


5 ПРИКЛАДНА ЧАСТИНА
5.1 Рекомендації щодо промислової реалізації результатів експеримента
Термічний механізм, встановлений при вивченні даних патенту [3], підтверджений як теоретично, так й експериментально, дозволяє рекомендувати його для впровадження у виробництво. У розробленому методі в реактор уводиться оксид азоту (ІV) і пари води, тобто фактично вихідні речовини для одержання нітратної кислоти, а її окиснювальна здатність стосовно молекулярного азоту вже доведена при вивченні даних патенту [3]. Тому є можливим замінити окисник-нітратну кислоту в методі-прототипі на окисник-оксид азоту (ІV). Це дозволить:

1)
знизити об'ємну витрату газового потоку й зменшити габарити реактора;

2)
підвищити концентрацію оксиду азоту (ІІ) на стадії одержання нітрозного газу.

Отримані основні переваги дозволять одержувати нітратну кислоту більш високої концентрації й значно зменшити об’єм апарата синтезу оксиду азоту (ІІ) (у методі-прототипі його об’єм становить порядку 4 м3).

Для виробництва неконцентрованої нітратної кислоти за розробленим методом, як й у методі-прототипі, доцільно застосовувати стандартну комбіновану схему виробництва, у якій стадії одержання оксида азоту (ІІ) і його окиснення проводяться при атмосферному, а стадію абсорбції – при підвищеному тиску. 

У стандартному виробництві після контактного апарата Р відбувається охолодження нітрозного газу з окисненням NO в NO2 послідовно в котлі- утилізаторі, швидкісному холодильнику і холодильнику-конденсаторі. 
Після цього нітрозний газ стискається в турбокомпресорі, проходить окислювач с вбудованим підігрівачем газів, де нагріває гази, що виходять із абсорбційної колони, холодильник-окислювач і подається в абсорбційну колону, де відбувається абсорбція NO2 водою й розчинами нітратної кислоти, що утворюються у швидкісному холодильнику, холодильнику-конденсаторі і холодильнику-окислювачі та подаються в колону з відповідних збірників. Продукційна кислота виходить із куба колони і направляється у відбілочну колону, де з неї гарячим повітрям видаляються розчинені оксиди азоту. 

 

Гази, що не абсорбувалися, проходять підігрівач окислювача та надходять у турбіну розширення, встановлену на одному валу з турбокомпресором. У турбіні гази розширюються й віддають тепло, витрачене при стиску нітрозних газів. Охолоджені гази надходять на стадію очищення від оксидів азоту й потім викидаються в атмосферу. 

Основні особливості розробленого методу пов'язані з переустаткуванням початкової стадії процесу – стадії одержання оксиду азоту (ІІ). Проведені дослідження показують, що для забезпечення необхідної швидкості процесу, проводити її доцільно при температурі порядку 760 К та атмосферному тиску на каталізаторі, що містить оксид термостійкого металу. Оскільки в даних умовах швидкість хімічної реакції вкрай висока [див. розділ 4], то швидкість процесу синтезу NO у цілому (а, отже, і розміри апарата) буде визначатися процесом теплопередачі та умовами гідродинаміки. Тому в якості контактного апарату доцільно використовувати трубоподібний апарат з поміщеним у нього шаром каталізатора, температуру в якому можна було б підтримувати постійною, використовуючи теплообмін через стінку. В якості джерела тепла можна застосовувати електричну енергію (електропіч).

Наступні стадії окиснення оксиду азоту (ІІ) в оксид азоту (ІV) і абсорбції нітрозних газів, як за апаратурним забезпеченням, так і за режимами в апаратах, аналогічні стандартному виробництву. 

Можна виділити наступні основні вдосконалення технологічної схеми після заміни окисника молекулярного азоту:

1) використання зовнішнього обігріву реактора синтезу нітрозного газу будь-яким видом палива або електроенергією замість обігріву шляхом спалювання азото-водневої суміші (або окиснення аміаку) з утворенням пари води; 

2) регенерація окисника безпосередньо у виробничому процесі; для цього після холодильника-окислювача доцільно встановити водяний конденсатор і збірник рідкого N2O4, з якого частина його буде знову повертатися на початкову стадію процесу після попереднього випаровування в теплообміннику будь-якого типу й підігріву з розкладанням димеру;  

3) використання в якості джерела азоту й кисню не повітря, а технологічних азоту й кисню, що не містять інертних домішок, а також застосування замість повітря підігрітого технологічного азоту у відбілочній колоні; це дозволить повертати гази, що не абсорбувалися, і гази з відбілочної колони на початкову стадію процесу й повністю виключити стадію каталітичного очищення вихлопних газів;

4) використання попереднього підігріву газів абсорбції й реакційного азоту теплом нітрозних газів; це дозволить скоротити витрату тепла на їхнє нагрівання перед реактором окиснення й витрату охолоджуючої води;

5) використання технологічної пари, отриманої в котлі-утилізаторі, для випаровування рідкого N2O4, що повертається на початкову стадію (див. п.2); це дозволить скоротити витрату енергії за рахунок тепла охолодження нітрозних газів.

Впровадження даних удосконалень у стандартну технологічну схему дозволять не тільки створити замкнутий цикл із можливістю одержувати продукт більш високої концентрації й виключити застосування платинового каталізатора й аміаку (або АВС), але й ведуть до розробки енерготехнологічної схеми, що дозволяє значно знизити витрати на виробництво товарного продукту й, як наслідок, підвищити його конкурентоспроможність. 

5.2 Опис рекомендованої технологічної схеми з КВП та А
У виробництві неконцентрованої нітратної кислоти за розробленим методом доцільно використовувати схему одержання нітратної кислоти комбінованим способом, тобто синтез нітрозного газу здійснюють під атмосферним тиском, а наступні стадії процесу – під підвищеним.

Нітрозний газ отримують у реакторі поз.Р при 760-770 К и атмосферному тиску на каталізаторі, що містить оксид термостійкого металу. Зверху в реактор поз.Р уводять реакційний газ із температурою порядку 530-550 К, що утворюється при змішанні потоків окисника після випаровувача рідкого N2O4 поз.В і підігрівача поз.П с температурою близько 373 К, водяної пари з температурою близько 373 К, і потоку, попередньо підігрітого нітрозним газом в окислювачі поз.О до 700-720 К, що утворився при змішуванні реакційного азоту, газів після абсорбційної колони поз.АК і газів після відбілочної поз.ВК. Вище піднімати температуру вихідного газового потоку не рекомендується через розкладання оксиду азоту (ІV). У ході реакцій, що протікають у реакторі поз.Р, відбувається окиснення молекулярного азоту до оксиду азоту (ІІ). 

Газ, що утворюється в контактному апараті поз.Р, охолоджується до 533-513 К у котлі-утилізаторі поз.КУ з утворенням технологічної пари. Подальше його охолодження відбувається у швидкісному холодильнику поз.ХШ із утворенням 10 %-ного розчину нітратної кислоти (відводиться в збірник поз.З1) та холодильнику-конденсаторі поз.ХК із утворенням 13 %-ної нітратної кислоти й частково сконденсованого N2O4 (відводяться в збірник поз.З2). Після холодильника-конденсатора поз.ХК нітрозний газ із температурою порядку 293 К стискається до 7,3 ат двохступінчатим турбокомпресором поз.ТК і подається в окислювач поз.О с температурою 410-420 К. В окислювачі поз.О відбувається повне окислення нітрозного газу та підігрів газів нового циклу. 

З окислювача поз.О газовий потік виходить із температурою 700-720 К. Він послідовно охолоджується в холодильнику-окислювачі поз.ХО з утворенням 50 %-ної нітратної кислоти (відводиться в збірник поз.З3) і конденсаторі поз. К с повною конденсацією рідкого N2O4 (надходить у збірник поз.З4). 

Після конденсатора поз.К нітрозний газ із температурою близько 293 К надходить у нижню частину абсорбційної колони поз.АК. У верхню частину колони подаються конденсати зі збірників поз.З1-З3, частина рідкого N2O4 зі збірника поз.З4 і вода. Нітратна кислота з концентрацією порядку 55-60 % і температурою близько 303 К виходить із куба колони й направляється у відбілочну колону поз.ВК, де через неї пропускають підігрітий до 423-443 К технологічний азот. Гази, що відходять із відбілочної колони поз.ВК, змішуються з газами, що не абсорбувалися в абсорбційнії колоні поз.АК. Далі газовий потік, що утворився, з температурою порядку 328-338 К проходить через дросельний вентиль поз.ВД, розширюючись до тиску близько 0,2 МПа, внаслідок чого його температура знижується до 278-283 К. Далі вони змішується з реакційним азотом нового циклу й надходить в окислювач поз.О, де нагріваються гарячим нітрозним газом до 700-720 К, а потім подаються на початкову стадію процесу.

