1,0 м, Н = 25,00 м 

V = 16 м3
Тарілки однопоточні з капсульними ковпачками типа: ТСК-Р  21 шт.

Tрозр. = 100(С 

Ррозр.= 4,06 МПа 

Tроб. = 40(С     

Рроб.= 3,38 МПа 

середа – 10 − 12% розчин моноетаноламыну, ВВГ


	1
	2
	3
	4
	5

	7 Колона МЕА очищення вуглеводневого газу
	К-9
	1
	Сталь 09Г2С
	D = 1,0 м, Н = 19,47 м   

V = 12,1 м3
Тарілки клапанні, 

спеціальні − 20 шт.

Tрозр. = 100(С 

Ррозр.= 0,64 МПа 

Tроб. = 40(С    

Рроб.= 0,32 МПа 

среда –  10 − 12% розчин моноетаноламіну, ВВГ

	8 Колона очищення газів регенерації
	К-10
	1
	Сталь

09Г2С+10Х17Н13М2Т
	D = 2,0 м, Н = 26,8 м 

V = 75,4 м3 
Насадка − кільця Рашига 50x50x5, об’єм насадки 37,7 м3 

Tрозр. = 300(С 

Ррозр.= 1,9 МПа 

Tроб. = 40(С   

Рроб.= 1,28 МПа

середа  –  10% розчин їдкого натрію, гази регенерації

	9 Реактор гідроочищення


	Р-1
	1
	Cталь 12ХМ+08Х18Н10Т
	D = 2,6 м Н = 9,6 м 

V = 41,3 м3
Об’єм каталізатора:

ТНК-2000 −14,3м3
ТНК-2103 − 1,6м3
Об’єм порцелянових куль:

d 10мм −1,33 м3   

d 16мм −1,4 м3    

d 25мм − 0,6 м3
Tрозр. = 450(С 

Ррозр. = 4,4 МПа 

Режим реакції:  

Tроб. = 420(С    

Рроб. = 3,2 МПа

Режим регенерації:   

Tроб. = 500(С     

Рроб. = 1,2 − 1,4 МПа 

Середовище - бензинова фракція ПК-70(С, ВВГ


