Сульфат амонію (NH4)2SO4 – азотно-сірчане мінеральне добриво, що містить 21%мас. азоту і 24%мас. сірки. Сірка – є найважливішим елементом живлення сільськогосподарських культур, як і азот, вона входить до складу білків і амінокислот. За фізіологічною роллю в живленні рослин сірку слід поставити на третє місце після азоту і фосфору. Значна частина сірки в рослинах знаходиться у вигляді солей сульфатної кислоти, тому сульфат амонію є прекрасним джерелом сірчаного живлення. Амоній, що входить у сульфат амонію, добре доступний рослинам і не вимивається з ґрунтів, що забезпечує можливість широкого його застосування в якості основного добрива, а також і весняного підживлення. 
Сульфат амонію застосовується для багатьох видів сільськогосподарських культур на сіроземах і чорноземах. Зокрема, його застосування при вирощуванні чаю, картоплі, рису, бавовни, жита, цукрових буряків та вівса забезпечує значний приріст врожаю. Завдяки тому, що азот в добриві знаходиться в амонієвій формі, сумісній з сіркою, сульфат амонію зменшує вміст радіонуклідів у рослинах у кілька разів, а також перешкоджає значному накопиченню нітратів. Такі властивості сульфату амонію дозволяють застосовувати добриво на екологічно неблагополучних забруднених територіях [1].

За своєю ефективністю сульфат амонію не поступається найпоширенішим азотним добривам, таким як аміачна селітра і карбамід, а його роздрібна ціна набагато нижче вартості аміачної селітри і тим більше карбаміду. Перевага економічної ефективності застосування сульфату амонію очевидна.
Сульфат амонію знайшов своє застосування не тільки у сільському господарстві. Так, у харчовій промисловості він використовується в якості харчової добавки Е-517, яка застосовується для поліпшення якісних показників борошна та готових хлібобулочних виробів. Сульфат амонію підвищує бродильну активність дріжджових культур, для нормальної життєдіяльності яких необхідний азот. Також харчової емульгатор Е-517 поліпшує структуру тіста та сприяє збільшенню обсягу готових хлібобулочних виробів [2].

Інші сфери застосування сульфату амонію:

· гірській промисловості додається під вибухову речовину для зниження небезпеки мимовільного загоряння, а також використовується для утворення гелевої консистенції при обробці виробленого простору і пустот;

· для очищення білків способом переосадження в біохімії;

· в засобах для гасіння пожеж у якості антипірену;

· для виробництва гербіцидів;

· для хлорування води з подальшою амонізацією, що дозволяє зменшити наявність хлору у питній воді і значно знизити корозію труб;

· у виробництві кормів для тварин;

· для вичинки шкір, у рибництві, а також при виробництві будівельних ізоляційних матеріалів [3].

Потреба сільського господарства, а також різних галузей промисловості в сульфаті амонію безперервно зростає, що у свою чергу обумовлює переоснащення існуючих виробництв, удосконалення технології виробництва, застосування прогресивних форм організації виробництва, нарощування виробничих потужностей.  

Основними промисловими способами виробництва сульфату амонію є:

1) одержання сульфату амонію з аміаку коксового газу;

2) одержання сульфату амонію з синтетичного аміаку; 

3) одержання сульфату амонію з гіпсу; 

4) переробка розчинів, що є відходами виробництва капролактаму [1].

1. Одержання сульфату амонію з аміаку коксового газу. Технологія коксохімічного сульфату амонію полягає в поглинанні аміаку з парогазової суміші сульфатною кислотою за реакцією

                                          NН3 + Н2SО4 = (NН4)2SО4                                       (1.1)

Традиційна класифікація відомих різновидів технології виробництва сульфату амонію включає так звані непрямий, прямий і напівпрямий способи.

Непрямий метод передбачає отримання кристалічного сульфату амонію з аміачних парів процесу парової регенерації водного поглинача при круговому способі очищення газу від аміаку. Для непрямого способу характерним є те, що аміак виділяється двічі: спочатку з коксового газу (водою), потім з аміачних парів (кислотою), причому в першому випадку процес здійснюється при порівняно низьких температурах (в межах 20-35°С), а в другому – при температурі кипіння розчину сульфату амонію. Такі температурні умови зумовлюють кількість аміаковмісної надлишкової води, що утворюється на стадії первинного охолодження газу, а також ступінь корозійної активності середовища на стадії парової регенерації водного поглинача та отримання сульфату амонію. Зазначені вище та інші недоліки непрямого методу, стали причиною обмежених масштабів його промислового застосування. У той же час може виявитися раціональним його поєднання з очищенням газу від сірководню аміачним методом. 
При прямому способі весь аміак процесу коксування виділяється шляхом хемосорбції з отриманням сульфату амонію безпосередньо з коксового газу, що має підвищений вміст вологи. Даний спосіб орієнтований на виключення утворення або мінімізацію кількості аміаковмісної надлишкової води при первинному охолодженні коксового газу. Зокрема, один з варіантів схеми передбачає такий температурний режим роботи газозбірників і первинних газових холодильників, при якому рівень вологовмісту охолодженого газу забезпечує винесення усієї кількості водяної пари, що надходить з камер коксування. При цьому конденсат з первинних холодильників повністю витрачається на поповнення циклу газозбірників без утворення надлишку аміаковмісної води. Після вилучення аміаку з вологого газу на лінії всмоктування (при температурі близько 68°С) і охолодження його в кінцевих холодильниках до 25-30°С (на лінії нагнітання) утворюється надлишкова вода процесу коксування, яка практично не містить аміаку (мінімізуються витрати на її очищення). 
Ряд недоліків описаної вище технології усувається в так званому конденсорно-випарному варіанті. Його відмінність полягає в тому, що виділення аміаку з вологого газу з отриманням сульфату амонію здійснюють на лінії нагнітання в поєднанні з первинним охолодженням газу перед нагнітачами до температури близько 25°С. За цим варіантом частина тепла, що надходить з газоподібними продуктами коксування з печей в газозбірники, відводиться за допомогою трубчастих первинних газових холодильників (при охолодженні газу від 70 до 25°С), решта тепла (що відповідає різниці тепловмісту вологого газу при температурі 85 і 70°С) витрачається на адіабатичне доупарювання води циклу газозбірників перегрітим в нагнітачах газом за допомогою конденсора-випарника - апарату, що забезпечує подвійний контакт газу з газозбірниковою водою. Завдяки цьому близько 80% надлишкової води процесу коксування відноситься вологим газом, що надходить далі (при температурі близько 70°С) на очистку від аміаку з отриманням сульфату амонію прямим способом. Інша кількість надлишкової води (близько 20%) піддається паровій десорбції з подачею аміачних парів в газопровід. 
В якості наступного етапу вдосконалення технології отримання сульфату амонію можна розглядати описаний вище варіант схеми, що виключає з неї конденсор-випарник. Таке спрощення призводить до технології найбільш поширеного напівпрямого способу отримання сульфату амонію. 