Для компенсування втрат окисника частина рідкого тетраоксиду диазота зі збірника поз.З4 подається у випаровувач поз.В, де відбувається його випаровування, і підігрівач поз.П, у якому відбувається розкладання N2O4 з утворенням NO2 та підігрівання його до температури близько 373 К. Нагрітий газоподібний оксид азоту (IV) з підігрівача поз.П подається на початкову стадію процесу. Для випаровування рідкого N2O4 і його розкладання з наступним підігрівом NO2 використовується технологічна пара, що утворюється у котлі-утилізаторі поз.КУ, і подавана додатково з паропроводу. Пари води в реактор поз.Р подаються з паропроводу.

Параметри контролю й автоматичного регулювання процесу для основних апаратів представлені в табл. 5.1.

Таблиця 5.1 - Параметри контролю й автоматичного регулювання процесу виробництва неконцентрованої нітратної кислоти

	Контролюємий параметр
	Один.

вимір.
	Інтервал коливань
	Периодичність контролювання

	1
	2
	3
	4

	Реактор синтеза оксида азоту (II), Р

	1. Температура газа на вході
	К
	530-550
	Постійно

	2. Температура в апараті
	К
	760-770
	-

	Котел-утилізатор, КУ

	1. Температура газа після апарата
	К
	513-533
	-

	2. Витрата технологичічної пари
	кг/год
	3640-3660
	-

	3. Тиск технологічної пари
	МПа
	0,1
	-

	Швидкісний холодильник, ХШ

	1. Температура газа після апарата
	К
	323-343
	-

	2. Витрата конденсату
	м3/год
	1,5-1,6
	-

	Холодильник-конденсатор, ХК

	1. Температура газа після апарата
	К
	293
	-

	2. Витрата конденсату
	м3/год
	2,4-2,5
	-

	Турбокомпресор, ТК

	1. Температура газа після апарата
	К
	410-420
	-

	2. Тиск газа
	МПа
	0,73
	-

	Окислювач, О

	1. Температура газа після апарата
	К
	700-720
	-

	Холодильник-окислитель, ХО

	1. Температура газа після апарата
	К
	298-308
	-

	2. Витрата конденсату
	м3/год
	0,16-0,18
	-

	Конденсатор, К

	1. Температура газа після апарата
	К
	293
	-

	2. Витрата конденсату
	м3/год
	7,7-8,1
	-

	Абсорбційна колона, АК

	1. Тиск газа на вході 
	МПа
	0,71-0,73
	-

	2. Тиск газа після аппарата 
	МПа
	0,66-0,68
	-

	3. Температура газа після апарата
	К
	298-308
	-


Продовження таблиці 5.1

	1
	2
	3
	4

	4. Витрата конденсату з ХШ
	м3/год
	1,5-1,6
	-

	5 Витрата конденсату з ХК 
	м3/год
	2,4-2,5
	-

	6. Витрата конденсату з ХО
	м3/год
	0,16-0,18
	-

	7. Витрата конденсату з К
	м3/год
	7,7-8,1
	-

	8. Витрата води на абсорбцію
	м3/год
	10,9-11,1
	-

	9. Витрата нітратної кислоти
	м3/год
	18,5-18,7
	-

	10. Температура нітратної кислоти
	К
	298-308
	-

	11. Концентрація нітратної кислоти
	%
	55-60
	2 ч

	Відбілочна колона, ВК

	1. Витрата газа на вході
	м3/год
	6300-6500
	-

	2. Температура газа на вході
	К
	423-443
	-

	3. Температура газа після аппарата
	К
	363-383
	-

	Випаровувач, В

	1. Витрата газа після аппарата
	м3/год
	7200-7300
	-

	2. Витрата технологічної пари
	кг/год
	2080-2100
	-

	Підігрівач, П

	1. Витрата технологічної пари
	кг/год
	3500-3520
	-


Крім контролю перерахованих параметрів по окремих апаратах, здійснюється контроль наступних параметрів процесу:

· витрата тетраоксида диазота, що повертається зі збірника поз.З4 на початкову стадію процесу; 

· витрата технологічного азоту, що вводиться у систему після дросельного вентиля поз.ВД;

· витрата технологічного кисню, що вводиться у систему перед швидкісним холодильником поз.ХШ;

· витрата водяної пари, що поступає у систему з паропроводу;

· температура й тиск газу після дросельного вентиля поз.ВД;

· рівень конденсату в збірниках поз.З1-З4 відповідно.

5.3 Матеріальні та теплові розрахунки

Матеріальний баланс виробництва розраховуємо на 1 т 100 %-ної нітратної кислоти. Вихідні дані для матеріального розрахунку представлені в таблиці 5.2. 

Таблиця 5.2 - Вихідні дані для матеріального розрахунку

	Параметр
	Величина

	1. Склад технологічного кисню, % (мол.):

        кисень
        водень
        азот
	95,00

0,70

4,30

	2. Стехіометричний мольний надлишок відношення NO2 : N2 у реакторі синтезу оксидів азоту
	1 : 4

	3. Мольне відношення NO2 : H2O у реакторі синтезу оксидів азоту
	2 : 1


Перед матеріальним розрахунком по кожному апарату робимо попередній розрахунок першого циклу при запуску агрегату з метою визначення складу реакційного газу, що надходить у контактний апарат і необхідні кількості окисника, азоту, кисню й води, що вводять у систему в кожному новому циклі. 

При цьому приймаємо наступні сумарні реакції на окремих стадіях процесу:

2 NO2 + N2 = 4 NO


  
 

(5.1)

4 NO + 2 O2 = 4 NO2




(5.2)

4 NO2 + 2 H2O + O2 = 4 HNO3                    

(5.3)

Попередній розрахунок робимо на 1 т 100 %-ної кислоти, приймаючи вихід реакцій (5.1) і (5.2) рівним 100 %, а ступінь переробки всіх оксидів азоту, включаючи оксиди азоту у вигляді конденсату нітратної кислоти, рівною 98 %.
В 1 т HNO3 міститься 
[image: image1.wmf])
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речовини. Тоді для отримання 1 т HNO3 при 98 %-ному використанні оксиду азоту (IV) по реакції:

HNO3 → HO…NO2



   (5.4)

в абсорбційну колону треба подавати 
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 кмоль NO2 з нітрозним газом та у вигляді конденсату нітратної кислоти. Після абсорбції у газі, що повертається на початкову стадію процесу, залишиться 16,197 – 15,873 = 0,324 (кмоль) NO2.

Крім необхідного для абсорбції кількості оксиду азоту (ІV), необхідно також отримувати його для регенерації окисника на початковій стадії процесу. Нехай кількість оксиду азоту, який відбирають, (ІV) – х кмоль, тоді всього після реакції (5.1) потрібно одержати (х + 16,197) кмоль NO2. Для цього в реактор синтезу оксиду азоту (ІІ) уводять (х + 0,324) кмоль окисника (NO2, який попередньо відбирають та NO2 з абсорбційної колони), з якого по реакціях (5.1) і (5.2) утвориться 2 . (х + 0,324) оксиду азоту (ІV).

Одержуємо: 
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, звідки х = 15,549 (кмоль).

Отже, відбирати необхідно 15,549 кмоль NO2, а подається в реактор синтезу 15,549 + 0,324 = 15,873 (кмоль), тобто фактично та кількість, яка необхідна по стехіометрії для одержання 1 т моногідрату при 100 %-ному виході всіх реакцій.

Розрахуємо кількість компонентів газу на вході в реактор у першому й другому циклах і його склад (на 1 т моногідрату).

Відповідно до розрахунку, у реактор потрібно подавати 15,873 кмоль NO2. Тоді чистого азоту, відповідно до прийнятого в патенті [3] співвідношення NO2 : N2, - 2 . 15,873 = 31,746 (кмоль), а води – 15,873 / 2 = 7,937 (кмоль). 

Тоді при першому запуску системи газ, що входить у реактор, має наступний склад:
	Р-на
	кмоль
	м3
	% (об.)
	кг
	% (мас.)

