У сучасному світі понад 2/3 всього обсягу виробленої кальцинованої соди отримують аміачним способом, вихідною сировиною для якого служать хлористий натрій, вапняк або крейда, а аміак використовується в якості допоміжної речовини. В теперішній час застосовуються наступні варіанти аміачного способу:

1. Основний – традиційний метод Solvay з незначними частковими варіаціями. Аміак знаходиться в технологічному циклі, для його регенерації використовується вапняне молоко.

2. Набагато менш поширений спосіб голландської компанії Akzo Nobel. Основна його відмінність від традиційного методу Solvay – застосування сухого вапна для регенерації аміаку. У 1958-2009 р.р. цей спосіб використовувався в Нідерландах, застосовується в КНР та на двох індійських підприємствах. 

3. Аміачний комбінований (хлорамоніевий) з одночасним отриманням товарного хлориду амонію. Широко застосовується в КНР, частково використовується компанією Central Glass в Японії. Невелике виробництво є в Індії (японський проект), а також у Німеччині (концерн BASF). 

4. Так званий циклічний спосіб виробництва аміачної соди з використанням твердого хлористого натрію і проміжним виділенням твердого хлориду амонію (спосіб New Asahi), що піддається потім розкладанню вапняним молоком, нині не застосовується. Компанія Asahi Glass, яка розробила його в 2003 році, закрила функціонуючий за такою схемою з початку 70-х років 20-го століття свій другий (останній) содовий завод потужністю                          350 тис. т / рік у м. Кітакюсю (Японія).

Сутність традиційного аміачного способу Сольве полягає в тому, що розчин NaCl (розсіл), насичений аміаком, обробляють вуглекислим газом. При цьому утворюється та випадає в тверду фазу гідрокарбонат натрію. Після відокремлення від розчину і прожарювання осаду NaНСО3  він розкладається з утворенням Na2СО3. 

У загальному вигляді основні реакції аміачно-содового процесу можна представити таким чином:
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Процес одержання гідрокарбонату натрію є основним процесом содового виробництва. Основною проблемою, що виникає під час процесу карбонізації амонізованого розсолу, є низький ступінь використання натрію – 75%, тобто хлористий натрій, що міститься в розсолі, не вдається повністю перевести в гідрокарбонат натрію; частина його залишається в розчині і складає основну втрату натрію в виробництві, а це у свою чергу приводить до підвищеної витрати вихідної сировини – розсолу.

Одним із способів підвищення ступеня використання натрію є використання добавки на стадії одержання гідрокарбонату натрію. В якості добавки можна використовувати триетилбензиламонійхлорид (ТЕБАХ) в кількості 3%мас. в розрахунку на розчинений хлорид натрію. Запропонована добавка дає підвищення ступеня використання натрію до 85%.
В загальному вигляді процес одержання гідрокарбонату натрію можна представити таким рівнянням (1.3):
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Кількість абсорбованого діоксиду вуглецю характеризується ступенем карбонізації системи (Rс), яка визначається співвідношенням всього поглиненого діоксиду вуглецю, який знаходиться як в рідкій [заг. СО2], так і в твердій фазі, до загального вмісту аміаку в рідкій фазі [заг. NH3]. Кількість СО2 в твердій фазі, що еквівалентна NaHCO3, визначається за вмістом в розчині зв'язаного аміаку – хлористого амонію, відповідного осадженому NaHCО3; кількість [зв’яз.NH3] обчислюється за різницею                                             [заг. NH3] – [прямий. титр.], яка визначає кількість лише того NH4C1, який відповідає осадженому NaHCО3.

Ступінь карбонізації системи визначається за формулою:
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Тут концентрації речовин виражені в н. д., тому при перерахунку NH4C1 [зв’яз. NH3] на діоксид вуглецю, зв'язаний у вигляді NaHCO3, вміст зв'язаного NH3 збільшується удвічі.

При Rc = 200% (тобто коли на 1 н. д. NH3 приходиться 2 н. д. СО2) всі вуглекислі солі в системі існують у вигляді гідрокарбонатів. Тоді рівняння (1.6) можна записати в такому вигляді:
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В умовах виробництва величина Rc складає 187-193%.

При аміачному способі одержання соди теоретично можна досягти ступеня використання натрію близько 84%. Однак у виробничих умовах величина UNa зазвичай не перевищує 75% і теоретична межа практично не досягається. Це пояснюється тим, що кінцеві розчини насичені лише гідрокарбонатом натрію. Щоб досягти максимального значення UNa і отримати оптимальні розчини, до розсолу слід додавати аміак і тверду кухонну сіль. Остання в процесі карбонізації і випадіння в осад NaHCО3 розчиняється, при цьому концентрація С1¯ в кінцевому розчині підвищується до необхідної оптимальної величини. Технічна кухонна сіль зазвичай має домішки солей Са2+ і Mg2+. Добавляти таку сіль можна лише після очищення, що економічно невигідно. Тому виробничі розчини сильно відрізняються за складом від оптимальних.

Для розрахунку рівноважного складу системи слід знати чотири змінні, наприклад температуру і концентрації трьох компонентів з чотирьох                   (заг. С1¯, заг. NH3, заг. СО2 і зв’яз. NH3) або ступінь карбонізації Rc замість одного з останніх трьох. Знаючи концентрації трьох компонентів, можна розрахувати концентрацію четвертого при даній температурі, маючи відповідне рівняння.

Графічна обробка численних експериментальних даних дозволила вивести таке рівняння:
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Це рівняння дійсне в межах наступних величин (концентрації виражені в н. д.): 105 > [заг. С1¯] > 85;   104 > [заг. NH3] > 80;   30°С > t > 20°С;                      200% > Rc > 180%. З меншою точністю це рівняння можна використовувати і при більш низьких ступенях карбонізації і при високих температурах.

Зі збільшенням концентрації вихідних речовин кількість осадженого NaHCО3 зростає. Тому в виробництві соди прагнуть подавати із свердловин розсіл з максимально можливою концентрацією NaCl, а також запобігати розбавленню розсолу при його очищенні і амонізації.

Досягнення максимально можливого ступеня карбонізації залежить від концентрації СО2 в карбонізуючому газі. Діоксид вуглецю поступає на карбонізацію із содових і вапняних печей. Газ з содових печей, який містить 85-90%(об.) СО2, поступає на карбонізацію повністю. До нього додають необхідну кількість газу вапняних печей, що містить 33-40%(об.)СО2.

Всі втрати СО2 у виробництві поповнюються подачею газу вапняних печей, тому збільшення втрат СО2 призводить до зменшення його середньої концентрації в газі, що поступає на карбонізацію, що вкрай небажано. Отже, втрати СО2 з газу, який поступає у виробництво, повинні бути мінімальними.

Для збільшення виходу осадженого NaHCО3 потрібно понизити температуру розчину, що карбонізується. При зниженні температури зменшується розчинність NaHCО3 і збільшується його вихід.

Рівноважний склад системи в цілому, тобто склад рідкої і газової фаз, можна визначити, використовуючи правило фаз, константи рівноваги реакцій і закон Генрі.

Швидкість кристалізації NaHCО3 залежатиме від різниці концентрацій NaHCО3 в метастабільному і рівноважному розчинах або, інакше кажучи, від різниці концентрацій [зв’яз.NH3] в рівноважному і метастабільному   розчинах – [зв’яз. NH3] – [зв’яз. NH3]м.
Оскільки в процесі карбонізації тиск СО2 над розчинами залежить від складу розчинів, то швидкість абсорбції СО2 повинна залежати від різниці тиску СО2  в карбонізуючому газі і над метастабільним розчином. Таким чином, для з'ясування кінетики процесів, які протікають при карбонізації амонізованого розсолу, необхідно знати нерівноважний склад розчину.

Слід відзначити, що нерівноважний склад відрізняється від рівноважного не лише вмістом карбамату і [зв’яз. NH3], які змінюються в процесі зняття карбаматного і кристалізаційного перенасичення, але і вмістом інших компонентів, оскільки при кристалізації NaHCО3 змінюється об’єм розчину, а отже, і концентрації компонентів, які виражені в н. д. Якщо карбонізацію амонізованого розсолу перервати раніше досягнення кінцевого рівноважного ступеня карбонізації, то в отриманому метастабільному розчині продовжуватиметься процес зняття карбаматного і кристалізаційного перенасичення, і з часом розчин стане рівноважним.

