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Сировиною для виробництва карбаміду служить рідкий синтетичний аміак і газоподібний диоксид вуглецю.
Кількості домішок в СО2 залежать від виду вуглеводневої сировини (природний або попутний газ, рідке або тверде паливо) і від методу абсорбції СО2. Так, в найбільш поширеному процесі моноетаноламінового очищення газу конверсії метану отримують СО2, що містить 0,2–2,5% (об.) домішок, в тому числі 0,1–2% паливних (Н2, СН4) і 10-30 мг / м3 сірчистих сполук [1].
Вміщені в діоксиді вуглецю домішки істотно впливають на процес виробництва карбаміду:
· знижують ефективність процесу синтезу внаслідок надходження в реактор газів, інертних по відношенню до процесу, а отже, призводять до зниження ступеня перетворення СО2 в карбамід;
· збільшення електроенергії на стиснення СО2;
· підсилюють корозійну активність реакційного середовища;
· створюють вибухонебезпечність в різних вузлах через наявність паливних компонентів.
Експериментальні та розрахункові дані [2] показують, що при збільшенні вмісту інертних домішок в СО2 на 1% (об.) ступінь перетворення СО2 в карбамід знижується приблизно на 0,6 %(абс.)
Зниження або повне усунення перерахованих шкідливих впливів домішок – основна мета стадії підготовки сировини для виробництва карбаміду. Найбільша увага приділяється саме  очищенню СО2, так як вміст домішок в ньому на порядок вище, ніж в NН3.
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Розроблено кілька способів виробництва карбаміду.
Карбамід може бути отриманий з аміаку і ціанової кислоти
CONH + NH3 = CO(NH2)2
І взаємодією фосгену та аміаку, з одночасним отриманням хлориду амонію:
COCl2 + 2NH3 = CO(NH2)2 + 2HCl
HCl + NH3 = NH4Cl
При взаємодії аміаку з сіроокисом вуглецю утворюється тіокарбамат амонію, який при 100 оС, розкладаючись, утворює карбамід та сірководень.
2NH3 + COS = NH2COSNH4
NH2COSNH4 = CO(NH2)2 + H2S
Ціанамідний спосіб розкладання карбаміду заснований на розкладанні ціанаміду кальцію двоокисом вуглецю з утворенням цианаміда:
CaCN + H2O + CO2 = CNNH2 + CaCO3
У кислому середовищі при легкому нагріванні ціанамід приєднує воду, утворюючи карбамід:
CNNH2 + H2O = CO(NH2)2
Однак ці способи не знайшли промислового застосування внаслідок своєї нерентабельності і трудності здійснення.
Вивчався також спосіб виробництва карбаміду з окису вуглецю, сірки та аміаку. Розроблено спосіб одержання карбаміду обробкою газоподібним аміаком газів піролізу кислого гудрону, що містять окис вуглецю і сірку. Проводилися також дослідження фотохімічних реакцій взаємодії окису вуглецю з аміаком.
В даний час карбамід в промисловому масштабі виробляється тільки прямим синтезом з аміаку і двоокису вуглецю. Синтез карбаміду, вперше здійснений А.І. Базаровим в 1870 році, протікає в дві стадії.
Спочатку утворюється карбонат амонію:
2NH3(газ) + СО2(газ) = NH2COONH4(ж) + 125,6 кДж
У другій стадії в результаті відщеплення води утворюється карбамід
NH2COONH4(ж) = CO(NH2)2(ж) + H2O(ж)
Сумарна реакція має вигляд:
2NH3 + СО2 = CO(NH2)2 + H2O + 110,1 кДж
Обидві реакції оборотні; рівноважні концентрації і швидкості процесів визначаються температурою, тиском, співвідношенням NH3 і CO2 і кількості H2O в суміші.
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Характер і зміст домішок в СО2 залежать від способів його отримання (або виділення з газових сумішей). В даний час практично повсюди для виробництва карбаміду використовують СО2 – відход виробництва аміаку на основі процесів конверсії вуглеводневої сировини. Діоксид вуглецю відділяють від синтез-газу, використовуваного для отримання аміаку, шляхом абсорбції водними розчинами органічних або неорганічних основ з наступною регенерацією цих розчинів. Виділений таким чином СО2 містить домішки компонентів синтез-газу (N3, Н2, СО, СН4, О2).
Промислова практика, як правило, допускає використання СО2, що містить 2-3% інертних домішок, в тому числі паливних (Н2, СО, СН4). Для видалення цих домішок з циклу виробництва карбаміду зазвичай проводять конденсацію (абсорбцію) NН3 або його суміші з СO2, відокремлених з реакційної суміші, на різних рівнях тиску.