	NO2
N2
H2O
	15,873
31,746

7,937
	355,6

711,1

177,8
	28,57

57,14

14,29
	730,2

888,9

142,9
	41,44

50,45

8,11

	Всього:
	55,556
	1244,5
	100,00
	1762,0
	100,00


Після реакції (5.1) утвориться 15,873 . 2 = 31,746 (кмоль) NO, на що потрібно 15,873 . 0,5 = 7,937 (кмоль) N2, а з них по реакції (5.2) – стільки ж NO2, 
на що необхідно 0,5 . 31 ,746 = 15,873 (кмоль) чистого кисню. Після відбору частини NO2 його залишиться 16,197 кмоль, при 100 %-ному використанні яких необхідно 0,25 . 16,197 = 4,049 (кмоль) чистого кисню й  0,5 . 16 ,197 = 8,098 (кмоль) води.

Таким чином, у першому циклі для одержання нітратної кислоти буде потрібно 15,873 + 4,049 = 19,922 (кмоль) чистого кисню, причому кисень подається з відомим надлишком з розрахунку абсорбції всього NO2 з урахуванням окиснення частини NO, що виділяється при утворенні нітратної кислоти на останній тарілці абсорбційної колони.

Оскільки технологічний кисень містить 0,7 % (об.) водню, на спалювання якого в наступному циклі потрібно 0,35 % (об.) кисню, то корисно використовувана частка кисню на окиснення й адсорбцію в технологічному кисні становить 95 – 0,35 = 94,65 % (об.)

Технологічного кисню буде потрібно 
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 (кмоль), з яких 0,007 . 21,048 = 0,147 (кмоль) водню й 0,043 . 21,048 = 0,905 (кмоль) азоту.

Приймаючи, що газ після абсорбції не містить пари води, а надлишок кисню витрачається на доокиснення NO в NO2 одержуємо наступний склад газів після абсорбції після першого циклу:

	Р-на
	кмоль
	м3
	% (об.)
	кг
	% (мас.)

	NO2
N2
О2

H2
	0,324

24,714

0,074

0,147
	7,3

553,6

1,7

3,4
	1,29

97,84

0,29

0,58
	14,9

692,0

2,4

0,3
	2,10

97,52

0,34

0,04

	Всього:
	55,556
	566,0
	100,00
	709,6
	100,00


Для заповнення втрат окисника й азоту в контактний апарат додатково потрібно ввести 15,549 кмоль NO2, 31,746 – 24,714 = 7,032 (кмоль) N2, а також 7,937 кмоль водяної пари.

Тоді газ другого циклу, що надходить у реактор синтезу оксидів азоту, має склад:
	Р-на
	кмоль
	м3
	% (об.)
	кг
	% (мас.)

	NO2
N2
O2

H2

H2О
	15,873
31,746

0,074

0,147

7,937
	355,6

711,1

1,7

3,4

177,8
	28,46

56,92

0,13

0,26

14,23
	730,2

888,9

2,4

0,3

142,9
	41,38

50,37

0,14

0,02

8,09

	Всього:
	55,777
	1244,5
	100,00
	1764,7
	100,00


Оскільки в реакторі синтезу оксидів азоту водень буде згоряти з утворенням пари води, тобто не буде накопичуватися в системі, а кисень у наступних циклах буде подаватися з розрахунком на 98 %-ну абсорбцію з невеликим надлишком на згоряння водню й доокиснення NO у нітрознім газі після абсорбційної колони, склад газу, що приходить в реактор синтезу NO, істотно змінюватися не буде, тому використовуємо отримані дані для матеріального розрахунку по окремих апаратах.

Стадія отримання NO
Реактор синтезу оксиду азоту (ІІ)

У реакторі відбувається нагрівання газового потоку до 760-765 К, окиснення молекулярного азоту й згоряння водню за реакціями:

2 NO2 + N2 = 4 NO
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2 Н2 + О2 = 2 Н2О
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Газ, що надходить у реактор після змішування потоків окисника, реакційного азоту й газів з колони абсорбції, відповідно до попереднього розрахунку, має склад:

	Р-на
	кмоль
	м3
	% (об.)
	кг
	% (мас.)

	NO2
N2
O2

H2

H2О
	15,873
31,746

0,074

0,147

7,937
	355,6

711,1

1,7

3,4

177,8
	28,46

56,92

0,13

0,26

14,23
	730,2

888,9

2,4

0,3

142,9
	41,38

50,37

0,14

0,02

8,09

	Всього:
	55,777
	1244,5
	100,00
	1764,7
	100,00


Оскільки розрахунковими дослідженнями встановлено, що при температурах синтезу реакція (5.1) протікає практично повністю (див. розділ 4), приймаємо ступінь окиснення азоту по реакції (5.1) рівної 100 %. Тоді з 15,873 кмоль NO2 утвориться 31,746 (кмоль) NO, на що буде потрібно 7,937 кмоль N2.

Відомо [20], що при температурах вище 773 К водень реагує з киснем по реакції (5.5) без ініціюючого впливу (полум'я або каталізатор), тому весь водень вихідного газу згоряє з утворенням пари води. Тоді на спалювання 0,147 кмоль водню буде потрібно 0,5 . 0,147 = 0,074 (кмоль) кисню, і утвориться 0,147 кмоль водяної пари.

Газ, що виходить із реактора синтезу оксиду азоту (ІІ), має склад:
	Р-на
	кмоль
	м3
	% (об.)
	кг
	% (мас.)

	NO
N2
H2О
	31,746

23,809

8,084
	711,1

533,3

181,1
	49,88

37,41

12,71
	952,4

666,7

145,6
	53,97

37,78

8,25

	Всього:
	63,639
	1425,5
	100,00
	1764,7
	100,00


Стадія утилізації тепла й окиснення NO в NO2
Котел-утилізатор
У котлі-утилізаторі відбувається охолодження нітрозного газу, що виходить із контактного апарата c температурою порядку 760 К, до 523 К з утворенням водяної пари атмосферного тиску. Оскільки контактний апарат встановлюється безпосередньо на котлі-утилізаторі, склад газу, що приходить у котел-утилізатор, аналогічний складу газу, що виходить із контактного апарата:
	Р-на
	кмоль
	м3
	% (об.)
	кг
	% (мас.)

	NO
N2
H2О
	31,746

23,809

8,084
	711,1

533,3

181,1
	49,88

37,41

12,71
	952,4

666,7

145,6
	53,97

37,78

8,25

	Всього:
	63,639
	1425,5
	100,00
	1764,7
	100,00



Приймаючи зміст кисню в нітрознім газі незначним, зневажаємо можливим окисненням NO у котлі-утилізаторі. Склад газу на виході з апарата:
	Р-на
	кмоль
	м3
	% (об.)
	кг
	% (мас.)

	NO
N2
H2О
	31,746

23,809

8,084
	711,1

533,3

181,1
	49,88

37,41

12,71
	952,4

666,7

145,6
	53,97

37,78

8,25

	Всього:
	63,639
	1425,5
	100,00
	1764,7
	100,00


Швидкісний холодильник

У швидкісному холодильнику відбувається охолодження нітрозного газу з 523 до 333 К, окиснення оксиду азоту по реакції (5.2), конденсація пари води з утворенням 2-3 %-ної нітратної кислоти. В якості охолоджувального агенту використовується вода.

Оскільки газ, що виходить із котла-утилізатора, не містить кисню, необхідного на його подальше окиснення й абсорбцію, розраховуємо    кількість технологічного кисню, що уводять у систему.

Чистого кисню на окиснення NO й абсорбцію NO2 (при 98 %-ній абсорбції), відповідно до попереднього розрахунку, буде потрібно: 15,873 +         + 0,98 . 4,049 = 19,841 (кмоль). Технологічного кисню, з урахуванням використання частини його на окиснення водню, буде потрібно: 
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 (кмоль). Разом з киснем буде уведено 0,007 . 20,962 = 0,147 (кмоль) водню, 0,95 . 20,962 = 19,914 (кмоль) кисню й 20,962 – 0,147 – 19,914 = 0,901 (кмоль) азоту. При цьому температура газового потоку після змішання становить 460-480 К.
Приймаючи відсутність окиснення в трубопроводі між котлом-утилізатором і швидкісним холодильником, одержуємо наступний склад газу перед швидкісним холодильником:

	Р-на
	кмоль
	м3
	% (об.)
	кг
	% (мас.)