Процес кристалізації NaHCО3 відіграє велику роль при карбонізації амонізованого розсолу. Він визначає температурний режим і продуктивність карбонізаційної колони. До якості кристалів NaHCO3 пред'являються високі вимоги: кристали повинні бути достатньо крупними (розмір 100-200 мкм) і однорідними за розміром і формою. Від цих якостей залежить робота подальших апаратів – вакуум-фільтрів, содових печей, а також якість готового продукту – соди. Дрібні, мулисті або зрощені голчаті кристали важко фільтруються і промиваються, забивають пори фільтруючої тканини і містять багато вологи і маточного розчину, що у свою чергу сприяє збільшенню витрати тепла в содових печах і підвищенню вмісту С1¯ в готовій соді. 

Для отримання крупних і однорідних кристалів велике значення мають періоди утворення кристалічних зародків і подальшого зростання цих зародків. Чим більше кристалічних зародків утворюється в початковий період, тим більше число кристалів вийде в кінцевому результаті і тим будуть меншими їх кінцеві розміри, оскільки певна кількість кристалічної маси розподілиться на більше число кристалів. В кращому разі відбувається зрощення окремих найдрібніших веретеноподібних кристалів. Такі зростки погано відмиваються від маточника і містять багато вологи. Тому для отримання крупних монолітних кристалів в початковий період кристалізації необхідно створити такі умови, при яких число утворених зародків не було б надмірно великим, тобто швидкість кристалізації була б невеликою.

Швидкість кристалізації NaHCO3 в процесі карбонізації амонізованого розсолу залежить від кристалізаційного перенасичення і при постійній температурі може бути виражена наступним рівнянням:

               [image: image6.png]W, =k, ([38°53. NH;] — [38’13. NH;],)). (1.12)




де  Wк – швидкість кристалізації NaHCО3, н. д./хв;

kк – константа швидкості кристалізації; 

[зв’яз. NH3] – концентрація [зв’яз. NH3] в рівноважному розчині, н. д.;

[зв’яз. NH3]м – концентрація  [зв’яз. NH3]у метастабільному розчині, н.д.

При підвищенні температури в стадії утворення кристалічних зародків знижується швидкість кристалізації, тобто зменшується число утворених кристалічних зародків і тим самим підвищується якість кінцевих кристалів. Тому в виробничих умовах в зоні утворення кристалічних зародків збільшують температуру до 60-65ºС.

Для подальшого росту утворених зародків пересичення підтримують шляхом охолодження і карбонізації розчину. Однак, при випаданні в осад гідрокарбонату натрію, тобто зниженні концентрації іонів Na+ в розчині, пересичення зменшується і до виходу суспензії з карбонізаційної колони наближається до нуля.

Збільшення пересичення залежить не тільки від зниження температури, але і від швидкості її зниження, оскільки зняття пересичення відбувається не миттєво, а протікає в часі. Тому при різкому зниженні температури пересичення збільшується ще більше.

Аналогічно на пересичення впливає і швидкість абсорбції СО2. Чим вища швидкість, тим більшою мірою зростає пересичення. Тому, щоб в процесі кристалізації уникнути різкого зростання пересичення, яке приводить до утворення нових кристалічних зародків, необхідно виключити можливість різкого охолодження розчину і підвищення концентрації СО2 в карбонізуючому газі. 

Поступове рівномірне охолодження розчину в процесі кристалізації NaHCО3 є необхідним і для правильного зростання утворених кристалів, які повинні мати форму коротких циліндрів («бочок»). При поступовому охолодженні розчину, коли утворюються кристали задовільної якості, температура суспензії, яка виходить з карбонізаційної колони,  знижується до  25-30°С.

Таким чином, для одержання кристалів високої якості необхідно дотримуватися температурного режим всього процесу карбонізації. Це в першу чергу стосується температури в зоні зародження центрів кристалізації, оскільки навіть невелике зниження температури призводить до помітного погіршення якості кристалів.

Підвищення температури до моменту утворення кристалічних зародків в карбонізаційній колоні досягається за рахунок тепла абсорбції СО2 і протікання хімічних реакцій між СО2 і NH3. Кількість діоксиду вуглецю, що поглинається в карбонізаційній колоні, до моменту утворення кристалічних зародків, а отже, і кількість виділеного тепла залежать від ступеня карбонізації амонізованого розсолу, який подається в колону. Чим більший ступінь карбонізації, тим вищою повинна бути температура амонізованого розсолу, щоб до моменту початку утворення кристалів вона складала  60 - 65°С.

Абсорбція діоксиду вуглецю амонізованим розсолом є хемосорбційним процесом. Активним компонентом, який реагує з діоксидом вуглецю, що абсорбується, є вільний аміак.

Зміна швидкості абсорбції СО2 амонізованим розсолом в залежності від ступеня карбонізації розчину в ізотермічних умовах показана на  рис. 1.1.
Як видно з графіка, з підвищенням ступеня карбонізації в першій стадії абсорбції (карбонізація) швидкість поглинання СО2 різко знижується до моменту початку кристалізації NaHCО3, після чого це зниження припиняється, і при низьких температурах швидкість абсорбції навіть зростає.
Подібна аномалія пояснюється випередженням швидкості кристалізації NaHCO3 у порівнянні зі швидкістю абсорбції СО2 в зоні утворення кристалічних зародків. При цьому спостерігається зниження ступеня карбонізуючої рідкої фази і підвищення рН розчину. Зростання швидкості кристалізації NaHCО3 стимулює, крім того, протікання процесу гідролізу карбамата з утворенням вільного аміаку – активного компонента в процесі абсорбції СО2.
Оскільки в початковий період швидкість кристалізації NaHCО3 при              20°С вища, ніж при 60°С, а швидкість абсорбції СО2, як видно з рис. 1.1, менша, то аномалія на кінетичній кривій при 20°С виявиться різкіше.
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Абсорбція діоксиду вуглецю на другій стадії карбонізації ускладнюється кристалізацією, що впливає на кінетику абсорбції.

Залежність lgКа від 1/Т, яка представлена на рис. 1.2, виражається в вигляді точок, розташованих на двох прямих, що перетинаються при температурі 52˚С, причому експериментальні точки збігаються з теоретичними. Точки на рис.1.2 характеризують розраховані середні швидкості кристалізації NaHCО3 на кожній ділянці карбонізаційної колони. Кожній ділянці відповідає певна температура. На рис.1.2 показана залежність швидкості кристалізації NaHCО3 від цієї температури. Таким чином, установлена взаємна залежність швидкості абсорбції СО2 в колоні від швидкості кристалізації NaHCО3 [12].

Оскільки в початковий період швидкість кристалізації NaHCО3 при              20°С вища, ніж при 60°С, а швидкість абсорбції СО2, як видно з рис. 1.1, менша, то аномалія на кінетичній кривій при 20°С виявиться різкіше.

Абсорбція діоксиду вуглецю на другій стадії карбонізації ускладнюється кристалізацією, що впливає на кінетику абсорбції.

Залежність lgКа від 1/Т, яка представлена на рис. 1.2, виражається в вигляді точок, розташованих на двох прямих, що перетинаються при температурі 52˚С, причому експериментальні точки збігаються з теоретичними. Точки на рис.1.2 характеризують розраховані середні швидкості кристалізації NaHCО3 на кожній ділянці карбонізаційної колони. Кожній ділянці відповідає певна температура. На рис.3.2 показана залежність швидкості кристалізації NaHCО3 від цієї температури. Таким чином, установлена взаємна залежність швидкості абсорбції СО2 в колоні від швидкості кристалізації NaHCО3 [12].
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Виробництво кальцинованої соди аміачним способом складається з наступних стадій: 
· очищення сирого розсолу; 
· абсорбція – насичення очищеного розсолу аміаком; 
· одержання гідрокарбонату натрію – карбонізація амонізованого розсолу діоксидом вуглецю; 
· фільтрація – відділення кристалів гідрокарбонату натрію від маточної рідини;
· кальцинація – прожарювання гідрокарбонату натрію; 
· дистиляція – регенерація  аміаку і діоксиду вуглецю з фільтрової рідини.
Опис технологічної схеми стадії одержання гідрокарбонату натрію представлений нижче.

Амонізований розсіл зі збірника амонізованого розсолу ЗАР (поз. 16) подається в  верхню частину колони попередньої карбонізації КЛПК (поз. 17). В її нижню частину компресором подається газ вапняних печей, що містить 32-36%об. СО2. Проходячи через КЛПК, амонізований розсіл розчиняє гідрокарбонат натрію, що осів на внутрішніх поверхнях колони, і поглинає СО2  із газу. 