На коксохімічних підприємствах очищення газу від аміаку здійснюється за технологією напівпрямого способу отримання сульфату амонію. Дана технологія має дві схеми компонування сульфатних відділень, які традиційно називаються схемою за сатураторним або безсатураторним методом отримання сульфату амонію. Згадані методи відрізняються один від одного тим, що в одному з них хемосорбція аміаку з газу супроводжується утворенням пересиченого розчину з одночасним виділенням твердої фази (сатураторний метод), а в іншому при хемосорбції отримують ненасичений розчин, що піддається подальшій переробці з отриманням твердої солі (безсатураторний метод) [4].

2. Виробництво сульфату амонію з синтетичного аміаку. Сульфат  амонію з синтетичного аміаку одержують двома способами: мокрим і сухим.

Мокрий спосіб схожий з сатураторним способом виробництва сульфату амонію з коксового газу.

Виробництво сульфату амонію сухим способом засновано на взаємодії дрібно розпиленої сульфатної кислоти з газоподібним аміаком. При розпилюванні сульфатної кислоти в газоподібному аміаку утворюються крапельки розчину сульфату амонію. Опускаючись на дно реактора, ці крапельки під впливом тепла, що виділяється при взаємодії аміаку з кислотою, втрачають вологу і перетворюються на тверді кристалики.

Переваги сухого способу полягають в тому, що в реакційній камері відразу одержують готовий сухий продукт. Окрім того, сухий спосіб менш енергоємний і вимагає менше обслуговуючого персоналу. До недоліків цього способу відноситься те, що при його застосуванні отримують сухий продукт, що утворює пил. Це ускладнює його перевезення і застосування в сільському господарстві. 

3. Одержання сульфату амонію з гіпсу. З гіпсу (природного або осадженого в виробництві екстракційної фосфорної кислоти) сульфат амонію виробляється двома способами: рідинним і газовим. 

За рідинним способом гіпс оброблюється розчином карбонату амонію, 
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а за газовим способом гіпс оброблюється газоподібним аміаком і діоксидом вуглецю

                   CaSО4 + 2NН3 + СО2 + Н2О = (NН4)2SО4  + СаСО3                    (1.3)
Газовий спосіб простіший, ніж рідинний (не вимагає попереднього приготування розчину карбонату амонію), але має ряд недоліків, які змусили відмовитися від нього і перейти на рідинний спосіб: періодичність процесу і велика витрата діоксиду вуглецю, дрібні кристали сульфату амонію, більший час проведення реакції.

За рідинним способом виробництва сульфату амонію подрібнений гіпс взаємодіє з 32-33%-вим розчином карбонату амонію при 50-55ºС. Відфільтрований від осаду СаСО3 розчин сульфату амонію випарюють до утворення пульпи, що містить 55% кристалів і 45% насиченого розчину. Після відділення кристалів на центрифузі маточний розчин повертається на випарювання, а вологий сульфат амонію висушується [1].

4. Переробка розчинів, що є відходами виробництва капролактаму. У виробництві капролактаму на стадіях оксимування циклогексанона і нейтралізації сульфатнокислого ефіру капролактаму та вільної сульфатної кислоти утворюються розчини, що містять 34%(мас.) (NН4)2SО4  і 1,3 %(мас.) NН4NО3 з домішкою органічних речовин
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Ці розчини випарюють і кристалізують із них сульфат амонію. Відфуговані кристали висіюють [2].

В табл. 1.1 наведені техніко-економічні показники виробництва сульфату амонію за різними способами.

Наведені в табл. 1.1 данні свідчать про те, що найменші витратні норми мають виробництва сульфату амонію з синтетичного аміаку за сухими способом та з коксового газу. Але треба враховувати, що застосування синтетичного аміаку приводить до підвищення собівартості готового продукту.  У свою чергу, використання аміаку, вловленого з коксового газу, не тільки зменшує собівартість одержуваного сульфату амонію, а і дає можливість подальшого використання газу в якості технологічного та енергетичного палива.