	NO
N2
О2
Н2
H2О
	31,746

24,710

19,914

0,147

8,084
	711,1

553,5

446,1

3,4

181,1
	37,52

29,21

23,54

0,17

9,56
	952,4

691,9

637,2

0,3

145,6
	39,24

28,50

26,25

0,01

6,00

	Всього:
	84,601
	1895,2
	100,00
	2427,4
	100,00


Для подальшого використання нітрозного газу повинно бути сконденсировано не менш 2/3 від загальної кількості води, що становить 5,389 кмоль. Залишиться води 8,084 – 5,389 = 2,695 кмоль. Парціальний тиск водяної пари після конденсації:


[image: image8.wmf]760

695

,

2

601

,

84

695

,

2

x

=

-


х = 25 мм.рт.ст. Даному тиску відповідає температура порядку 54 ºС [21].

Для розрахунку ступеня окиснення NO в апараті використаємо рівняння [21]:
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(5.6)

де
КР – константа рівноваги, виражена через тиски;


τ – час перебування суміші в апараті, с;

α – ступінь окиснення;

2а – мольна доля NO в газі; а = 0,1876;

b – мольна доля кисню в газі; b = 0,2354;

P – тиск в системі, атм; Р = 1 атм.

Константа рівноваги КР при середній температурі :
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становить 15 [21].
Для визначення часу перебування суміші в апараті розраховуємо об'ємну витрату газової суміші (м3/с) при технологічному режимі:
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(5.7)


де
Vн.у. – секундна об’ємна витрата за нормальних умов, м3/с;


Р0 = 1 атм – нормальний (атмосферний) тиск;


Р – тиск в системі, атм; равно 1 атм.

Т – середня температура суміші, К;  


Т0 = 273 К – температура газу при н.у.

Нормальну секундну об'ємну витрату визначаємо з матеріального балансу по об’єму нітрозного газу для виробництва 1 т моногідрату нітратної кислоти після конденсації пари води (G) для продуктивності П = 125000 т/рік по моногідрату з урахуванням коефіцієнта роботи устаткування k = 0,94 [2]:
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Час перебування газу в апараті розраховуємо по формулі:
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де
Va – реакційний объем, м3. 
У виробництві використовуємо стандартний апарат з обсягом міжтрубного простору порядку 11,8 м3 [22]. 
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Тоді ступінь окиснення NO, відповідно до рівняння (5.6), дорівнює:
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а = 0,067 або 6,7 %. Тоді буде окиснено 0,067 . 31,746 = 2,126 кмоль NO, на що потрібно 0,5 . 2,126 = 1,063 (кмоль) O2 та утвориться 2,126 кмоль NO2. 

Склад потоків після реакції окиснення оксиду азоту (ІІ):

	Р-на
	кмоль
	м3
	% (об.)
	кг
	% (мас.)

	NO2
NO
N2
О2
Н2
H2О
конденсат:

H2О
	2,126
29,620

24,710

18,851

0,147

2,695

5,389
	47,6

663,5

553,5

422,2

3,4

60,4

-
	2,72
37,90

31,62

24,12

0,19

3,45

	97,7

888,6

691,9

603,3

0,3

48,5

97,1
	4,03

37,21

28,50

24,25

0,01

2,00

4,00

	Всього:
	84,601
	1750,6
	100,00
	2427,4
	100,00


Нітратна кислота при абсорбції оксиду азоту (ІІ) водою утворюється по реакції [2]:

3 NO2 + H2O = 2 HNO3 + NO

∆Hp 298 = - 136,2 кДж                  (5.10)
Максимально можливу концентрацію нітратної кислоти, що утворюється, визначаємо за рівнянням [21]:
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   (5.11)

де
С – масова доля нітратної кислоти в конденсаті,
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Масу нітратної кислоти, необхідну для утворення 10 %-ного розчину, розраховуємо по рівнянню [21]:
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де
х – маса нітратної кислоти, кг;

m – маса водяної пари, що конденсується, кг; m = 5,389 . 18 = 97 (кг)
Тоді х = 10,61 кг или 0,168 кмоль.

Відповідно до рівняння реакції (5.10), на утворення такої кількості нітратної кислоти витрачається 1,5 . 0,168 = 0,252 кмоль NO2 і регенерується 0,5 . 0,168 = 0,084 кмоль NO.

На утворення моногідрату піде 0,5 . 0,168 = 0,084 кмоль води з конденсату. Тоді кількість вільної води в конденсаті складе: 5,389 – 0,084 =   = 5,305 кмоль.

Склад потоків після швидкісного холодильника:
	Р-на
	кмоль
	м3
	% (об.)
	кг
	% (мас.)

	NO2
NO
N2
О2
Н2
H2О
конденсат:

HNO3
Н2О
	1,874

29,704

24,710
18,851
0,147

2,695
0,168

5,305
	42,0

665,4

553,5

422,3

3,4

60,4

-

-
	2,40

38,09

31,69
24,17

0,19

3,46
-

-
	86,2

891,1

691,9

603,3

0,3

48,5

10,6

95,5
	3,55

36,71

28,50

24,85

0,01

2,00

0,44

3,94

	Всього:
	83,454
	1747,0
	100,00
	2427,4
	100,00


Холодильник-конденсатор

У холодильнику-конденсаторі відбувається подальше охолодження газу до 293 К, окиснення оксиду азоту (ІІ) і його полімеризація, конденсація водяної пари з утворенням нітратної кислоти, а також конденсація тетраоксида диазоту. Оскільки швидкісний холодильник і холодильник-конденсатор з'єднані трубопроводом довжиною близько 8 м і діаметром 720 мм, у ньому окислюється значна частина NO. 

Газ, що входить у трубопровід, має склад:

	Р-на
	кмоль
	м3
	% (об.)
	кг
	% (мас.)

	NO2
NO
N2
О2
Н2
H2О
	1,874

29,704

24,710
18,851
0,147

2,695
	42,0

665,4

553,5

422,3

3,4

60,4
	2,40

38,09

31,69
24,17

0,19

3,46
	86,2

891,1

691,9

603,3

0,3

48,5
	3,71
38,39
29,81
25,99
0,01

2,09

	Всього:
	77,981
	1747,0
	100,00
	2321,3
	100,00


Визначаємо час перебування газу в трубопроводі:

[image: image21.wmf])

/

(

367

,

7

1747

94

,

0

365

24

3600

125000

3

.

.

с

м

V

у

н

=

×

×

×

×

=



[image: image22.wmf])

/

(

72

,

8

273

323

1

1

367

,

7

3

c

м

V

=

×

×

=



[image: image23.wmf])
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КР для температури 333 К дорівнює 33,7 [21].

а = 0,19045

b = 0,2417
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Звідси: а = 0,05 или 5 %. Тоді окислиться 0,05 . 29,704 = 1,48 (кмоль) NO, на що буде витрачено 0,5 . 1,48 = 0,74 (кмоль) кисню та утвориться 1,48 кмоль NO2.

Газ перед холодильником-конденсатором буде мати склад:
	Р-на
	кмоль
	м3
	% (об.)
	кг
	% (мас.)

	NO2
NO
N2
О2
Н2
H2О
	3,354
28,224
24,710
18,111
0,147

2,695
	75,1
632,2
553,5

405,7
3,4

60,4
	4,34

36,54
31,99
23,45
0,19

3,49
	154,3
846,7
691,9

579,6
0,3

48,5
	6,65

36,48

29,81
24,96

0,01

2,09

	Всього:
	77,241
	1730,3
	100,00
	2321,3
	100,00


У процесі використовується стандартний холодильник-конденсатор з обсягом трубного простору 11,8 м3 [22]. Зневажаючи підвищенням температури газу перед апаратом за рахунок окиснення NO, визначаємо час перебування нітрозного газу в апарату при середній температурі 313 К.
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При 313 К КР = 38,5 [41].
а = 0,1827

b = 0,2345
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Звідки: а = 0,204 или 20,4 %. Тоді буде окиснено 0,204 . 28,224 = 5,758 (кмоль) NO, на що буде витрачено 0,5 . 5,758 = 2,879 (кмоль) кисню та утвориться 5,758 кмоль NO2.

Газ після реакції окиснення NO буде мати склад:
	Р-на
	кмоль
	м3
	% (об.)
	кг
	% (мас.)

	NO2
NO
N2
О2
Н2
H2О
	9,112
22,466
24,710
15,232
0,147

2,695
	204,1
503,2
553,5

341,2
3,4

60,4
	12,25
30,21
33,23
20,48
0,20
3,63
	419,2
674,0
691,9

487,4
0,3

48,5
	18,05

29,04

29,81
21,00

0,01

2,09

	Всього:
	74,362
	1665,8
	100,00
	2321,3
	100,00


У холодильнику-конденсаторі може також утворюватися нітратна кислота з максимальною концентрацією:
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Приймаємо концентрацію нітратної кислоти, що утворюється, рівною 13 %. Пружність пари води над такою кислотою при 293 К становить порядку 15,9 мм.рт.ст.[21]. 