Розчин, що виходить із КЛПК, направляється в перший промивач газу колон ПГКЛ-1 (поз. 18), в нижню частину якого поступає газ з осаджувальної колони КЛ (поз. 19) і з КЛПК (поз. 17). В ПГКЛ-1 розчин додатково поглинає СО2.  Газ із ПГКЛ-1 направляється на стадію абсорбції і поступає в другий промивач газу колон (ПГКЛ-2) для уловлювання аміаку. Рідина з ПГКЛ-1  надходить в  КЛ.  У  нижню частину колони подається «міцний» газ, що містить 70-80%об. СО2, який одержують змішуванням газів кальцинації з газом вапняних печей. У середню частину подається газ вапняних печей. Газ із КЛ направляється в ПГКЛ-1, а  отримана суспензія гідрокарбонату натрію  – на стадію фільтрації [8].

Матеріальний баланс карбонізаційної колони (КЛ)

В КЛ і ПГКЛ-1 надходить амонізований розсіл складу [9]: 

NaCl 


1550 кг/т соди

Домішки 


21,60 кг/т соди

(NH4)2CO3 

 991,6 кг/ т соди

NH4OH


289,4 кг/ т соди

Н2О 


4243,7 кг/ т соди

Разом             

7096,3 кг/ т соди

Об'єм розсолу V = 5,9 м3/т соди, температура - 42ºC, ρ = 1202 кг/м3, загальний Cl¯( 89,6 н.д., загальний NH3 – 98  н.д., загальний CO2 – 70  н.д., співвідношення 
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Відповідно з даними роботи ряду содових заводів освітлена частина суспензії на виході із КЛ має середній склад: загальний Cl¯( 96 н.д.,                            температура (30 ºC, прямий титр – 23  н.д., загальний NH3 –   95 н.д.,                              CO2 розчину – 35 н.д., об'єм розсолу 

Vвих. = 
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В КЛ діоксид вуглецю подається через два вводи. 

Через перший нижній ввід подається «міцний газ» –  суміш  газу содових печей, газу із ПГАБ і газу вапняних печей. Відповідно до регламенту склад «міцного газу»: CO2 (  75 % об., тиск  –  3,7 атм., температура ( 35˚C. 

Через другий ввід в КЛ подається газ вапняних печей складу: CO2  (                              32 % об., тиск   – 2,5 атм., температура  (  35˚C.

Із КЛ у ПГЛК-1 уходить газ складу:

NH3 – 45,2 кг/т соди              температура газу – 48 ºC

CO2 – 143,0 кг/ т соди            тиск надлишкове 160 мм. рт. ст. (
[image: image11.wmf]2

10

213

×

 Па)

Н2О – 33,4 кг/ т соди 

(920 мм. рт. ст. абс.; 
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N2  –  495,0 кг/т соди

За прийнятим складом рідини на виході із КЛ визначаємо кількість утвореного NaHCO3, а також ступінь використання NaCl:
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UNa+ = 
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Витрата CO2 на утворення NaHCO3
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Кількість CO2 в розсолі на вході в КЛ
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[image: image17.wmf]соди.
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Кількість CO2 у розсолі на виході (освітлена частина)
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[image: image19.wmf]соди.
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Разом поглинулося в КЛ  CO2
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[image: image21.wmf]соди.
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Ступінь використання CO2
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Прихід CO2 з карбонізуючими газами

212 + 848 + 143 – 454 = 749 кг/т соди.

Кількість CO2 в газі кальцинації

У кальцинатор надходить NaHCO3 менше, ніж утворюється, на величину втрат на фільтрах (3,5 %).
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[image: image24.wmf]соди.
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Після кальцинації в готовій соді залишається до 6%мас.  NaHCO3 або            60 кг/т соди.

Піддається кальцинації:
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.

Виділяється CO2 при кальцинації 1504 кг/т соди NaHCO3
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[image: image28.wmf]соди.
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Втрати CO2 з газу кальцинації складають 7 %. З урахуванням втрат CO2 із кальцинаторів на карбонізацію надходить CO2
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 кг/т соди  або  189 м3/т соди.

Вміст інертних газів у газі кальцинації після промивання:


[image: image30.wmf]7
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 м3/т соди  або 32 кг/т соди.

До газу кальцинації додається газ із ПГАБ:

CO2 

49,3 кг/т соди (25,1 м3/ т соди)

N2 


6,52 кг/ т соди (5,21 м3/ т соди)

Н2О

1,82 кг/ т соди (2,26 м3/ т соди)

(Вміст NH3 у газах не враховується, тому що вони проходять промивач).

Склад сухого газу кальцинації після змішування його з газом ПГАБ:

CO2 

370 + 49.3 = 419,3 кг/ т соди 
або
213,5 м3/ т соди

N2 

32 + 6,52 = 38,52 кг/ т соди  
або 
30,8 м3/ т соди

Всього                             457,82 кг/ т соди
або
244,3 м3/ т соди

Газ кальцинації після промивача повинен мати температуру 3ºC,                 Pабс. = 730 мм. рт. ст. (
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Тиск водяної пари  ( 
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Тиск сухого газу ( Pс.г. = 694,3 мм. рт. ст. (
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До змішаного газу, що містить 87%об. CO2, повинні бути додані                   х м3/т соди гази вапняних печей з концентрацією 32%об. для одержання «міцного газу», який містить 75 %об. CO2.
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В цьому об'ємі газу міститься:

CO2 
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або 
50,4 кг/ т соди

N2
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або
9,6 кг/ т соди

Кількість і склад «міцного газу» (перший ввід):

CO2 
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,

469

4

,

50

419

=

+

 кг/ т соди 
або
239 м3/ т соди

N2
38,52 + 59,6 = 98,12 кг/ т соди
або
78,5 м3/ т соди

Всього                    567,52 кг/ т соди

або
317,5 м3/т соди

Газ першого вводу насичений водяною парою при температурі 35˚C і тиску 3,7 атм. Пружність водяної пари – 
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 м3/т соди  або 3,89 кг/т соди.

Кількість CO2, яку потрібно подати з газами вапняних печей

749 – 469,4 = 279,6 кг/ т соди   або  142,3 м3/ т соди.

Кількість інертного газу, що надходить у КЛ із вапняним газом

Vін. = 
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 м3/ т соди   або  380,4 кг/ т соди.

Всього надходить інертів 478 кг/ т соди, що збігається із прийнятим раніше (495 кг/ т соди на вході в ПГКЛ-1).

Газ насичений водяними парами за умов: P = 2,5 атм., температура 35˚C.

Пружність водяної пари при 35˚C: 
[image: image49.wmf]35

О

2

Н

Р

= 42,18 мм. рт. ст.                   (
[image: image50.wmf]2

10

1

,

56

×

 Па)
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Повний склад освітленої частини суспензії

Кількість осадженого NaHCO3 – 1619 кг/т соди.

Кількість NH4Cl, що еквівалентна осадженому NaHCO3.
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Кількість NaCl, що витрачена на осадження 1619 кг/т соди NaHCO3
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[image: image57.wmf]соди.
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Залишається непрореагованого NaCl

1550 – 1127 = 423 кг/т соди.

Визначення вмісту в освітленій частині суспензії гідрокарбонатів і карбонатів (гідрокарбонати умовно перераховуються на NH4HCO3,      карбонати – на (NH4)2CO3).

                    NH4HCO3 = 
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NH4HCO3 = 
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                (NH4)2CO3= 
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                      (NH4)2CO3 = 
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 (NH4)2CO3 =
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Всього CO2 в розчині за умовою – 35 н.д.

В КЛ протікає  реакція (4.3)

                                          NH4OH(р-н) → NH3(газ) + Н2О 

                                     35               17             18

Утворюється NH3 – 45,2 кг/т соди. Витрачено NH4OH:

NH4OH = 
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Утворюється води
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В КЛ також відбувається реакція (4.2)

   2NH4OH(р-н) + CO2(газ) → (NH4)2CO3(р-н) + Н2О 

                             70                44                   96                  18

Надходить NH4OH – 289,4 кг/т соди.

Витрачено на реакцію (4.2) NH4OH
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Утворилося (NH4)2CO3 по реакції (4.2)


[image: image67.wmf]269
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Витрачено CO2
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Утворилося води за реакцією (4.2):


[image: image69.wmf]4
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Третя реакція, що протікає в КЛ:

                             2(NH4)2CO3(р-р) + CO2(газ) + Н2Ор. = 2 NH4HCO3(р-р)             (4.8)

                        96                   44            18                
[image: image70.wmf]79
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Вміст (NH4)2CO3 в рідині на вході в КЛ – 991,6 кг/т соди.