Таблиця 1.1 – Техніко-економічні показники виробництва сульфату амонію 

	Витратні норми на

1 т сульфату амонію
	Способи виробництва

	
	Виробництво сульфату амонію з аміаку коксового газу
	Виробництво сульфату амонію з синтетичного аміаку за сухими способом
	Переробка розчинів, що є відходами виробництва капролактаму
	Одержання сульфату амонію з гіпсу

	NН3, т
	0,26-0,27
	0,25-0,26
	(
	(

	Н2SО4, т
	0,75-0,76
	0,75
	(
	(

	Електроенергія, кВт(година
	25-30
	18
	40-45
	65

	Вода, м3
	8
	1
	55,5
	25

	Пара, т
	2-6
	(
	2
	1,4

	Розчин, що містить 34% (NН4)2SО4 , т
	(
	(
	2,97
	(

	Гіпс, т
	(
	(
	(
	1,13

	(NН4)2СО3, т
	(
	(
	(
	0,74

	Умовне паливо, кг
	(
	(
	(
	71,5


Для безперервного та рівномірного протікання процесу в сатураторі (утворення та зростання кристалів сульфату амонію) необхідно забезпечити сталість температури розчину в ньому. Тепло вноситься маточним розчином сатуратора ззовні: коксовим газом, парами з аміачної колони, знепіридиненим  розчином, що повертається з нейтралізатора, а також в результаті реакції аміаку з сульфатною кислотою, кристалізації сульфату амонію та ін. В нормальних умовах роботи апаратури коксовий газ, охолоджений в первинних холодильниках до 30°С, пройшовши газодувки, надходить в сатуратор з температурою близько 45°С. При такій температурі газу тепла екзотермічної реакції між сульфатною кислотою та аміаком достатньо, щоб підняти температуру маточного розчину до 50-55°С і випарити всю надлишкову вологу. Волога поступає в сатуратор з газом, парами з аміачної колони, сульфатною кислотою, промивними водами з центрифуг, з знепіридиненим  розчином після нейтралізатора.

У випадку порушення нормальної технології в сатуратор може попадати збільшена кількість вологи і тоді тепла екзотермічної реакції може бути недостатньо для випарювання надлишкової вологи. В цьому випадку з метою запобігання обводненню маточного розчину в сатуратор подають додаткове тепло, для цього підігрівають коксовий газ до температури вище 45°С в газовому підігрівачі перед сатуратором. При цьому кількість водяної пари, що уноситься з сатуратора коксовим газом, збільшується і обводнення ванни не відбувається. Однак необхідно пам’ятати, що з підвищенням температури маточного розчину припиняється зростання кристалів сульфату амонію, розчинність їх швидко зростає, в сатураторі утворюється багато дрібнокристалічної солі.

Процес кристалізації складається з двох стадій: утворення центрів кристалізації (зародків) і подальше зростання кристалів. Але чим більше утворюється зародків в одиниці об’єму робочого розчину сатуратора, тим гірше буде протікати подальше зростання кристалів і тим більше міститися дрібних кристалів у готовому продукті.

Кількість утворених центрів кристалізації залежить від багатьох причин. Зростання кристалів відбувається внаслідок притоку до них живильної речовини – розчиненого сульфату амонію. Якщо дрібних кристалів (зародків) в розчині багато, то їх живлення розчиненою речовиною стає недостатнім, що приводить до одержання дрібних кристалів.

Висока температура маточного розчину сприяє утворенню великої кількості центрів зародків. Практично встановлено, що при температурі                   55-60°С зростання кристалів сульфату амонію знижується.

Щоб попередити утворення дрібних кристалів, температуру розчину необхідно тримати однаковою. Однак, не нижче 45°С. 

Необхідно пам’ятати, що при циркуляції маточного розчину неможна допускати переохолодження розчину в трубопроводах, оскільки і це викликає утворення додаткових центрів кристалізації. Тому основні трубопроводи маточного розчину повинні бути утеплені.

Уловлювання піридинових основ з коксового газу також залежить від температури. З підвищенням температури маточного розчину в сатураторі з 50 до 70°С ступінь виділення піридинових основ з коксового газу знижується з 95 до 72%, а при 80°С до 14,4%, якщо кислотність маточного розчину не нижче 6%мас., а концентрація піридинових основ 20 г/л. Це пояснюється тим, що при температурі вище 60°С значно підвищується пружність парів піридинових основ над маточним розчином, величина ж пружності парів еквівалентна величині втрат основ з газом після сатуратора.

Дослідні дані вказують на можливість нормальної роботи сульфатного відділення при температурі маточного розчину 50-60°С.

Підвищена кислотність розчину сатуратора призводить до припинення зростання кристалів і їх розчинення. Чим більше кислотність розчину, тим більше розчиняється в ньому сульфату амонію; середня сіль сульфату амонію переходить в кислу (бісульфат амонію), розчинність якої значно більше розчинності сульфату амонію. Велика концентрація розчиненого сульфату в робочому розчині сприяє ще більшому утворення центрів кристалізації. Тому доцільно, щоб вона була максимально низькою, а це досягається при зниженій кислотності. При кислотності маточного розчину вище 11%мас. в ньому переважає розчинна сіль бісульфат амонію, а сульфат представлений дрібними кристалами. З підвищенням кислотності розчину підвищується його в'язкість і густина, внаслідок чого сповільнюється осідання кристалів в сатураторі, а розчин, що виводиться в кристалоприйач, не містить крупних кристалів. Дрібні кристали забивають сита в центрифузі, погано відмиваються від кислоти та погано фугуються. Дрібнокристалічна сіль після центрифуг містить підвищену кількість вільної кислоти, вологи та сульфату піридину.

Кислотність маточного розчину відіграє виключно важливу роль в матеріальному балансі сатуратора. В сатураторі необхідно дотримуватися необхідної балансової рівноваги, тобто з маточного розчину випарюється стільки ж води, скільки в нього надходить. При цьому кислотність маточного розчину буде підтримуватися постійною і обводнення розчину не відбудеться.

Вміст водяних парів в газі після сатуратор залежить від пружності водяних парів над маточним розчином в ванні сатуратора. Чим більше пружність водяних парів над маточним розчином, тим більше водяних парів буде випарюватися.