Визначаємо кількість несконденсованої води:
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звідки х = 1,523 кмоль, тобто конденсується 2,695 – 1,523 = 1,172 кмоль или 21,096 кг води. 

Маса нітратної кислоти, необхідна для утворення 13 %-ного розчину:
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х = 3,086 кг или 0,05 кмоль. На утворення такої кількості нітратної кислоти потрібно 1,5 . 0,05 = 0,075 кмоль NO2 и регенерується 0,5 . 0,05 = 0,025 кмоль NO. Також витрачається 0,5 . 0,05 = 0,025 кмоль води з конденсату. Тоді кількість вільної води в конденсаті становить: 1,172 – 0,025 = 1,147 кмоль.

Склад потоку після конденсації води й утворення нітратної кислоти:
	Р-на
	кмоль
	м3
	% (об.)
	кг
	% (мас.)

	газ:

NO2
NO
N2
О2
Н2
H2О
конденсат:

HNO3
Н2О
	9,037
22,491
24,710
15,232
0,147

1,523
0,05

1,147
	202,4

503,8
553,5
341,2

3,4

34,1

-

-
	12,35
30,75
33,78
20,84
0,21
2,07
-

-
	415,7

674,7
691,9

487,4
0,3

27,4
3,2
20,7
	17,91
29,07
29,81
21,00
0,01

1,18
0,14

0,88

	Всього:
	74,337
	1638,4
	100,00
	2321,3
	100,00


У холодильнику-конденсаторі протікає реакція полімеризації оксиду азоту (ІV) [2]:
2 NO = N2O4
∆Hp 298 = - 56,98 кДж

(5.13)

Ступінь полімеризації визначаємо з рівняння для константи полімеризації [21]:
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(5.14)

де 
а = 0,06175 – половина мольної частки NO2 у газі.
При температурі 293 К константа полімеризації становить 0,11 [21].
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Отримуємо α = 0,522 или 52,2 %. Полімеризувалось NO2: 0,522 . 9,037 = 4,72 кмоль, тобто утворилось 2,36 кмоль димеру.

Зневажаючи взаємодією між тетраоксидом диазота й водою конденсату нітратної кислоти, одержуємо наступний склад потоку після реакції полімеризації (нітрозний газ та конденсат, що виходять із холодильника-конденсатору):

	Р-на
	кмоль
	м3
	% (об.)
	кг
	% (мас.)

	газ:

NO2
NO
N2
О2
Н2
H2О
конденсат:

HNO3
N2O4
Н2О
	4,317
22,491
24,710
15,232
0,147

1,523
0,05

2,36

1,147
	96,7

503,8
553,5
341,2

3,4

34,1

-

-
-
	6,31

32,87

36,11

22,26

0,22

2,23

-

-
-
	198,6

674,7
691,9

487,4
0,3

27,4
3,2
217,1

20,7
	8,56
29,07
29,81
21,00
0,01

1,18
0,14

9,35

0,88

	Всього:
	71,977
	1532,7
	100,00
	2321,3
	100,00


Відділення компресії
Після холодильника-конденсатора нітрозний газ надходить у двохступінчастий турбокомпресор, де стискається до тиску 7,3 атм. Окисненням у проміжному трубопроводі зневажаємо. 

У компресор надходить газ складу:
	Р-на
	кмоль
	м3
	% (об.)
	кг
	% (мас.)

	газ:

NO2
NO
N2
О2
Н2
H2О
	4,317
22,491
24,710
15,232
0,147

1,523
	96,7

503,8
553,5
341,2

3,4

34,1
	6,31

32,87

36,11

22,26

0,22

2,23
	198,6

674,7
691,9

487,4
0,3

27,4
	9,55

32,43

33,26
23,43

0,01

1,32

	Всього:
	68,420
	1532,7
	100,00
	2080,3
	100,00


Ступінь окиснення оксиду азоту (ІІ) у відділенні приймаємо рівною 20 %. Тобто окиснюється 0,2 . 22,491 = 4,498 кмоль NO, на що потрібно 0,5 . 4,498 = 2,249 кмоль О2. Утвориться 4,498 кмоль NO2. 

Склад газу після відділення компресії наступний:
	Р-на
	кмоль
	м3
	% (об.)
	кг
	% (мас.)

	газ:

NO2
NO
N2
О2
Н2
H2О
	8,815

17,993

24,710
12,983

0,147

1,523
	197,5

403,0

553,5
290,8

3,4

34,1
	13,32

27,19

37,34

19,62

0,22

2,31
	405,5

539,8

691,9

415,4
0,3

27,4
	19,49

25,95

33,26
19,97

0,01

1,32

	Всього:
	66,171
	1482,3
	100,00
	2080,3
	100,00


Окислювач

Окисненням у сполучному трубопроводі зневажаємо. Використовуємо стандартний окислювач із об’ємом міжтрубного простору порядку 80 м3 [22]. Об'ємну витрату й час перебування газу в апараті визначаємо для температури 493 К и тиску 7,3 атм.
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Оскільки час перебування газу в апараті великий, умовно приймаємо, що весь оксид азоту (ІІ) окислюється. Тобто окислюється 17,993 кмоль оксиду азоту (ІІ), на що потрібно 0,5 . 17,993 = 8,997 кмоль кисню. Утвориться 17,993 кмоль оксиду азоту (ІV). 
Склад газу після окислювача:
	Р-на
	кмоль
	м3
	% (об.)
	кг
	% (мас.)

	газ:

NO2
N2
О2
Н2
H2О
	26,808

24,710
3,986

0,147

1,523
	600,5

553,5
89,3

3,4

34,1
	46,89

43,22

6,97

0,26

2,66
	1233,2

691,9

127,5

0,3

27,4
	59,27

33,26
6,14

0,01

1,32

	Всього:
	57,174
	1280,8
	100,00
	2080,3
	100,00


Холодильник-окислювач


У холодильнику-окислювачі відбувається охолодження нітрозного газу до 303 К, полімеризація оксиду азоту (ІV) і конденсація пари води з утворенням нітратної кислоти.


За аналогією з літературними даними [2], приймаємо концентрацію  нітратної кислоти, що утворюється, рівною 50 %. Пружність водяної пари над такою кислотою при 303 К и атмосферному тиску становить 14,4 мм.рт.ст.[1].

Кількість несконденсованої водяної пари у нітрознім газі:
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звідки х = 1,063 кмоль, тобто конденсується 1,523 – 1,063 = 0,46 кмоль або 8,28 кг води.

Маса нітратної кислоти, необхідна для утворення 50 %-ного розчину:


[image: image38.wmf]50

100

7

28

,

8

=

×

-

+

x

x

x


х = 7,245 кг або 0,115 кмоль. На утворення такої кількості нітратної кислоти витрачається 1,5 . 0,115 = 0,173 кмоль NO2 и 0,5 . 0,115 = 0,058 кмоль води й регенерується 0,5 . 0,115 = 0,058 кмоль NO. Кількість вільної води у конденсаті містить 0,46 – 0,058 = 0,402 кмоль.


Склад потоку після конденсації водяної пари й утворення нітратної кислоти:

	Р-на
	кмоль
	м3
	% (об.)
	кг
	% (мас.)

	газ:

NO2
NO
N2
О2
Н2
H2О
конденсат:

HNO3
Н2О
	26,635

0,058

24,710
3,986

0,147

1,063

0,115
0,402
	596,6

1,3

553,5
89,3

3,4

23,8

-

-
	47,05

0,10

43,65

7,04

0,27

1,89

-

-
	1225,2

1,7
691,9

127,5

0,3

19,1

7,3

7,3
	58,90

0,08
33,26

6,13

0,01

0,92

0,35

0,35

	Всього:
	57,116
	1267,9
	100,00
	2080,3
	100,00


Визначаємо ступінь полімеризації NO2. При температурі 303 К константа полімеризації становить 0,22 [41], а = 0,23525.
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Отримуємо α = 0,641 або 64,1 %. Полімеризувалось NO2: 0,641 . 26,635 = 17,07 кмоль, тобто утворилось 8,535 кмоль димера.

Потік, що виходить із апарата, містить:

	Р-на
	кмоль
	м3
	% (об.)
	кг
	% (мас.)