Вміст (NH4)2CO3 на виході із КЛ – 198 кг/ т соди.

Утворилося (NH4)2CO3 за реакцією (4.2) – 269 кг/ т соди.

Витрачено (NH4)2CO3 за реакцією (4.8)


[image: image71.wmf]1063
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Витрачено води


[image: image72.wmf]199
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Утворилося NH4HCO3

[image: image73.wmf]1749
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Витрачено CO2
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Четверта реакція

                 NH4HCO3(р-н) + NaCl(р-н) → NaHCO3(тв.) + NH4Cl(р-н)                    (4.9)

             79                                                             53,5

Визначення витрати NH4HCO3 на реакцію (4.5) необхідно вести не за NH4Cl, еквівалентному вмісту NaHCO3, а за сумарним вмістом NH4Cl (з урахуванням вмісту NH4Cl у розчині). Загальний вміст іона Cl¯ в освітленій частині суспензії 96 н.д. Із цієї кількості на невикористаний NaCl припадає:

[NaCl] = [Cl¯] = 
[image: image75.wmf]2
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Концентрація NH4Cl

(96,0 – 26,2) = 69,8 н. д;

NH4Cl = 
[image: image76.wmf]1028
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 кг/т соди.

Витрачено на реакцію (4.9) NH4HCO3:

NH4HCO3 = 
[image: image77.wmf]1518
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Уходить NH4HCO3 з рідиною:

1749 – 1518 = 231 кг/т соди.

Баланс за водою

Надходить із розсолом                                              
4243 кг/ т соди

Надходить із «міцним газом» перший ввід                    3,89 кг/ т соди

Надходить із газом вапняних печей другий ввід        
8,15 кг/т соди

Утворилося води по реакції
                                  
47,8 кг/т соди 

Утворилося води по реакції 
                                  
50,4 кг/т соди

Надійшло всього води в КЛ                                      
4354 кг/т соди

Витрачено води на реакцію (4.4)



199 кг/т соди

Уходить з газом у ПГКЛ-1




33,4 кг/т соди

Уходить води із освітленою частиною суспензії 
х кг/ т соди

х = 4354 – (199 + 33,4) = 4121,5 кг/т соди.

З колони виходить суспензія:

NaHCO3(тв.) 

1619 кг/т соди

рідина:

Н2О


4121,5 кг/т соди

NaCl


423 кг/т соди

Домішки

21,6 кг/ т соди

(NH4)2CO3 

198 кг/ т соди

NH4HCO3 

231 кг/ т соди

NH4Cl


1028 кг/ т соди

Всього


6023 кг/ т соди

Vвых. = 5,51 м3 ; ρ = 1093 кг/ м3.

Отримані данні заносяться в таблицю матеріального балансу карбонізаційної колони (табл. 4.4)

Таблиця 4.4 – Матеріальний баланс карбонізаційної колони (КЛ)

	Компонент
	Прихід, кг/т соди
	Витрата, кг/т соди

	
	з розсолом із ПГКЛ-1
	з газом 1-го вводу
	з газом 2-го вводу
	утворюється по реакції
	разом
	з суспен-зією на фільтри
	з газом в ПГКЛ-2
	на хімічну реакцію
	разом

	1
	2
	3
	4
	5
	6
	7
	8
	9
	10

	NaCl
	1550
	(
	(
	(
	1550,0
	423,0
	(
	1127,0
	1550,0

	(NH4)2CO3
	991,6
	(
	(
	269,0
	1260,6
	198,0
	(
	1062,6
	1260,6
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	1749,0
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	(
	1518,0
	1749,0
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Продовження табл. 4.4

	1
	2
	3
	4
	5
	6
	7
	8
	9
	10
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	4243,5
	8,15
	3,89
	98,2
	4354,0
	4121,5
	33,4
	199
	4354
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	279,6
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	749,0
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	380,4
	98,12
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	478,52
	(
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	Всього
	7074,5
	668,2
	571,4
	4811,4
	13142,5
	7623,5
	715,6
	4802
	13142,0


Годинна потужність виробництва складає
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де 400000 – задана потужність виробництва, т/рік;

     358 – ефективний фонд роботи виробництва, доба.

Кількісні величини матеріальних балансів основних апаратів стадії одержання гідрокарбонату натрію на годинну потужність заносимо до таблиці зведеного матеріального балансу (табл. 4.5).

Таблиця 4.5 – Зведений матеріальний баланс стадії одержання гідрокарбонату натрію

	Колонна попередньої карбонізації (КЛПК)

	Прихід
	кг/т соди
	кг/годину
	%мас.
	Витрата
	кг/т соди
	кг/годину
	%мас.

	1
	2
	3
	4
	5
	6
	7
	8

	1. З розсолом із ЗАР:
	 
	 
	 
	1. З амонізованим розсолом у 

ПГКЛ-1:
	 
	 
	 

	NaCl
	1550
	41564,2
	22,4
	NaCl
	1550
	41564,25
	22,0

	(NН4)2СО3
	580,6
	15569,2
	8,4
	(NН4)2СО3
	849,6
	22782,57
	12,1

	NН4ОН
	650,5
	17443,6
	9,4
	NН4ОН
	428,5
	11490,5
	6,1

	Н2О
	4129,3
	110729,8
	59,6
	Н2О
	4191,3
	112392,9
	59,5

	домішки
	21,6
	579,2
	0,3
	домішки
	21,6
	579,2179
	0,3

	Разом:
	6932
	185886,0
	100,0
	Разом:
	7041,0
	188809,5
	100,0


Продовження табл. 4.5

	1
	2
	3
	4
	5
	6
	7
	8

	2. З газом вапняних печей:
	
	
	
	2. З газом у ПГКЛ-1:
	
	
	

	Н2О
	2,25
	60,3
	0,8
	Н2О
	3,2
	86,9
	1,9

	СО2
	127
	3405,6
	45,6
	СО2
	3,7
	99,2
	2,2

	N2
	149
	3995,5
	53,5
	NН3
	12,5
	336,0
	7,4

	Разом:
	278,25
	7461,5
	100,0
	N2
	149
	3995,5
	88,4

	3. Утворюється від хімічної реакції
	
	
	
	Разом:
	168,5
	4517,6
	100,0

	(NН4)2СО3
	269
	7213,4
	77,9
	3. На хімічну реакцію:
	
	
	

	Н2О
	63,77
	1710,0
	18,5
	NН4ОН
	222
	5953,1
	64,3

	NН3
	12,53
	336,0
	3,6
	СО2
	123,3
	3306,4
	35,7

	Разом:
	345,3
	9259,4
	100,0
	Разом:
	345,3
	9259,4
	100,0

	РАЗОМ:
	7555,6
	202606,9
	100,0
	РАЗОМ:
	7554,8
	202586,5
	100,0

	Промивач газу колон (ПГКЛ-1)

	1. З амонізованим розсолом із КЛПК:
	 
	 
	 
	1. З розсолом в КЛ:
	 
	 
	 

	NaCl
	1550
	41564,25
	22,0
	NaCl
	1550
	41564,2
	21,8

	(NН4)2СО3
	849,6
	22782,57
	12,1
	(NН4)2СО3
	991,6
	26590,4
	14,0

	NН4ОН
	428,5
	11490,5
	6,1
	NН4ОН
	289,4
	7760,4
	4,1

	Н2О
	4191,3
	112392,9
	59,5
	Н2О
	4243,5
	113792,2
	59,8

	домішки
	21,6
	579,2
	0,3
	домішки
	21,6
	579,2
	0,3

	Разом:
	7041,0
	188809,5
	100,0
	Разом:
	7096,1
	190286,5
	100,0

	2. З газом із КЛПК:
	
	
	
	2. З газом в ПГКЛ-2:
	
	
	

	Н2О
	3,2
	86,9
	1,9
	Н2О
	30,4
	815,2
	3,7

	СО2
	3,7
	99,2
	2,2
	СО2
	81,2
	2177,4
	9,8

	NН3
	12,5
	336,0
	7,4
	NН3
	75,1
	2013,9
	9,0

	N2
	149
	3995,5
	88,4
	N2
	644
	17269,3
	77,5

	Разом:
	168,5
	4517,6
	100,0
	Разом:
	830,7
	22275,8
	100,0

	3. З газом робочих колон:
	
	
	
	3. На хімічну реакцію
	
	
	

	Н2О
	33,4
	895,6
	4,7
	NН4ОН
	139
	3727,4
	68,1

	СО2
	143
	3834,6
	20,0
	СО2
	65
	1743,0
	31,9

	NН3
	45,2
	1212,1
	6,3
	 
	
	