Пружність же водяних парів над маточним розчином в свою чергу залежить від кислотності розчину. Чим більше кислотність, тим менше пружність водяних парів і тим більший потрібен підігрів ванни сатуратора. Це потрібно для того, щоб досягнути необхідної пружності водяних парів над розчином, випарити воду, підтримати прихід і витрату її в сатураторі однаковими. Вся вода, що вводиться в сатуратор, видаляється в вигляді парів в тому випадку, коли температура маточного розчину не нижче 47°С при кислотності 4%мас. і  50°С при кислотності 8%мас.

Найбільш крупні кристали утворюються при 4%-вій кислотності маточного розчину. При меншій кількості можливі проскакування аміаку та особливо піридинових основ, тобто збільшуються їх втрати. Крім того, і місцях контактування газу з кислотою (на лінії барботажу) відкладаються солі. Кристали випадають в такій кількості, що закривають щілини зонту, порушуючи тим самим умови барботажу. В окремих місцях проходу газу можу утворюватися нейтральне або слабо лужне середовище, що дуже небажано. Утворені кристали погано розчиняються в розчині з низькою концентрацією кислоти.

Низька кислотність ванни сприяє також осадженню кислої смолку в конусі сатуратора, забиванню його і одержанню сульфату амонію темного кольору, спінюванню маточного розчину внаслідок зниження його густини, що може привести до викидання газу через гідравлічний затвор баку зворотних токів або циркуляційну каструлю.

Кислотність розчину також впливає на процес уловлювання піридинових основ в сатураторі. 
При зниженні кислотності маточного розчину в сатураторі з 8 до                     4% мас. втрати піридинових основ з коксовим газом збільшується з 0,045 до 0,200 г/м3, тобто зростають в 4 5 разів. При високій кислотності (8%мас. і вище) втрати піридинових основ з газом невеликі. Однак, при цьому отримують дрібні кристали сульфату амонію, що небажано. Отже, щоб знизити втрати піридинових основ з газом і домогтися сприятливих умов для зростання кристалів сульфату амонію в сатураторі, необхідно знайти оптимальний технологічний режим при встановленні оптимальної кислотності маточного розчину. За таким режимом кислотність маточного розчину в сатураторі при 50-60°С зазвичай підтримують на рівні 4,5-5,0%мас.

Зростання кристалів сульфату амонію відбувається внаслідок припливу до них розчиненого сульфату амонію. Приплив живильної речовини до поверхні кристалів обумовлюється перемішуванням маточного розчину. Швидкість осадження на поверхні кристала розчиненої речовини залежить також від тривалості перебування кристалів в підвішеному стані в маточному розчині маточного розчину послаблюють опір прикордонної плівки, в результаті чого оновлюється живлення граней кристалів. 
Завдяки інтенсивному перемішуванню розчину досягається відносно постійна концентрація живильних речовин у поверхні кристалів по всьому об'єму ванни сатуратора. Це дозволяє вирощувати великі кристали сульфату амонію правильної форми. Розміри кристалів збільшуються при більш тривалому перебуванні їх у зваженому стані в маточному розчині, що забезпечує відповідно більшу тривалість їхнього зростання. Підтримування кристалів в підвішеному стані вимагає інтенсивної турбулізації середовища. Це досягається шляхом барботування газу через розчин і підвищеної циркуляції маточного розчину.

Інтенсивне перемішування верхнього шару маточного розчину в ванні сатуратора досягається завдяки конструкції барботажного зонту. Барботажний зонт має до 50 направлених лопатей, прикріплених до нижньої поверхні і розташованих під деяким кутом до радіусу зонту. Тому коксовий газ при виході з-під зонту, крім барботування через шар розчину, приводить його в обертальний рух в горизонтальній площині, внаслідок чого утворені в верхніх шарах розчину кристали тривалий час знаходяться в зваженому стані.

В нижній частині сатуратора розчин перемішується циркуляційними насосами. Для одержання крупнокристалічного сульфату амонію необхідна багатократна циркуляція розчину в ванні сатуратора. Крім того, при рівномірному перемішуванні вмісту ванні сульфатна кислота рівномірно розподіляється в робочій зоні розчину, що позитивно впливає на виділення піридинових основ з кокосового газу.

В ванні сатуратора розчин знаходиться в слабко пересиченому стані, а тому утворені зародки кристалів сульфату амонію зразу випадають з розчину. Процес цей підсилюється при наявності в маточному розчині кристалів солі.

та швидкості дифузії (проникнення) його до поверхні кристала через прикордонну плівку. Інтенсивне перемішування та зменшення в'язкості Велика кількість зародків і сформовані дрібні кристали вимагають великого живлення для їх зростання. Це ускладнює отримання крупних кристалів.

Отже, щоб запобігти утворенню великої кількості центрів кристалізації, концентрація зваженого сульфату амонію повинна бути по можливості низькою. Це досягається, з одного боку, шляхом безперервного виведення крупних кристалів з ванни сатуратора через центрифугу і, з іншого боку, шляхом постійної кислотності, температури і перемішування маточного розчину, а також навантаження сатуратора по газу.

Крім того, в присутності сульфату амонію в розчині високої концентрації різко знижується стійкість кислого сульфату піридину. 
Таким чином, присутність сульфату амонію в розчині високої концентрації чинить негативний вплив па уловлювання піридинових основ з газу. Цей вплив тим більше, чим вище концентрація в маточному розчині розчиненого і зваженого сульфату амонію. На втрати піридинових основ з газом також впливає концентрація власне піридинових основ в маточному розчині. При постійній температурі та кислотності маточного розчину, але змінній і зростаючій концентрації в ньому піридинових основ втрати їх втрати значно зростають. Крім того, при збільшенні концентрації піридинових основ у маточному розчині збільшуються їх втрати з сульфатом амонію. Отже, концентрацію піридинових основ у розчині необхідно підтримувати на можливо низькому рівні. В межах 50-60°С і кислотності 4,5-5%мас. забезпечуються необхідні умови для підтримування концентрації піридинових основ в розчині 12-12 г/л.