	газ:

NO2

NO

N2O4
N2
О2
Н2
H2О
конденсат:

HNO3
Н2О
	9,565

0,058

8,535

24,710
3,986

0,147

1,063

0,115
0,402
	214,3

1,3

191,2

553,5
89,3

3,4

23,8

-

-
	19,90

0,12

17,76

51,40

8,29

0,32

2,21

-

-
	440,0

1,7
785,2

691,9

127,5

0,3

19,1

7,3

7,3
	21,15

0,08
37,75

33,26

6,13

0,01

0,92

0,35

0,35

	Всього:
	48,581
	1076,8
	100,00
	2080,3
	100,00


Конденсатор 

У конденсаторі нітрозний газ охолоджується до 293 К. При цьому відбувається окиснення NO в NO2 і повна конденсація пари тетраоксиду диазоту. Конденсацією водяної пари зневажаємо.

Вихідний газ, що надходить в апарат, має склад:
	Р-на
	кмоль
	м3
	% (об.)
	кг
	% (мас.)

	газ:

NO2

NO

N2O4
N2
О2
Н2
H2О
	9,565

0,058

8,535

24,710
3,986

0,147

1,063
	214,3

1,3

191,2

553,5
89,3

3,4

23,8
	19,90

0,12

17,76

51,40

8,29

0,32

2,21
	440,0

1,7
785,2

691,9

127,5

0,3

19,1
	21,30

0,08
38,01

33,49

6,17

0,01

0,94

	Всього:
	48,064
	1076,8
	100,00
	2065,7
	100,00


Оскільки вміст NO у газі вкрай малий, приймаємо, що весь оксид азоту (ІІ) окиснено. Буде окиснено 0,058 кмоль оксиду азоту (ІІ), на що потрібно 0,5 . 0,058 = 0,029 кмоль кисню й утвориться 0,058 кмоль оксиду азоту (ІV). З урахуванням повної конденсації пари N2O4 одержуємо:
	Р-на
	кмоль
	м3
	% (об.)
	кг
	% (мас.)

	газ:

NO2

N2
О2
Н2
H2О

конденсат:

N2O4
	9,623

24,710
3,957

0,147

1,063
8,535
	215,6

553,5
88,6

3,4

23,8

-
	24,36

62,55

10,01

0,38

2,70

-
	442,6

691,9

126,6

0,3

19,1

785,2
	21,43

33,49

6,12

0,01

0,94

38,01

	Всього:
	48,035
	884,9
	100,00
	2065,7
	100,00


На початкову стадію процесу необхідно повернути близько 15,55 кмоль оксиду азоту (ІV) або 7,775 кмоль димера. Тоді в абсорбційну колону зі збірника N2O4 буде подаватися 8,535 – 7,775 = 0,76 кмоль димера.

Стадія абсорбції

Абсорбційна колона

Оскільки стадія абсорбції не припускає істотних змін у порівнянні з існуючою технологією й апаратним забезпеченням, основною метою розрахунку є визначення дійсного ступеня абсорбції нітрозного газу й  кількості води, що вводять для одержання 60 %-ний нітратної кислоти.

У колону подаються:

	Р-на
	кмоль
	м3
	% (об.)
	кг
	% (мас.)

	газ:

NO2

N2
О2
Н2
H2О

конденсат из ХШ:

HNO3
Н2О

конденсат из ХК:

HNO3
N2O4
Н2О
конденсат из ХО:

HNO3
Н2О
конденсат из К:
N2O4
вода:

Н2О
	9,623

24,710
3,957

0,147

1,063
0,168

5,305
0,05

2,36

1,147
0,115

0,402

0,76

36,944
	215,6

553,5
88,6

3,4

23,8

-

-

-

-

-

-

-

-

-
	24,36

62,55

10,01

0,38

2,70

-

-

-

-

-

-

-

-

-
	442,6

691,9

126,6

0,3

19,1

10,6

95,5
3,2

217,1

20,7

7,3

7,3

69,9

665,0
	18,62

29,11

5,33

0,01

0,8

0,45

4,02
0,13

9,13

0,87

0,31

0,31

2,94

27,97

	Всього:
	86,751
	884,9
	100,00
	2377,1
	100,00


При цьому приймаємо загальні реакції на стадії наступними:
4 NO2 + 2 H2O + O2 = 4 HNO3                    

(5.15)

2 N2O4 + 2 H2O + O2 = 4 HNO3                   

(5.16)

Загальна кількість NO2, що вводять у колону, з урахуванням поданого N2O4, складе 9,623 + 2 . (0,76 + 2,36) = 15,863 (кмоль).

Загальна кількість одержуваної нітратної кислоти повинна становить 15,873 кмоль. З урахуванням кількості нітратної кислоти, яку подають із апаратів попередньої стадії, абсорбцією нітрозного газу необхідно одержати: 15,873 – 0,168 – 0,05 – 0,115 = 15,54 кмоль кислоти, на що потрібно стільки ж нітрозного газу. Оксидів азоту після абсорбції залишиться: 15,863 – 15,54 = 0,323 кмоль.

Тоді дійсний ступінь абсорбції нітрозного газу складе:
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, що співпадає з попереднім розрахунком і літературними даними для діючого виробництва [2,22].


Кисню на абсорбцію витрачається 0,25 . 15,54 = 3,855 кмоль, води потрібно 0,5 . 15,54 = 7,77 кмоль або 139,9 кг. Кисню в нітрознім газі залишиться: 3,957 – 3,855 = 0,102 кмоль.

Для розведення нітратної кислоти до 60 %-ної концентрації води необхідно: 
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(кг). 

Тоді, з урахуванням води в нітрозім газі, а також води конденсатів нітратної кислоти, додатково в колону необхідно вводити: 139,9 + 666,7 –      – (1,063 + 5,305 + 1,147 + 0,402) . 18 = 665 кг або 36,944 кмоль води на одну тонну нітратної кислоти в перерахуванні на моногідрат.

Нітратна кислота, що відходить, після абсорбційної колони надходить у відбілочну колону, де з її гарячим азотом віддуваються розчинені оксиди азоту. Для спрощення розрахунку приймаємо, що нітратна кислота не поглинає оксиди азоту з нітрозного газу. Оскільки газ із відбілюючої колони після віддувки знову повертається в цикл, змішуючись із газом абсорбції, то фактично ступінь витягу оксидів азоту, розчинених в нітратній кислоті, приймається рівної 100 %, що дозволяє не робити розрахунок матеріального балансу для відбілочної колони. 

З урахуванням даного припущення й припущення про відсутність водяної пари у  газі, що відходить, газ й нітратна кислота, що виходять із абсорбційної колони, мають приблизний склад:
	Р-на
	кмоль
	м3
	% (об.)
	кг
	% (мас.)

	газ:

NO2

N2
О2
Н2
нітратна кислота:

HNO3
Н2О
	0,323
24,710
0,102
0,147

15,873
37,039
	7,2

553,5
2,3

3,4

-

-
	1,27

97,72

0,41

0,60

-

-
	14,9

691,9

3,3
0,3

1000,0

666,7
	0,63
29,11

0,14
0,01

42,07
28,04

	Всього:
	78,194
	566,4
	100,00
	2377,1
	100,00


Для поповнення необхідної кількості окисника, реакційного азоту й води, на початкову стадію необхідно подати 15,873 – 0,323 = 15,55 (кмоль) NO2, 31,746 – 24,71 = 7,036 (кмоль) N2 й 7,937 (кмоль) води. 

У попередньому розрахунку ці кількості становили відповідно 15,549, 7,032 й 7,937 кмоль, тому, з огляду на малу розбіжність даних попереднього розрахунку й отриманого даних, а також відхилення при веденні технологічного процесу, можна застосовувати дані матеріального розрахунку для наступного теплового й технологічного розрахунків.

Оскільки у випаровувачі рідкого N2O4 поз.В відбувається тільки випаровування димера, а в підігрівачі поз.П весь тетраоксид диазоту розкладається з утворенням NO2, матеріальний баланс для даних апаратів розраховувати й приводити недоцільно. 

5.4 Опис, розрахунок та вибір устаткування

Основні зміни в технологічному режимі й апаратурному оформленні припускає перша стадія процесу – стадія одержання оксиду азоту (ІІ), тому основною метою технологічних розрахунків є визначення основних габаритних розмірів реактора синтезу оксиду азоту (ІІ) і обґрунтування його конструктивних особливостей. 