	

	N2
	495
	13273,7
	69,1
	 
	
	
	

	Разом:
	716,6
	19216,1
	100,0
	Разом:
	204
	5470,4
	100,0


Продовження табл. 4.5

	1
	2
	3
	4
	5
	6
	7
	8

	4. Від хімічної реакції:
	
	
	
	 
	
	
	

	(NН4)2СО3
	142
	3807,8
	69,4
	 
	
	
	

	Н2О
	45,2
	1212,1
	22,1
	 
	
	
	

	NН3
	17,5
	470,1
	8,6
	 
	
	
	

	Разом:
	204,7
	5490,0
	100,0
	
	
	
	

	РАЗОМ:
	8130,8
	218033,2
	100,0
	РАЗОМ:
	8130,8
	218032,6
	100,0

	Карбонізаційна колона (КЛ)

	1. З розсолом із ПГКЛ-1:
	
	
	
	1. З гідрокарбо-натною суспензією:
	
	
	

	NaCl
	1550
	41564,2
	21,8
	NaCl
	423
	11343,0
	5,5

	(NН4)2СО3
	991,6
	26590,4
	14,0
	(NН4)2СО3
	198
	5309,5
	2,6

	NН4ОН
	289,4
	7760,4
	4,1
	NаНСО3
	1619
	43414,5
	21,2

	Н2О
	4243,5
	113792,2
	59,8
	NН4НСО3
	231
	6194,4
	3,0

	домішки
	21,6
	579,2
	0,3
	NН4Сl
	1031
	27646,9
	13,5

	Разом:
	7096,1
	190286,5
	100,0
	Н2О
	4121,5
	110520,7
	54,1

	2. З газом 1-го вводу:
	
	
	
	Разом:
	7623,5
	204429,1
	100,0

	Н2О
	8,2
	218,5
	1,2
	2. З газом в              ПГКЛ-2:
	
	
	

	СО2
	279,6
	7497,7
	41,8
	Н2О
	33,4
	895,6
	4,7

	N2
	380,4
	10200,7
	56,9
	NН3
	45,2
	1212,1
	6,3

	Разом:
	668,2
	17916,9
	100,0
	СО2
	143
	3834,6
	20,0

	3. З газом 2-го вводу:
	
	
	
	N2
	495
	13273,7
	69,1

	Н2О
	3,89
	104,3
	0,7
	Разом:
	716,6
	19216,1
	100,0

	СО2
	469,4
	12587,3
	82,1
	3. На хімічну реакцію:
	
	
	

	N2
	98,12
	2631,2
	17,2
	NaCl
	1127
	30221,2
	23,5

	Разом:
	571,41
	15322,7
	100,0
	(NН4)2СО3
	1062,6
	28494,3
	22,1

	4. Утворюється за реакцією:
	
	
	
	NН4ОН
	289,4
	7760,4
	6,0

	(NН4)2СО3
	269
	7213,4
	5,6
	NН4НСО3
	1518
	40706,1
	31,6

	NаНСО3
	1619
	43414,5
	33,6
	Н2О
	199
	5336,3
	4,1

	NН4НСО3
	1749
	46900,6
	36,4
	СО2
	606
	16250,3
	12,6

	NН4Сl
	1031
	27646,9
	21,4
	 
	
	
	

	Н2О
	98,2
	2633,3
	2,0
	 
	
	
	

	NН3
	45,2
	1212,1
	0,9
	 
	
	
	

	Разом:
	4811,4
	129020,8
	100,0
	Разом:
	4802
	128768,7
	100,0

	РАЗОМ:
	13147,1
	352546,9
	100,0
	РАЗОМ:
	13142,1
	352413,9
	100,0

	ВСЬОГО 
	28833,4
	773186,9
	100,0
	 
	28827,7
	773033,0
	100,0


Нев’язка балансу 
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, що є припустимим.
Тепловий баланс карбонізаційної колони (КЛ)

Вихідні дані [9]:

1. Температура рідини на вході в КЛ 



38,4˚С 

2. Температура рідини на виході із КЛ



30˚С

3. Температура газу 1-го вводу




35˚С

4. Температура газу 2-го вводу




35˚С

5. Температура газу на виході із КЛ



48˚С

6. Температура охолоджувальної води:

на вході








25˚С

на виході







45˚С

Фізико-хімічні константи:

1. Теплоємність розсолу (середня)




3,2 кДж/(кг·˚С)

2. Теплоємності газів:

діоксид вуглецю






0,84 кДж/ (кг·˚С)

азот








1,0 кДж/ (кг·˚С)

 аміак








2,2 кДж/ (кг·˚С)

3. Теплота реакції карбонізації 
[image: image88.wmf]3

2
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CO

)

NH

(




196,9 кДж/кг

4. Теплота реакції утворення 
[image: image89.wmf]3

NaHCO





26,0 кДж/кг

5. Теплота реакції розкладання 
[image: image90.wmf]OH

NH

4





1039,1 кДж/кг

6. Тепломісткість водяної пари при температурі:

35˚С








2560,9 кДж/кг

38,4˚С








2565,0 кДж/кг

З урахуванням того, що карбонізаційна колона має велику поверхню охолодження, втрати тепла в навколишнє середовище приймаються рівними 3% від приходу тепла.

Прихід тепла

1. З розсолом із ПГКЛ-1:


[image: image91.wmf]23394560,9
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 кДж/годину.

2. З 1-го вводу:

· з діоксидом вуглецю


[image: image92.wmf]220432,4
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· з азотом
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· з водяною парою
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3. З газом 2-го вводу:

· з діоксидом вуглецю


[image: image95.wmf]370066,6

35

0,84

12587,3

Q

5

=

×

×

=

 кДж/годину;

· з азотом
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· з водяною парою


[image: image97.wmf]267101,9

2560,9

104,3

Q

7

=

×

=

 кДж/годину.

4. Від реакції утворення (NН4)2СО3:


[image: image98.wmf]6800072,2
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5. Від реакції карбонізації 
[image: image99.wmf]3
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6. Від реакції утворення 
[image: image101.wmf]3
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7. З охолоджувальною водою:


[image: image103.wmf]x
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Разом прихід тепла: 
[image: image104.wmf]x
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 кДж/годину. 

Витрата тепла

1. З гідрокарбонатною суспензією на фільтри:

· з освітленою частиною суспензії
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· з твердою фазою
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2. З газом у ПГКЛ-1:

· з аміаком
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· з діоксидом вуглецю
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· з азотом
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· з водяною парою:


[image: image110.wmf]6

,

2316021

2586

6

,

895

Q

17

=

×

=

 кДж/годину.

3. На реакцію розкладання 
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4. З охолоджувальною водою:
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Рівняння теплового балансу прийме вигляд:
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Таблиця 4.8 – Тепловий баланс карбонізаційної колони (КЛ)

	Прихід, кДж/годину
	Витрата, кДж/годину

	З розсолом із ПГКЛ-1
	23394560,9
	З гідрокарбонатною суспензією
	

	З газом 1-го вводу:               
	
	з твердою фазою
	1198240,2

	СО2
	220432,4
	з рідкою фазою
	15457401,6

	N2
	357024,5
	З газом у ПГКЛ-1:
	

	Н2О
	559556,7
	NН3
	127997,8

	З газом 2-го вводу:
	
	СО2
	154611,1

	СО2
	370066,6
	N2
	637137,6

	N2
	92092
	Н2О
	2316021,6

	Н2О
	267101,9
	Реакція розкладання NН4ОН
	2589852,8

	Реакції утворення (NН4)2СО3
	6800072,2
	З охолоджувальною водою
	21503513,6

	Реакції карбонізації (NН4)2СО3
	209225,9
	Втрати тепла
	1360530,3



	Реакції утворення NаНСО3
	1128777,0
	
	

	З охолоджувальною водою
	11952098,8
	
	

	Разом
	45351008,9
	Разом
	45345307,0


Нев’язка балансу 
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, що є припустимим
Головним апаратом стадії одержання гідрокарбонату натрію є карбонізаційна колона, в якій протікають два паралельних процеси: абсорбція діоксиду вуглецю і кристалізація гідрокарбонату натрію. Карбонізаційна колона представляє собою циліндричний порожнистий апарат, що складається з ряду чавунних бочок, що відрізняються за своєю конструкцією і призначенням. 