Таким чином, найбільш сприятливий технологічний режим сатуратора при одночасному вловлюванні аміаку та піридинових основ і при отриманні крупнокристалічного сульфату амонію є наступний: температура ванни сатуратора 50-60°С, кислотність 4,5-5, %мас, концентрація піридинових основ в розчині 12-15 г/л л і максимальне перемішування вмісту ванни сатуратора.
На формування і зростання кристалів сульфату амонію, а також на їх колір впливають різні домішки, що знаходяться в маточному розчинів у вигляді іонів заліза, хлору, алюмінію та інших іонів, а також масляні та смолисті речовини.

Зазначені іони призводять до утворення кристалів сульфату амонію голчастої форми. Останні характеризуються низькою механічною міцністю; наявність їх в готовому продукті призводить до утворення великої кількості пилу. Частинки шламу та смолисті речовини, що знаходяться в маточному розчині, адсорбуються на поверхні зростаючих кристалів сульфату амонію. Це призводить до часткового або повного припинення доступу живильних речовин до кристалу, внаслідок чого отримують дрібні та забруднені кристали неправильної форми. 
Джерелом накопиченні заліза в маточному розчині є технічна сульфатна кислота, в якій вміст заліза коливається в межах 0,02-0,09 г/л, і продукти корозії комунікацій і апаратури сульфатно-піридинового відділення. Солі алюмінію та хлору утворюються в результаті надходження цих іонів з окосовим газом, з парами після аміачної колони, з над смольною водою. 
В розчині сатураторів знаходяться миш'як, роданіди, ціаніди та різні компоненти кам'яновугільної смоли. 
При збільшенні концентрації солей закисного заліза в маточному розчині форма кристалів сульфату амонію різко змінюються. Кристали набувають вигляду плоских ромбоедричних пластинок, товщина та ширина яких значно зменшуються з ростом вмісту іонів заліза в живильному середовищі. Добавка окисних солей заліза (до 3 г/л) у вигляді амонійно-сульфатної солі надає значний негативний вплив: одержуваний сульфат амонію представляє собою кристалічну сіль, яка настільки зливається, що неможливо виконати ситовий аналіз.

Сульфат алюмінію, що міститься в маточному розчині, викликає утворення кристалів, які мають форму  витягнутих гексагональних призм з
закругленими кінцями. Різко зменшується товщина і ширина зерен. Значно збільшується схильність кристалів до злипання.

При введенні в маточний розчин сатуратора інгібіторів вплив указаних іонів на швидкість зростання кристалів сульфату амонію, їх величину та форму в значній мірі знижується. В якості інгібіторів застосовуються розчини солей щавлевокислого кальцію та сульфатнокислого магнію. Кількість введених в сатуратор добавок не перевищує 0,5%мас. від кількості маточного розчину в сатураторі. Добавки діють протягом двох місяців. 

На розміри та форму кристалів сульфату амонію дуже впливають масла та смолисті речовини, що містяться в маточному розчині. Вміст смоли в маточному розчині сатуратора в коливається в межах 0,15-3%мас. Існуюча на більшості коксохімічних заводах схема циркуляції маточного розчину між циркуляційною каструлею та сатуратором сприяє забрудненню маточного розчину.  В циркуляційну каструлю переливається з сатуратора верхній шар розчину, забруднений легкою смолкою та маслами. Цей розчин внаслідок інтенсивного перемішування попадає в нижню частину сатуратора і забруднює сульфат амонію [5].

 Чистий сульфат амонію має наступні характеристики [4]:

	Хімічна формула
	
	(NН4)2SО4

	Молекулярна маса, г/моль
	
	132,14

	Щільність, кг/м3
	
	1768

	Насипна щільність в залежності від розмірів кристалів, кг/м3
	
	827-889

	Температура початку розкладання, °С
	
	100

	Температура повного розкладання, °С
	
	513

	Мольна теплоємкість при 10°С, кДж/(кмоль ( К)
	
	268

	Теплота розчинення 19,6°С, кДж/кг
	
	– 63,5

	Теплота кристалізації з водного розчину, кДж/моль
	
	10,9

	Питома теплоємкість водних розчинів, кДж/(кг ( К)
	
	

	при концентрації 3,5%мас.
	
	4,033

	при концентрації 12,8%мас.
	
	3,680

	при концентрації 32,8%мас.
	
	3,092


Якість сульфату амонію повинна відповідати показниками, вказаним в табл. 2.1 [6].

Таблиця 2.1 – ГОСТ  9097-82. Сульфат аммония. Технические условия
	Показники
	Норма

	1. Зовнішній вигляд
	Білі або прозорі кристали

	2. Вміст азоту в перерахунку на суху речовину, %(мас.), не менше
	21

	3. Вміст вологи, %(мас.), не більше
	0,2

	4. Вміст вільної сульфатної кислоти, %(мас.), не більше
	0,03

	5. Вміст нерозчинного в воді залишку, %(мас.), не більше
	0,02

	6. Розсипчастість, %
	100

	7. Гранулометричний склад:
	

	вміст фракції > 0,5 мм, %(мас.), не менше
	80

	менше 6 мм, %(мас.)
	100


Сировиною для одержання сульфату амонію служить аміак коксового газу та сульфатна кислота.

Аміак у вільному стані (NН3) представляє собою безбарвний газ, він легше повітря, добре розчиняється в воді та характеризується різким подразнюючим запахом. В залежності від складу та вологості шихти, умов коксування та охолодження коксового газу, вміст аміаку в газі коливається від 5 до 8 г/м3, піридинових основ – 0,2-0,4 г/м3, фенолу – 0,01-0,05 г/м3 [7].