Оскільки в наступній стадії окиснення NO в NO2 використовується устаткування, яким користуються в діючому виробництві, і розрахунок матеріального балансу проводився на підставі об’ємів стандартних апаратів, стадія абсорбції взагалі не припускає змін ні в конструкції абсорбційної й відбілочної колон, ні в технологічному режимі, а стадія каталітичного очищення буде повністю виключена, то для апаратів наступних стадій розрахунок не здійснюється, але розраховані додатковий розрахунок конденсатора, випаровувача та підігрівача.

Стадія одержання NO
Реактор синтезу оксидів азоту

Реактор синтезу оксидів азоту представляє собою порожню трубку зі штуцерами уведення й виводу газової суміші. У нижній частині трубки розміщена опірна решітка, на яку насипаний шар каталізатора, що містить оксид термостійкого металу. В апараті протікає реакція окиснення молекулярного азоту оксидом азоту (ІV) у присутності водяної пари. Температура в реакторі – 760 К, тиск – атмосферний. Для забезпечення підігріву реакційної суміші до температури синтезу й підтримки температури в реакторі постійної він розташований в індукційній печі. 

В якості реактору синтезу використовуємо вертикальний циліндричний аппарат з діаметром 250 і робочою висотою 1000 мм, на 80 % об’єму заповнений каталізатором СА-1. 
Для даного апарата розраховуємо необхідний мінімальний реакційний об’єм і поверхню теплообміну, а також кількість апаратів, необхідних для забезпечення заданої продуктивності та відповідності вимогам теплообміну та гідродинаміки.  

Розрахунок мінімального реакційного об’єму
Максимальний об’єм в апараті буде мати газ із температурою 760 К після реакції окиснення молекулярного азоту. Розраховуємо його секундну об'ємну витрату. Відповідно до матеріального балансу:
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При атмосферному тиску й 760 К секундна об'ємна витрата становить:
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Час перетворення реакційної суміші в апараті становить 10-4 сек [див. розділ 4]. Тоді мінімальний об’єм, необхідний для проведення хімічного процесу, становить:


[image: image44.wmf])

(

7

,

1

)

(

10

1

7

,

16

10

1

7

,

16

3

4

4

л

м

V

а

»

×

×

×

=

×

×

=

-

-


Таким чином, реактор об’ємом усього 1,7 л може забезпечити продуктивність 125000 т/рік по моногідрату нітратної кислоти за умови лімітування процесу хімічною реакцією. Однак дана умова може бути здійснена тільки при подачі в реактор реагентів, нагрітих до температури синтезу, тобто до 760 К, а при даній температурі й часі більше 10-4 сек (наприклад, при попередньому підігріванні потоку до температури синтезу), нітратна та нітритна кислоти, що утворюються з води й NO2, розкладуться ще до подачі їх у реактор. Тобто фактично процес буде лімітуватися процесом теплопередачі, а, значить і дійсний обсяг реактора буде залежати від умов даного процесу.

Розрахунок поверхні теплообміну й кількості апаратів

 Оскільки  перед початком синтезу реактор попередньо прогрівають для підігріву оксидного каталізатора до температури синтезу, то швидкими процесами тепловіддачі від нагрітого каталізатора до реакційного газу й від нагрітого через стінку апарата газу назад до оксидного каталізатора зневажаємо, приймаючи, що процес лімітується теплопередачею від нагрітого індукційною піччю повітря до газової суміші й дотичної зі стінкою й одна з одною гранулам каталізатора.

Вільний об’єм апарата, з урахуванням заповнення його каталізатором, дорівнює:
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(5.17)


де  d – діаметр апарата, м;


l – довжина аппарата, м;

х – ступінь заповнення каталізатором аппарату; приймаємо рівною 80 %;


е – порозність шару каталізатора; приймаємо рівною 50 %.
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Поверхня теплообміну одного аппарату дорівнює:
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де
S – загальна поверхня теплообміну, м2;


Sст – поверхня стінки, м2;


Sк – поверхня гранул каталізатора, м2.

Поверхню стінки визначаємо за рівнянням:
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Поверхня гранул каталізатора дорівнює:
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де
Sпит – питома поверхня, м2/г; для каталізатора СА-1 вона дорівнює 10-15 м2/г [24], приймаємо рівною 10 м2/г.
m – маса каталізатора, г.

Масу катализатора, з урахуванням ступеня заповнення ним апарату й порозності каталізатору, визначаємо за рівнянням:
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де 
Vк – об’єм твердої речовини каталізатору, м3;


р – істина щільність каталізатору, кг/м3; для каталізатора СА-1 вона дорівнює близько 4800 кг/м3 [24];

Тоді:
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При використанні у виробництві одного реактора час перебування реакційної суміші в ньому складе:
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Відповідно до продуктивності виробництва, в одну секунду необхідно одержати: 
[image: image56.wmf])
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 кислоти, тобто, відповідно до теплового балансу, підвести:  
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 тепла.

Кількість тепла, яку необхідно підвести (або відвести) в апарат за 1 сек, визначаємо по рівнянню:
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де
Qпр – кількість тепла, котру потрібно підвести за 1 с згідно продуктивності виробництва, Дж;


τ – час перебування реакційної суміші в апараті,с;
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Необхідну поверхню теплообміну розраховуємо по основному рівнянню теплопередачі:
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   (5.23)

де
Q – кількість тепла, яку підводять або відводять, Вт;


К – коефіцієнт теплопередачі 
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, для теплопередачі крізь стінку від газа к газу він довірнює 10-40  
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[23], для передачі від газа к каталізатору крізь стінку він невідомий, тому ориєнтовно приймаємо К = 40 
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∆tср – середня різниця температур, Сº; визначається по рівнянню:
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(5.24)

якщо ∆tб/∆tм > 2  та за рівнянням:
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(5.25)

якщо ∆tб/∆tм < 2, де ∆tб и ∆tм – більша та менша різниця температур потоків на різних кінцях апарату відповідно, Сº.


У розробленому методі реактор синтезу оксидів азоту поміщений в індукційну піч, здатну підтримувати температуру гріючого повітря постійної аж до 1773 К. Приймаємо температуру гріючого повітря рівною 873 К:

Визначаємо ∆tср:

600 ºС → 600 ºС

266 ºС  →  487 ºС
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Таким чином, для забезпечення проектної продуктивності досить буде використати один реактор висотою 1000 і діаметром 250 мм. Оскільки поверхня теплообміну в нього більше мінімальної необхідної, то можливе підвищення температури  газу, що відходить, у порівнянні з необхідною для синтезу. Однак, оскільки температура в індукційній печі набагато менше температури термічного розкладання NO, то істотного впливу підвищення температури  газу, що відходить, на хімізм процесу синтезу й реакцій на наступних стадіях не зробить, і реактор із зазначеними габаритними розмірами можна буде використати у виробництві.

Для відповідності апарата вимогам гідродинаміки додатково розраховуємо номінальну швидкість газу в апараті:
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Оскільки для переміщення газу по трубопроводах швидкість газового потоку повинна бути у межах 15-25 м/c [25], то для забеспечення відповідного гідродинамічного режиму необхідно мінімум: 
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 реактори, тому для забеспечення відповідного режиму в апараті приймаємо кількість реакторів синтезу NO рівною 4.

Випаровувач
В апараті відбувається повне випаровування тетраоксида диазота. 

В якості випаровувача доцільно використати стандартний випаровувач рідкого аміаку, що представляє собою горизонтальну циліндричну ємність діаметром 1320 і висотою 5300 мм, з розміщеним у ній пучком U-образних трубок, по яких підводять гріючу пару [22]. Поверхня теплообміну трубок – 67 м2.

Приймаємо час перебування конденсату в апараті рівним 0,5 с.

За 1 з необхідно відвести тепла:
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Для теплообміну між гріючим паром та рідиною, що випаровується,    К = 300-2500 
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; принимаем К = 550 
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Визначимо ∆tср:

100 ºС → 100 ºС

30 ºС  ←  20 ºС
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Необхідна поверхня темплообміну:
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Мінімальна необхідна поверхня теплообміну практично дорівнює  поверхні теплообміну стандартного апарата (67 м2), тому стандартний випаровувач газоподібного аміаку можна використати для випару N2O4 у виробництві по розробленому методу.

Підігрівач
В апараті протікає розкладання тетраоксида диазота з наступним підігрівом оксиду азоту (ІV) до температури порядку 268-373 К. 

В якості підігрівача можна використати стандартний підігрівач аміаку з об’ємом міжтрубного простору порядку 1 м3 і поверхнею теплообміну 71 м2 [22].