В верхній частині колони є дві великі порожнисті бочки (поз. 5, 6), які називаються сепараційними. Ці бочки призначені для відділення бризок рідини, захоплюваних газом. Сепараційні бочки постачаються водомірним склом для спостереження за рівнем рідини в колоні. Верхня сепараційна бочка закрита кришкою (поз. 7), на якій є штуцери для виходу вуглекислого газу (штуцер Г) і встановлення запобіжного клапану (штуцер Ж), призначеного для виключення надмірного підвищення тиску при виході газу з колони.

Під сепараційними бочками встановлені абсорбційні бочки (поз. 4) в кількості 16 шт. висотою 0,8 м кожна. В верхній абсорбційній бочці є штуцер для вводу амонізованого розсолу (штуцер Б).  Абсорбційні бочки відділенні одна від одної і від нижньої сепараційної бочки барботажними тарілками (поз. 10), призначеними для розподілення газового потоку в об’ємі рідини і забезпечення великої поверхні контакту рідини і газу.
В нижній частині колони встановлено 8 холодильних бочок (поз. 2) висотою 1,5 м кожна, призначених для охолодження амонізованого розсолу, що карбонізується, та одночасного до насичення його вуглекислим газом. Холодильні бочки розділені між собою барботажними тарілками (поз. 9) такої ж конструкції, як і тарілки, встановлені між абсорбційними бочками.
В нижній частині карбонізаційної колони встановлена бочка-база              (поз. 1). В днище бочки-бази є штуцер для виходу суспензії гідрокарбонату натрію (штуцер Д). В верхній частині бочки-бази є штуцер (штуцер А), через який подається газ І-го вводу – суміш  газу кальцинації, газу з промивача газу абсорбції і газу вапняно-випалювальних печей, що містить  75%об. СО2. Газ ІІ-го вводу – газ вапняно-випалювальних печей, що містить 32%об. СО2, поступає в карбонізаційну колону через штуцер, розташований в першій абсорбційні бочці над зоною охолодження.

Бочки карбонізаційної колони, барботажні тарілки і кришку виготовляють із чавуну марки СЧ 18-36, а холодильні трубки – з нержавіючої сталі 12Х18Н10Т [1].
Для розрахунку приймаємо типову карбонізаційну колону продуктивністю  250 т/добу. 

Об'єм абсорбційної зони розраховується за формулою [1]:
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де 
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 = 2600 – час   знаходження   амонізованого  розсолу в  абсорбційній 
                 частині колони, с;   
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=  0,025 –  витрата  амонізованого розсолу в колону, м3/с;

     n = 70 – коефіцієнт  заповнення  амонізованим розсолом   абсорбційної 
              частини колони з перехреснотечійними контактними елементами, %.

Отже
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Зі співвідношення 
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одержуємо
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Приймаємо 
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м (габарити, прийняті для діючих колон), тоді:
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На цій висоті абсорбційної частини неможливо встановити ціле число перехреснотечійних контактних елементів, тому при конструюванні приймаємо  
[image: image127.wmf]8

,

12

H

.

абс

=

 м, що дозволяє встановити 16 абсорбційних царг, висотою 0,8 м. До складу абсорбційної частини входить також перехідна царга висотою 0,8 м.
Для розрахунку холодильної частини карбонізаційної колони визначимо площу поверхні теплопередачі, необхідну для здійснення процесу               карбонізації [1]:
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де 
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                   в   холодильній   зоні  карбонізаційної  колони , кДж/т соди; 

     Vгод. = 10,4     –  годинна продуктивність карбонізаційної колони, т/годину;
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де 
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 = 60 – температура   суспензії,   що   поступає   у   холодильну   зону 
               карбонізаційної колони, ˚С;
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  = 45 –  температура   води,    що     виходить   із   холодильної  зони 
               карбонізаційної колони, ˚С;
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Тоді
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Визначимо кількість холодильних царг, якщо площа поверхні теплопередачі труб в одній холодильній царзі становить 250 м2.
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Приймаємо 8 холодильних царг, висотою 1,5 м кожна, тоді висота холодильної частини колони повинна становити:
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Визначимо співвідношення висот:
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що задовольняє оптимальним вимогам для одержання гідрокарбонату натрію високої якості. Крім холодильної і абсорбційної частин колона комплектується царгою-базою, сепараційним царгами і кришками, загальна висота яких – 4 м. Загальна висота колони становить:
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До установки в проектованому виробництві приймається карбонізаційна колона з  перехреснотечійними контактними елементами  діаметром 3 м і загальною висотою 29,6 м. 
Гарна робота карбонізаційної колони можлива тільки при дотриманні всіх показників технологічного режиму, наведених в табл. 

Показники і норми технологічного режиму роботи карбонізаційної колони

	Матеріальний потік
	Показник 
	Норма 

	Рідина, що поступає в колону з ПГКЛ-1
	Концентрація

Температура 
	65-70 н.д.

42-44(С

	Газ І-го вводу
	Концентрація СО2
	75%об.

	Газ ІІ-го вводу
	Концентрація СО2
	32%об.

	Газ, що виходить із колони
	Концентрація СО2
Температура 
	10-12%(об.)

48-52(С

	Рідина, що виходить з колони
	Концентрація Сl¯

Прямий титр

Зв’язаний аміак

Температура 
	не менше 94 н.д.

22-25 н.д.

не менше 69 н.д.

не вище 30(С

	Рідина, що карбонізується
	Температура всередині абсорбційної зони
	не нижче 30(С


При використанні карбонізаційної колони в якості осаджувальної частина утвореного гідрокарбонату натрію осідає на її внутрішній поверхні. Вільні перетини колони для проходу рідини і газу поступово звужуються. Якщо не вживати заходів для видалення накопиченого осаду, то вільні проходи звузяться настільки, що через них зможе проходити тільки газ; вихід рідини з колони припиниться і в мірники почне надходити газ. Такий стан карбонізаційної колони називається «підвисанням». При заростанні вільного об'єму колони гідрокарбонатом натрію кількість рідини в ній зменшується, а її прогазованість зростає. Тому ознакою підвисання є падіння тиску газу на вході в колону. Підвисанню колони сприяє різке охолодження суспензії в верхніх холодильних бочках в літню пору, що супроводжується рясним випаданням гідрокарбонату, а також тимчасове припинення подачі газу в колону і осідання скаламученого в рідині гідрокарбонату. Часті підвисання можуть бути наслідком невдалої конструкції колони: плоскі барботажні тарілки, мала відстань між холодильними трубками.
Для запобігання підвисання осаджувальні колони періодично переключаються на роботу в якості колони попередньої карбонізації (КЛПК). Амонізований розсіл, що подається в КЛПК, розчиняє  утворений гідрокарбонат натрію. Для видалення осаду гідрокарбонату натрію досить                12-16 годин роботи карбонізаційної колони в якості КЛПК. 
Внаслідок розчинення гідрокарбонату натрію при промиванні колони вміст загальної лужності (прямий титр) в рідині, що виходить з КЛПК, спочатку перевищує вміст в ній аміаку. До кінця промивання вміст загальної лужності дорівнює вмісту аміаку, що вказує на відсутність соди в рідини.
При роботі карбонізаційної колони в якості КЛПК спостерігається посилення корозії холодильних трубок. Посилення корозії викликано присутністю кисню в газі вапняних печей, що подається в КЛПК. Особливо до інтенсивної корозії схильні холодильні трубки в нижніх холодильних бочках. Для зменшення корозії холодильних трубок рекомендується протягом  12-14 годин після початку промивання подавати газ вапняних печей через II-ий ввід, а протягом решти 2-4 години – через I-ий ввід. При такому методі промивання на нижніх трубках зберігається плівка гідрокарбонату натрію, що захищає їх від корозії. Якщо в холодильних бочках встановлені трубки з нержавіючої сталі, то газ можна подавати через I-ий ввід протягом всього періоду роботи карбонізаційної колони в якості КЛПК. 
Кількість осаджувальних колон, які працюють спільно з однією колоною попередньої карбонізації, встановлюється наступним чином. Якщо, наприклад, тривалість промивання повинна бути не менше 16 годин, а колона працює в якості осаджувальної 70 годин, то на одну промивну колону слід мати  4 осаджувальні колони. При перемиканні колон необхідно виконати наступні операції: 
1. Припинити подачу амонізованого розсолу в колону, яка працювала в якості КЛПК, і продовжувати відбір рідини з неї протягом деякого часу для зниження рівня рідини в колоні. Після припинення відбору рідини з промитої колони перший промивач газу колон живиться амонізованим розсолом. 
2. Направити газ, що надходить в колону, яка працює в якості КЛПК, в колону, яка переводиться на промивку, а газ, що направляється в осаджувальну колонy, –  в промиту колону.
3. Припинити подачу охолоджуючої води в холодильники колони, що включається на промивання; відбирати суспензію з цієї колони в мірники до тих пір, поки її температура не досягне 50°С.