Безводна сульфатна кислота представляє собою безбарвну маслянисту, дуже в'язку та гігроскопічну  рідину з густиною 1,8305 г/см3 (при 20ºС), яка кипить при 279,6ºС і тиску 760 мм рт. ст., кристалізується при 10,37ºС. Густина сульфатної кислоти зі збільшенням її концентрації до вмісту                     98,3%(мас.) Н2SO4 зростає, при подальшому підвищенні концентрації – падає. Сульфатна кислота змішується з водою в будь-яких співвідношеннях, при цьому утворюються гідрати. Розбавлення її водою супроводжується сильним розігріванням – виділяється тепло [5]. 

Якісні показники сульфатної кислоти, що застосовується в виробництві сульфату амонію,  нормуються  ГОСТом 2184-77 (табл. 2.2) [8].
Таблиця 2.2 – ГОСТ 2184-77. Кислота серная техническая. Технические условия
	Найменування показника
	Норма

	
	Контактна 
	Баштова
	Регене-рована 

	
	поліпшена
	технічна
	
	

	
	
	І сорт
	ІІ сорт
	
	

	1
	2
	3
	4
	5
	6

	1. Масова частка моно-гідрату (Н2SО4), %
	92,5-94,0
	не менше 92,5
	не менше 75
	не менше 91

	2. Масова частка вільного сірчаного ангідриду (SО3), %, не менше
	—
	—
	—
	—
	—

	3. Масова частка заліза (Fе), %, не більше
	0,006
	0,02
	0,1
	0,05
	0,2

	4. Масова частка залишку після прожарювання, %, не більше
	0,02
	0,05
	не нормується
	0,3
	0,4

	5. Масова частка оксидів азоту (N2О3), %, не більше
	0,00005
	не нормується
	0,05
	0,01

	6. Масова частка нітросполук, %, не більше
	не нормується
	0,2

	7. Масова частка миш’яку (Аs), %, не більше
	0,00008
	не нормується
	не нормується

	8. Масова частка хлористих сполук (Cl), %, не більше
	0,0001
	не нормується

	9. Масова частка свинцю (Рb), %, не більше
	0,001
	не нормується
	не нормується

	10. Прозорість
	Прозора без розведення
	не нормується

	11. Колір, см3 розчину порів-няння, не більше
	1
	6
	не нормується


Годинна продуктивність виробництва за сульфатом амонію складає 
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де 180000 – задана потужність виробництва, т/рік;

355 – ефективний фонд робочого часу виробництва, доба.
Кількість вологого сульфату амонію, що поступає  на сушку,                     складає 
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де 3,0 і 0,2 – початкова та кінцева вологість сульфату амонію, %мас.
З урахуванням втрат при сушці (0,56%) практична витрата вологого сульфату амонію складає 
1,0056 ( 21737 = 21859 кг/годину.

З вологими сульфатом амонію на сушку надходить:

· (NH4)2SО4
21859 ( 0,97 = 21203 кг/годину;
· Н2О

21859 ( 0,03 = 656 кг/годину.

З сухим сульфатом амонію з сушарки виходить:
· (NH4)2SО4
21127 ( 0,998 = 21085 кг/годину;
· Н2О

21127 ( 0,002 = 42 кг/годину.

З сульфату амонію під час сушки видаляється вологи

656 – 42 = 614  кг/годину.

Кількість сульфату амонію, що уноситься повітрям із сушарки дорівнює

21859 – 21127 – 614 = 118 кг/годину.
Матеріальний баланс стадії сушки сульфату амонію представлений в табл. 4.1.
Таблиця 4.1 – Матеріальний баланс стадії сушки сульфату амонію
	Прихід
	кг/годину
	%
мас.
	Витрата
	кг/годину
	%
мас.

	З вологим сульфатом амонію
	
	
	1. З сухим сульфатом амонію
	
	

	(NН4)2SО4
	21203
	97,0
	(NН4)2SО4
	21085
	99,8

	Н2О
	656
	3,0
	Н2О
	42
	0,2

	
	
	
	Разом:
	21127
	100,0

	
	
	
	2. З повітрям пил сульфату амонію
	118
	100,0

	
	
	
	3. Волога
	614
	100,0

	РАЗОМ:
	21859
	100,0
	РАЗОМ:
	21859
	100,0


Зона сушки [9].
Для теплового розрахунку сушарки приймаються параметри повітря та сульфату амонію:

t0 = 15 –  температура повітря, що надходить в калорифер, (С;

t1 = 130 –  температура повітря після калорифера, (С;

t2 = 62 –  температура повітря в сушарці, (С;

φ0 = 0,7 – відносна вологість повітря, що надходить в калорифер;
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Прихід тепла

Тепло, що вноситься сульфатом амонію в сушарку:

Q1 = (21203 ( 1,43 + 656) ( 15 = 464644 кДж/годину.

Тепло, що вноситься повітрям з калорифера [9]

                                               Q2 = L ( i1,                                                             (4.1)
де L – кількість сухого повітря, що поступає в калорифер, кг/годину;

    i1 – ентальпія повітря, що надходить в калорифер, кДж/кг сухого повітря.

                              i1 = 0,24t1 + 0,001d0 (2493 + 0,47 t1),                                    (4.2)

d0 – вологовміст повітря, що надходить в калорифер, г/кг сухого повітря.
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де р0 = 12,8 – пружність водяних парів при температурі 15(С, мм рт. ст.
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i1 = 0,24 ( 130 + 0,001 ( 7,6 ( (2493 + 0,47 ( 130) = 50,61 кДж/кг сухого повітря.