Розраховуємо час перебування газу в апарату для середньої температури 
[image: image75.wmf]K

5

,

335

2

368

303

=

+

:


[image: image76.wmf])

c

/

м

(

47

,

1

=

3600

5

,

5287

=

V

3

.

у

.

н



[image: image77.wmf])
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За 1 с необхідно відвести тепла: 
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Для теплообміну між газом та парами К = 10-60 
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, приймаєм         К = 40 
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Визначаємо ∆tср:

100 ºС → 100 ºС

30 ºС   ← 95 ºС
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Необхідна поверхня теплообміну:
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Тоді, при установці 2-х апаратів з урахуванням подвоєння сумарного часу перебування газу в них:
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Дійсна поверхня теплообміну двох апаратів становить 142 м2, що більше теоретично необхідної. Однак, з огляду на неможливість підвищення температури окисника вище температури гріючої пари (373 К), і те, що при даній температурі він практично не розкладається, можна рекомендувати використати дані апарати у розробленому виробництві.

Допоміжну апаратуру: збірники конденсатів нітратної кислоти, тетраоксида диазота, парового конденсату, насоси конденсату й води, що подається в якості холодоагенту на стадії окиснення NO в NO2 й абсорбції, теплобмінники підігріву хімочищеної і знесоленої води, та ін. не розраховуєм, приймаючи їх аналогічними апаратам діючого виробництва для даної продуктивності, і в специфікації не приводимо.

Таблиця 5.4 - Специфікація основного технологічного устаткування

	Умов. познач. на схемі
	Наймен. устаткування, тип, марка
	Кіл-ть
	Основні технологичні характеристики
	Примітка

	1
	2
	3
	4
	5

	Р
	Реактор синтезу оксидів азоту
	1
	Призначений для окиснення молекулярного азоту з отриманням нітрозних газів. 
Температура робоча – 490оС, тиск робочий –  1,033 кгс/см2, середовище – нітрозний газ.

Діаметр 250 мм, висота – 1000 мм. В апарат завантажено каталізатор СА-1 у кількості 94 кг.
	сталь ст. 20К

	КУ
	Котел-утилізатор

Г 420-5ПЭ-М
	1
	Призначений для утилізації тепла нітрозних газів. Котел двухходовий з поворотними газовими камерами, які обігріваються парою. Трубний простір: температура – 490оС,  робочий тиск – 1,033 кгс/см2, середовище – нітрозний газ. Міжтрубний простір: температура робоча – 100оС, робочий тиск 1,033 кгс/см2, середовище – вода і пар. Діаметр 2360 мм, довжина 11530 мм. Площина поверхні нагріву барабана 420 м2.  Кількість трубок 482 шт., діаметр трубок 50х3 мм, довжина трубок 6300 мм. 
	сталь ст. 20К


Продовження таблиці 5.4

	1
	2
	3
	4
	5

	ХШ
ХК

ХО

К
	Швидкісний холодильник
Холодильник-конденсатор

Холодильник-окислювач
Конденсатор
	1
	Призначений для охолодження нітрозних газів оборотною водою і конденсації водяної пари з нітрозних газів з утворенням нітратної кислоти. 

Трубний простір: робочий тиск – 5,0 кгс/см2,  середовище – вода.

Міжтрубний простір: робочий тиск 1,033 кгс/см2, середовище – нітрозні гази. 

Діаметр 2175 мм, висота 7860 мм. Площина поверх- ні теплообміну 475 м2. Кількість трубок 1544 шт., діаметр трубок 25х2,5 мм, довжина трубок 3995 мм.
	12Х18Н10Т

03Х18Н11



	ТК
	Газовий  технологічний турбокомпресор ГТТ-3 М
	1
	Призначений для стиску нітрозних газів. Тиск робочий – не більше 8,0 кгс/см2.


	сталь ЭИ 802

сталь ЭИ 893

сталь ЭИ 726

сталь 2Х13

сталь 20Х23Н18

сталь 40

латунь, мідь,

каолінова вата

	О
	Окислювач з вбудованим підігрівачем
	1
	Призначений для окиснення оксида азоту в диоксид азоту и для підігріву газів слідуючого циклу. 
Робочий тиск – не більше 8кгс/см2 

Діаметр 3200 мм, висота 12400 мм. Кількість трубок 1189 шт., діаметр трубок 16х2 мм.
	12Х18Н10Т

	АК
	Абсорбційна колона
	1
	Призначена для абсорбції оксидів азоту глибоко- знесоленою водою з утворенням неконцентриро- ваної нітратної кислоти. 

Робочий тиск – не більше 8 кгс/см2. Тиск в трубній частині – 6,3 кгс/см2. Температура газа в колоні      60 оС
Діаметр 3200мм, висота 49690 мм. Кількість сітчатих тарілок 50 шт. Загальна площина поверхні теплопередачі змійовиків 713 м2. 
	12Х18Н10Т, 

ЭИ 654


Продовження таблиці 5.4

	1
	2
	3
	4
	5

	ВК
	Відбілочна колона
	1
	Призначена для віддувки оксидів азоту з некон- центрованої нітратної кислоти технологічним азотом. 

Діаметр колоны 1600 мм, висота 3900мм. Усередині колони розміщені 3 сітчаті тарілки.

Середовище – нітратна кислота.
	тітан ВТ1-0

	В
	Випаровувач
	1
	Призначений для випаровування рідкого тетраоксида диазота. Являє собою горизонтальну циліндричну ємність з розміщеним в ній пучком U-образних трубок. 

Трубний простір: робочий тиск – 1,033 кгс/см2,  середовище – пар. 

Міжтрубний простір: робочий тиск – 1,033 кгс/см2, середовище – рідкий та газоподібний тетраоксид диазота. 

Діаметр 1320 мм, довжина 5300 мм. Площина поверхні теплообміну 67 м2. Кількість трубок 196 шт., діаметр трубок 25х2,0 мм. 
	12Х18Н10Т,

09Г2С

	П
	Підігрівач
	2
	Призначений для розкладання газоподібного тетраоксида диазота з підігрівом утворюючогося диоксида азота паром. Являє собою вертикальний теплообмінник с компенсатором на корпусі. 

Тип 600 ТКВ-16-М8-С/20-3-1 гр.Б.

Трубний простір: робочий тиск – 1,033 кгс/см2,  середовище – газоподібний аміак.

Міжтрубний простір: робочий тиск 1,033 кгс/см2, середовище – пар. 

Діаметр 600 мм, висота 3846 мм. Кількість  трубок 389 шт., діаметр трубок 20х2 мм, довжина трубок 2000 мм. Площина поверхні теплообміну 71м2.
	12Х18Н10Т


5.5 Стандартизація

У методі виробництва неконцентрованої нітратної кислоти, розробленому на підставі методу-прототипу згідно патента [3], основні зміни як у режимі, так й в апаратурному оформленні відбуваються на початковій стадії процесу. Поряд із цим встановлено, що даний метод можна рекомендувати для промислового використання [див. розділ 4]. 

Тому в якості основного устаткування на наступних стадіях доцільно використати стандартні апарати. Аналогічно в якості джерел сировини також доцільно використовувати речовини, властивості яких нормовані. Регламентації буде підлягати й продукція, що випускається виробництвом.
Технологічні характеристики основної сировини й товарної продукції наведені в табл. 5.5.

Таблиця 5.5 - Технологічні характеристики основної сировини й продукції

	Найменування
	Показник, один. вимірювання
	Величи-

на
	Регламентуючий документ

	Технологічний 
азот
	1. Вміст азоту, н.м., % (об.)
	99,99
	ГОСТ 5583

	Технологичічний кисень
	1. Вміст кисню, н.м., % (об.)

2. Вміст водню, н.б., % (об.)
	5,00

0,70
	ГОСТ 5583

	Хімочищена вода
	1. Вміст солей, н.б., мг/л

     в т.ч.:  заліза
                 міді
	250,00

100,00

50,00
	СТП 6-11-96

	Глибокознесолена
вода
	1. Конц-ція хлорід-ионів, н.б., мг/л

2. Мутність

3. рН середовища
	0,30

немає

5,50-7,50
	СТП 6-11-96

	Нітратна кислота
	1. Масова частка кислоти, н.м., % 

2. Масова частка оксидів азоту (в пе-
     реліку на N2O4), н.б., % 

3. Масова частка залишку після про- 

    жарювання, н.б., %
	55,00

0,15

0,02
	ТР [42]
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