4. Включити подачу амонізованого розсолу в нову промивну колону, а рідину з неї подавати в перший промивач газу колон. 
На цьому перемикання колони закінчується, але режим роботи нової осаджувальної колони ще значно відрізняється від нормального. Вирівнювання режиму роботи колон здійснюють наступним чином: 
1. Після перемикання газу починають потроху відбирати рідину з нової осаджувальної колони в мірники, поступово збільшуючи відбір до 150% від нормального; після розігріву середини колони до 55°С відбір з колони знижують до нормального. Одночасно
2. Коли температура в середній частині колони досягне 55°С, охолоджуючу воду поступово починають подавати в холодники. 
Перемикання колон і вирівнювання режиму роботи нової осаджувальної колони зазвичай триває 3-4 години і пов'язане з тимчасовим зниженням виробітку і погіршенням якості кристалів гідрокарбонату натрію. В результаті збільшуються втрати гідрокарбонату при фільтрації; в ряді випадків виходить гідрокарбонат з неприпустимо високим вмістом іона хлору. 
Більш раціональний метод перемикання колон зводиться до перекачування рідини з промитої колони в робочі колони і переведення рідини з колишньої осаджувальної колони в спорожнену промиту колону. Тривалість перемикання і вирівнювання режиму роботи колони за цим методом складає близько 1,5 години, якість кристалів гідрокарбонату натрію погіршується незначно. 
Колона попередньої карбонізації, крім відмивання осаду гідрокарбонату, призначена також для часткового насичення рідини вуглекислим газом до концентрації 55-60 н. д. Внаслідок високого вмісту вільного аміаку в рідині, що знаходиться в колоні предкарбонізації, швидкість цього процесу досить висока. Для запобігання значному виносу аміаку з КЛПК амонізований розсіл повинен мати температуру не вище 32°С [12].
Стадія одержання гідрокарбонату натрію є найважливішою в виробництві кальцинованої соди і її робота багато в чому визначає техніко-економічні показники виробництва в цілому. Вихідною сировиною є амонізований розсіл і вуглекислий газ. Процес є безперервним, що поліпшує техніко-економічні показники виробництва. Практично якість проведення процесу одержання гідрокарбонату натрію характеризується трьома показниками: повнотою використання натрію; повнотою використання діоксиду вуглецю; гранулометричним складом кристалів гідрокарбонату натрію.

Для забезпечення цих показників повинна дотримуватися відповідність між кількістю вуглекислого газу і амонізованого розсолу, що надходять у карбонізаційну колону. Тому необхідна стабілізація рівня в карбонізаційній колоні і постійна витрата вуглекислого газу при постійній концентрації. При підтримуванні в колоні постійного рівня рідини, кількість розсолу, що надходить на карбонізацію, буде відповідати кількості суспензії, що відбирається із колони.

Таким чином, система контролю і автоматизації процесу одержання гідрокарбонату натрію забезпечить гарну якість кристалів гідрокарбонату натрію, що гарантує мінімальні втрати на фільтрах і високоякісну переробку його в паровому кальцина торі [1].

Керуючись нормами технологічного режиму стадії одержання гідрокарбонату натрію, для підтримування співвідношення кількості амонізованого розсолу і вуглекислого газу, а також температурного режиму по висоті колони, необхідні контроль і автоматичне регулювання наступних технологічних показників:

1. контроль рідини на виході з карбонізаційної колони (не вище 30°С) і КЛПК (40-44°С);

2. контроль і регулювання охолоджувальної води на виході із КЛ (35- 45°С);

3. контроль температури в зоні зав'язування кристалів NаНСО3 (63-65°С) і газу на виході із КЛ (48-52°С);

4. контроль і регулювання рівня в КЛПК і КЛ;

5. автоматичний відбір суспензії із КЛ за різницею температур в 16й і 24й бочках КЛ;

6. витрата і регулювання газу СО2 в КЛ: I-й ввід (0 – 3200 м3/годину), ІI-й ввід         (0 – 5000 м3/годину);

7. витрата і регулювання СО2 в КЛПК (0 – 6300 м3/годину);

8. концентрація СО2 в газі I-го і II-го вводів:  I-й ввід (0 – 100%об. СО2),                   ІI-й ввід  (0 – 40% об. СО2 );

9. контроль і регулювання тиску газу перед ПГКЛ-1 (0 – 1 кгс/см2).

Для вимірювання температури рідини і газу з КЛ, КЛПК і ПГКЛ-1 встановлюються термометри опору безпосередньо в трубопроводах цих потоків, у безпосередній близькості від вищевказаних апаратів. Для вимірювання температури в зоні зав'язування кристалів NаНСО3 встановлюється термометр опору в 16-ту бочку КЛ у спеціальному чохлі зі сталі Х18Н10Т. 
Добірні точки для вимірювання рівнів у ПГКЛ-1, КЛПК і КЛ установлюються на спеціальних фланцевих заглушках, які розташовані в бочках цих апаратів. Оскільки добірні точки можуть забиватися кристалами NаНСО3, що знаходяться у рідині, то передбачене їх промивання водою. Дифманометр установлюється за місцем. 
Для вимірювання витрати газів на КЛПК і КЛ застосовується метод змінного перепаду тиску, для чого і на трубопроводах установлюються стандартні звужуючі пристрою. Дифманометр установлюється за місцем і вище звужуючого пристрою, оскільки в газі присутня волога і при цій схемі її конденсат стікає назад у трубопровід.

Добірні пристрої для аналізу СО2 і для вимірювання тиску газу встановлюються на колекторах I-го і II-го вводів у місцях, доступних для обслуговування. Для регулювання потоків рідин і газів на трубопроводах установлюються дросельні заслінки [2]. 

Для забезпечення норм технологічного режиму стадії одержання гідрокарбонату натрію необхідне точне вимірювання технічних параметрів з відхиленнями від норми до ±1%, а також забезпечення безперервності контролю і регулювання цих параметрів. На сьогоднішній день у системі автоматичного контролю і регулювання застосовуються вироби державної системи промислових приладів та засобів автоматизації (ГСП)  електричної і пневматичної гілки.

Прилади пневматичної гілки ГСП більш дешеві в порівнянні із приладами електричної гілки, але менш надійні і вимагають спеціальної підготовки живильного повітря. Повітря повинне бути сухим, чистим і мати стабільний тиск. Прилади пневматичної гілки мають більш низький клас точності і обмеження передачі показань на відстань.

Засоби вимірювання електричної гілки ГСП мають високу точність вимірювання (клас 0,5), високу швидкодію (2,5 с), не вимагають спеціальної підготовки системи живлення, забезпечують передачу інформації на велику відстань від місця вимірювання. Виходячи з аналізу засобів вимірювання електричної і пневматичної гілок ГСП для даного проекту, приймаються прилади контролю і регулювання електричної гілки ГСП.

Для цього вибираються:

· для вимірювання температур рідин і газів: термометри опору ТСМ-5071           гр. 50М з межами вимірювання (-50) – (+150)°С; вторинні прилади типу ХСМ2, клас 0,5, шкала 0 – 100°С;

· для вимірювання витрат газів і рідин, тиску, рівнів рідин в апаратах: первинні прилади (датчики) типу ДМ3583М, що працюють за системою диференційно-трансформаторної передачі показань; вторинні показувальні і самописні прилади типу КСД-2, шкали для цих приладів вибираються, виходячи з норм технологічного регламенту;

· для систем автоматичного регулювання параметрів: регулюючі прилади типу Р251.1 і електричні виконавчі механізми типу МЕОК 25/100 [17].

Амонізований розсіл зі стадії абсорбції АБ-2 надходить у збірник ЗАР. Для контролю наявності рідини в збірнику передбачена схема вимірювання рівня (поз. 1). Тиск стовпа рідини сприймається дифманометром типу ДМ3858 (поз. 1-1), встановленим за місцем, перетворюється в електричний сигнал і передається на вторинний показувальний і самописний прилад типу                КСД-2-001 (поз. 1-2), розташований на щиті. Зі збірника ЗАР амонізований розсіл надходить на КЛПК. 