Таким чином, 

Q2 = 50,61L  кг/годину.

Загальний прихід тепла

Qпр = (464644 + 50,61L)  кг/годину.

Витрата тепла

Тепло, що уноситься висушеним сульфатом амонію із сушильної секції сушарки

Q3 = (21085 ( 1,43 + 42) ( 60 = 1811613 кДж/годину.

Тепло, що уноситься повітрям із сушильної секції сушарки [9]

                                                 Q4 = L ( i2,                                                             (4.4)

 і2 – ентальпія повітря, що виходить з сушарки, кДж/кг сухого повітря.
                              і2 = 0,24t2 + 0,001d2 (2493 + 0,47 t2),                                       (4.5)

d2 – вологовміст повітря, що виходить із сушарки, г/кг сухого повітря.
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і2 = 19,62 + 0,001(7,6 + 1000 ( 
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Тоді
Q4 = 33,88L +126250 кДж/кг сухого повітря
Тепло, що втрачається сушильною камерою ззовні в зоні сушки.

Втрати тепла приймаються 10% від тепла, що витрачається на нагрівання матеріалу, або

Q5 = 0,1 ( (1811613 – 464644) = 134697 кДж/годину.

Загальна витрата тепла

Qвит = 1811613 + 33,88L + 126250 + 134697  = (2072560 + 33,88L) кг/годину.

Дорівнюючи прихід і витрату тепла, отримаємо

464644 + 50,61L = 2072560 + 33,88L,

звідки L = 96110 кг/годину.

Маса волого повітря дорівнює

96110 ( (1 + 0,0076) = 96840 кг/годину, з них 730 кг/годину вологи.

Підставляючи значення L в усі статті теплового балансу, отримаємо тепловий баланс.

Таблиця 4.2 – Тепловий баланс стадії сушки сульфату амонію (зона сушки)
	Прихід
	Витрата

	Стаття
	кДж/годину
	Стаття
	кДж/годину

	Тепло, що вноситься сульфатом амонію
	464644
	Тепло, що уноситься сульфатом амонію
	1811613

	Тепло, що вноситься повітрям
	4864113
	Тепло, що уноситься повітрям
	3382447

	
	
	Втрати тепла
	134697

	Разом:
	5328757
	Разом:
	5328757


Зона охолодження.

Прихід тепла

Тепло, що вноситься сульфатом амонію з зони сушки                                   Q1 = 1811613 кДж/годину.

Тепло, що вноситься охолоджуючим повітрям при температурі 15(С [9]:

                                       Q2 = L0 ( i0,                                                              (4.7)

                             i0 = 0,24t0 + 0,001d0 (2493 + 0,47 t0)                                  (4.8)

i0 = 0,24  ( 15 + 0,001 ( 7,6 ( (2493 + 0,47( 15) = 22,6 кДж/кг сухого повітря.
Тоді 

Q2 = 22,6L0 кДж/годину.

Загальний прихід тепла

(1811613  + 22,6L0) кДж/годину

Витрата тепла

Тепло, що уноситься сульфатом амонію, який виходить із зони охолодження, приймаючи температуру висушеного і охолодженого сульфату амонію 45(С складає

Q3 = (21085 ( 1,43 + 2,5) ( 45 = 1358710 кДж/годину.

Тепло, що уноситься охолоджуючим повітрям із охолоджувальної секції

                                                Q3 = L0 ( i3,                                                            (4.9)

де i3 – ентальпія повітря після охолоджувальної зони при температурі повітря 43(С.

i3 = 0,24t3 + 0,001d0 (2493 + 0,47 t3),
i3 = 0,24  ( 43 + 0,001 ( 7,6 ( (2493 + 0,47( 43) = 29,3  кДж/кг сухого повітря.

Тоді

                                                   Q4 = 29,3L0                                                     (4.10)

Загальна витрата тепла дорівнює

(1358710 + 29,3L0) кДж/годину.

Дорівнюючи витрату і прихід тепла, отримаємо

1811613  + 22,6L0 = 1358710 + 29,3L0,

звідки L0 = 67597 кг/годину.

Маса волого повітря дорівнює

67597 ( (1 + 0,0076) = 68111 кг/годину, з них 514 кг/годину вологи.

Підставляючи значення L0 в усі статті теплового балансу, отримаємо тепловий баланс.

Таблиця 4.3 – Тепловий баланс стадії сушки сульфату амонію (зона охолодження)
	Прихід
	Витрата

	Стаття
	кДж/годину
	Стаття
	кДж/годину

	Тепло, що вноситься сульфатом амонію
	1811613
	Тепло, що уноситься сульфатом амонію
	1358710

	Тепло, що вноситься охолоджуючим повітрям
	1527692
	Тепло, що уноситься охолоджуючим повітрям
	1980595

	Разом:
	3339305
	Разом:
	3339305


Тепловий розрахунок калорифера

Прихід тепла

Тепло, що вноситься повітрям у калорифер:

Q1 = 96110 ( 34,3 =3296573 кДж/годину.
Тепло, що виситься парою: Q2 = х кДж/годину.

Загальний прихід тепла складає 

(3296573 + х) кДж/годину.

Витрата тепла

Тепло, що уноситься повітрям з калориферу:  Q3 = 4864113 кДж/годину.

Тепло, що втрачається в навколишнє середовище, приймається 10% від тепла, яке передається:

Q4 = 0,1 ( (4864113 – 3296573) =  156754 кДж/годину.

Загальна витрата складає: 

4864113 + 156754 = 5020867 кДж/годину.

Дорівнюючи прихід і витрату тепла, отримаємо витрату тепла на калорифер:

3296573 + х = 5020867, звідки х = 1724294 кДж/годину.