Для контролю витрати амонізованого розсолу на трубопроводі встановлений стандартний звужуючий пристрій ДК6-200 (поз. 2-1). На звужуючому пристрої утворюється перепад тиску ( до і після пристрою, що залежить від величини витрати рідини, яка проходить через нього. Цей перепад тиску вимірюється дифманометром типу ДМ3585М (поз. 2-2), перетворюється в електричний сигнал і по лінії зв'язку передається на вторинний прилад типу КСД-2-002 (поз. 2-3), що установлений на щиті. 

Для вимірювання і регулювання рівня в КЛПК передбачена схема                (поз. 3). Тиск, створюваний стовпом рідини в КЛПК, вимірюється дифманометром типу ДМ3583М (поз. 3-1), перетворюється в електричний сигнал і через лінію зв'язку передається на вторинний показувальний і  самописний прилад типу КСД-2-045 (поз. 3-2), що має додатковий пристрій для зв'язку з електронним регулюючим приладом Р251.1 (поз. 3-3), який порівнює величини рівня рідини в КЛПК із попередньо заданою величиною. При неузгодженості заданої величини і вимірюваного рівня на виході регулятора з'являється сигнал, що надходить на реверсивний магнітний пускач ПМРТ (поз. 3-4). Останній видає сигнал для відпрацьовування виконавчого механізму МЕОК 25/100 (поз. 3-5), який обертаючи дросельну заслінку, змінює витрату амонізованого розсолу в КЛПК. 

Аналогічно працює система вимірювання і регулювання рівнів в:           ПГКЛ-1 (поз. 7-1, 7-2, 7-3, 7-4, 7-5) і КЛ (поз. 10-1, 10-2, 10-3, 10-4, 10-5).

Витрата газу СО2 і його регулювання на КЛПК здійснюється за допомогою вимірювання перепаду тиску на звужуючому пристрої ДК6-250 (поз. 4-1), що виміряється мембранним дифманометром ДМ3585М (поз. 4-2), перетворюється в електричний сигнал і через лінію зв'язку передається на вторинний показувальний і самописний прилад типу КСД-2-046 (поз. 4-3), що має додатковий пристрій для зв'язку з регулюючим приладом Р251.1 (поз. 4-4). Останній видає сигнал на реверсивний магнітний пускач ПМРТ-69 (поз. 4-5) для відпрацьовування виконавчого механізму МЕОК 25/100 (поз. 4-6), який обертаючи дросельну заслінку, змінює витрату газу на КЛПК. 

Аналогічно працює система вимірювання і регулювання витрати газу КЛ I-го і II-го вводів: (поз. 14-1, 14-2, 14-3, 14-4, 14-5, 15-6) і (поз. 15-1, 15-2, 15-3, 15-4, 15-5,15-6).

Вимірювання температури газу і рідини після КЛПК здійснюється термометрами опору ТСМ-5071 (поз. 5-1 і 5-2), установленими безпосередньо в трубопроводі відхідних газів і рідини. При зміні температури газу або рідини змінюються електричні опори чутливих елементів термометрів, ці зміни вловлюють вторинні показувальні і самописні прилади типу КСМ-2-018       (поз. 5-3), що перетворюють ці зміни в показання температури контрольованого середовища.

Аналогічно працюють схеми вимірювання температур в апаратах:               ПГКЛ-1 (поз. 9-1, 9-2) і КЛ (поз. 11-1, 11-2, 11-3, 11-4).

Одним з показників роботи ПГКЛ-1 є тиск газу перед ПГКЛ-1. Тиск газу вимірюється мембранним дифманометром ДМ3585М (поз. 6-1), перетворюється в електричний сигнал і через лінію зв'язку передається на вторинний показувальний і самописний прилад типу КСД-2-045 (поз. 6-2), що має додатковий пристрій для зв'язку з регулюючим приладом Р25.1.1                   (поз. 6-3). Останній видає електричний сигнал на реверсивний магнітний пускач ПМРТ (поз. 6-4) для відпрацьовування виконавчого механізму МЕОК 25/100 (поз. 6-5), який обертаючи дросельну заслінку, змінює тиск газу перед                 ПГКЛ-1. 

Аналогічно працюють схеми вимірювання  тиску газу в апаратах:             ПГКЛ-1 (поз. 8-1, 8-2) і КЛ (поз. 16-1, 16-2, 17-1, 17-2).

Різниця температур в 16й і 24й бочках КЛ вимірюється термометрами опору ТСМ-5071 (поз. 12-1 і 12-2). Електричний сигнал від цих термометрів надходить на вторинний прилад КСМ-2-049 (поз. 12-3), що призначений для вимірювання різниці температур. При зміні температури в одній з бочок з'являється електричний сигнал, що по лінії зв'язку надходить на цей вторинний прилад. Додатковий пристрій приладу видає сигнал на регулюючий прилад Р25.1.1 (поз. 12-4). Останній видає електричний сигнал на реверсивний магнітний пускач ПМРТ (поз. 12-5) для відпрацьовування виконавчого механізму МЕОК 25/100, який обертаючи дросельну заслінку на лінії рідини із КЛ, змінює витрату рідини таким чином, щоб температури прийшли у відповідність заданому співвідношенню.
Для вимірювання концентрації газу СО2 відбір газу здійснюється в колекторах газу I-го і II-го вводів. Газ надходить у прийомний пристрій газоаналізатора ТП-2220 (поз. 18-1 і 19-1), що аналізує його і видає електричний сигнал по лінії зв'язку на вторинний прилад типу КСМ-2-024  (поз. 18-2 і 19-2), який показує і реєструє значення концентрації СО2.






























_1300053796.unknown

_1489217525.unknown

_1580229294.unknown

_1580229426.unknown

_1580230995.unknown

_1580231167.unknown

_1580231238.unknown

_1586815060.unknown

_1580232450.unknown

_1580231199.unknown

_1580231048.unknown

_1580231084.unknown

_1580229503.unknown

_1580229538.unknown

_1580229684.unknown

_1580229466.unknown

_1580229355.unknown

_1580229388.unknown

_1580229322.unknown

_1580159159.unknown

_1580229187.unknown

_1580229261.unknown

_1580227755.unknown

_1489218322.unknown

_1489218337.unknown

_1555667063.unknown

_1541834088.unknown

_1489218326.unknown

_1489217608.unknown

_1489217823.unknown

_1489217606.unknown

_1489217607.unknown

_1489217605.unknown

_1300056780.unknown

_1421240668.unknown

_1489217500.unknown

_1489217518.unknown

_1489217521.unknown

_1489217503.unknown

_1421246590.unknown

_1451714438.unknown

_1489176136.unknown

_1489217496.unknown

_1451714527.unknown

_1451714444.unknown

_1428673605.unknown

_1451714431.unknown

_1421246696.unknown

_1421247141.unknown

_1421247196.unknown

_1421247416.unknown

_1421246750.unknown

_1421246599.unknown

_1421242647.unknown

_1421242843.unknown

_1421246579.unknown

_1421242766.unknown

_1421241817.unknown

_1421242080.unknown

_1421241774.unknown

_1300058234.unknown

_1300058420.unknown

_1300058587.unknown

_1300058764.unknown

_1300058777.unknown

_1300058655.unknown

_1300058482.unknown

_1300058372.unknown

_1300057075.unknown

_1300057102.unknown

_1300056991.unknown

_1300054640.unknown

_1300056463.unknown

_1300056475.unknown

_1300056749.unknown

_1300056466.unknown

_1300054642.unknown

_1300054643.unknown

_1300054641.unknown

_1300054053.unknown

_1300054291.unknown

_1300054638.unknown

_1300054639.unknown

_1300054636.unknown

_1300054637.unknown

_1300054359.unknown

_1300054243.unknown

_1300053993.unknown

_1300054025.unknown

_1300053968.unknown

_1300052591.unknown

_1300052955.unknown

_1300053543.unknown

_1300053663.unknown

_1300053700.unknown

_1300053644.unknown

_1300053369.unknown

_1300053502.unknown

_1300053125.unknown

_1300052763.unknown

_1300052823.unknown

_1300052842.unknown

_1300052801.unknown

_1300052651.unknown

_1300052674.unknown

_1300052618.unknown

_1300052159.unknown

_1300052485.unknown

_1300052536.unknown

_1300052546.unknown

_1300052492.unknown

_1300052247.unknown

_1300052384.unknown

_1300052230.unknown

_1300051811.unknown

_1300051980.unknown

_1300052117.unknown

_1300051940.unknown

_1242710935.unknown

_1300051586.unknown

_1300051715.unknown

_1242712323.unknown

_1242713502.unknown

_1242719203.unknown

_1242711134.unknown

_1242665290.unknown

_1242665997.unknown

_1242664215.unknown