Витрата пари на калорифер при тиску пари 4 атм та теплоті конденсації пари 2142 кДж/кг складатиме
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Кристалічна сіль сульфату амонію після відділення маточного розчину в центрифугах поступає в сушарку «киплячого» шару для зниження вмісту вологи до норми, встановленої ГОСТом 9097-82, – не більше 0,2%мас. Сушильна камера (поз. 1) сушарки має прямокутну форму. Днище сушарки виконано у вигляді похилої перегородки (поз. 6), що складається з верхнього та нижнього сита, між якими знаходиться кварцовий щебінь з кусками розміром 15-20 мм. Перегородка виконує дві функції – відіграє роль опори для матеріалу та  служить для рівномірного розподілення газу по перетину апарату.

Волога сіль сульфату амонію поступає в апарат через штуцер А, розташований в верхній частині апарату. Сушильний агент – підігріте до          125-130ºС повітря – проходить знизу (штуцер В) крізь шар матеріалу та приводить його в псевдозріджений стан. Матеріал в сушарці інтенсивно перемішується, сушиться та відводиться через штуцер Б, розташований над розподільною перегородкою. Відпрацьоване повітря виводиться через штуцер Г і направляється на очищення від пилу.

Технічна характеристика сушарки «КШ» [4]:

Продуктивність, т/годину






10

Витрата повітря, м3/годину






9600-12000

Температура повітря, ºС

до сушарки







125-130

після сушарки







40-50

Висота «киплячого» шару, мм





350-400

З урахування заданої потужності виробництва та продуктивності вибраної сушарки необхідна кількість сушарок буде складати:
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де 21127 – година потужність виробництва, кг/годину;
10000 – продуктивність сушарки «КШ», кг/годину.

Приймаємо до установки 3 печі киплячого шару.
Визначення площі решітки для сушильної зони камери.

Необхідна площа решітки дорівнює [9]
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де Vс – об’єм повітря, що поступає в сушильну зону при середній температурі, 

             м3/годину;

      (с – оптимальна швидкість псевдозрідження, м/с.
Об’єм повітря, що поступає в сушильну зону при середній температурі 
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де 96110 –  кількість сухого повітря, кг/годину;

730 – кількість вологи в повітрі, що поступає на сушку, кг/годину;

614 – кількість вологи в повітрі, що уходить із сушарки, кг/годину.

Густина цього повітря
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Швидкість псевдозрідження визначається за числом Рейнольдса, виходячи з рівняння [9]
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де Ar – критерій Архімеда.
Критерій Архімеда визначається за рівнянням [9]
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де (т = 1768 – щільність твердого сульфату амонію, кг/м3;

(с = 0,96 – густина повітря, кг/м3;

( = 23,5 ( 10–6 – кінематична в’язкість повітря, м2/с;

dт = 0,001 – максимальний    діаметр   часток   твердого   сульфату амонію в полідисперсні системі, м;

( = 0,7 – порозність киплячого шару.
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Тоді оптимальна швидкість псевдозрідження [9]
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Оскільки до установки прийнято 3 сушарки, то площа решітки для сушильної зони камери однієї сушарки дорівнює
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Визначення площі решітки для охолоджувальної зони камери.

Об’єм повітря, що поступає в сушильну зону при середній температурі 
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і тиску під решіткою 768 мм рт. ст. дорівнює 
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Густина цього повітря
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Критерій Архімеда дорівнює
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( = 16,6 ( 10–6 – кінематична в’язкість повітря, м2/с;
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Тоді оптимальна швидкість псевдозрідження
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Оскільки до установки прийнято 3 сушарки, то площа решітки для охолоджувальної зони камери однієї сушарки дорівнює
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Загальна площа решітки

Fзаг. = 5,1 + 2,6 = 7,7 м2.

Приймаючи співвідношення довжини і ширини решітки 7 : 1, отримаємо ширину решітки
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Довжина сушильної зони складає

l = 
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і охолоджувальної

l0 = 7,7 – 3,9 = 3,8 м.

Визначення ширини камеру в верхній частині.

Ширина камери визначається, виходячи з розмірів часток, що уносяться з камери, і порозності киплячого шару ( = 1 для цих часток. 

Приймається максимальний розмір часток, що уносяться з камери, 0,00015 м, що забезпечує одержання сульфату амонію за крупністю, відповідній ГОСТу, оскільки при цьому будуть віддуватися дрібні частки солі.
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815

,

0

0,00015

10

5

,

23

2

,

5

υ

-6

відн.

=

×

×

=


Тоді ширина камери в верхній частині повинна бути

ав = 
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Загальна висота камери дорівнює
Нзаг. = 
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5.3 Розрахунок гідравлічного опору сушарки «киплячого» шару

Гідравлічний опір сушарки розраховується за формулою [10]:

                                             ΔР = ΔРп.ш. + ΔРр,                                                   (5.5)

де ΔРп.ш. – опір псевдозрідженого шару, Па;

     ΔРр – опір газорозподільної решітки, Па.

Опір псевдозрідженого шару розраховується за формулою [10]:

                                              ΔРп.ш. = ρм ( (1 ( ( ) ( g ( H,                                    (5.6)

де ρм = 1768 – щільність сульфату амонію, кг/м3;

( = 0,7 – порозність киплячого шару;
Н = 0,4 – висота псевдозрідженого шару, м.
ΔРп.ш. = 1768 ( (1 ( 0,7) ( 9,81 ( 0,4 = 2081 Па.
Опір газорозподільної решітки визначається з виразу [10]:
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де ( = 1,5 – коефіцієнт опору решітки;


    Fс = 0,08 – частка живого перетину решітки;

(с = 0,96 – густина повітря, кг/м3.

Гідравлічний опір сушарки складає 
ΔР = 2081 + 373 = 2454 Па.
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