При використанні кисневої пасивації апаратури виникає загроза утворення в деяких вузлах вибухонебезпечних сумішей, в основному, Н2–NН3–O2. Відомі [3] і випадки вибухів при експлуатації цехів карбаміду.
Для запобігання утворенню таких сумішей запропонований ряд способів зниження вмісту горючих домішок в СO2 [4,5]. За одним з них, розчин моноетаноламіну, насичений СO2 при 310 К, з установки очищення синтез-газу виробництва аміаку перед його регенерацією нагрівають до 335 К з одночасною продувкою азотом, виділяючи з розчину таким чином паливні домішки. Це дозволяє в подальшому при регенерації розчину отримувати СO2, що містить менше 0,01% (об.) паливних домішок (замість 0,6 – 0,7%).
Інші методи передбачають каталітичне окислення паливних домішок в надлишку кисню. Для цієї мети використовують каталізатори на основі оксидів Сu і Мn, проводять окислювання при 425 – 445 К, або на основі благородних металів Рt, Rh, Рd або сплаву Рd і Ru. У цьому випадку проводять процес або при атмосферному тиску  та 360 – 475 К, або при 0,7 – 2,1 МПа і 380 – 645 К.
Вибір того чи іншого методу очищення в кожному випадку залежить від конкретних технологічних особливостей виробництва.
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В основі отримання карбаміду лежить взаємодія аміаку з оксидом вуглецю (IV) з подальшою дистиляцією продуктів синтезу і переробкою отриманих розчинів. При синтезі карбаміду послідовно протікають дві оборотні реакції:
утворення карбамату амонію:
2NH3 + CO2 = CO(NH2)(ONH4) – 121,6 кДж            (1.1)
і дегідратація карбамата амонію до карбаміду:
CO(NH2)(ONH4) = CO(NH2)2 + H2O–11,1 кДж          (1.2)
Процес синтезу описується сумарним рівнянням:
2NH3 + CO2 = CO(NH2)2 + H2O – 110,1кДж.
Він протікає в гетерогенній системі, що складається з газоподібної фази (аміак, діоксид вуглецю, пари води) і рідкої фази, що включає розплавлені і розчинені компоненти (аміак, карбонат амонію, карбонати амонію, карбамід) і воду.
Швидкості реакцій 1.1 і 1.2 різні. Реакція 1.1 протікає значно швидше реакції 1.2, тому лімітуючий процес синтезу стадія, від якої і залежить вихід продукту, є стадія дегідратації карбамату амонію 1.2. Стан рівноваги і швидкість її визначаються температурою, тиском, співвідношенням аміаку і діоксиду вуглецю і вмістом води в реакційній суміші.
Швидкість реакції 1.2 зростає із збільшенням температури і тиску. Так як вона протікає з поглинанням тепла, то підвищення температури одночасно сприяє зсуву рівноваги вправо і збільшує ступінь конверсії карбамату амонію.
Підвищення температури швидко зміщує рівновагу реакції 1 вліво, що призводить до зменшення концентрації карбамату і, отже, до падіння швидкості реакції 1.2 конверсії карбамату в карбамід.
Максимальна ступінь перетворення карбамату амонію в карбамід досягається при температурі близько 220 º С. При цій температурі тривалість процесу становить близько 60 хвилин. При зниженні температури для досягнення більш високого ступеня перетворення карбамату в карбамід час процесу істотно збільшується [6].
Швидкість утворення карбамату амонію зростає пропорційно квадрату тиску і при тиску 1 МПа протікає практично миттєво.
Найбільший вплив на вихід карбаміду надає надлишок аміаку в вихідної суміші понад стехіометричної кількості (NH3:CO2 - 2:1). Надлишок аміаку зміщує рівновагу реакції 1, а також внаслідок свого дегидратуючої дії пов'язує реакційну воду, видаляючи її зі сфери реакції, і зміщує вправо рівновагу реакції 2. Утворення карбамату і його дегідратація до карбаміду протікають в рідкій фазі, тому в реакторі повинні бути створені умови її існування. Цьому сприяє збільшення ступеня заповнення реактора, що призводить до зменшення обсягу газової фази, і нагрівання реакційної суміші до температури вище евтектичній точки системи «карбамат - карбамід», рівний 98 ºС. Оптимальний режим процесу синтезу карбаміду повинен забезпечити: швидке і повне протікання реакції 1, протікання реакції 2 не менше, ніж на 71%.
Цим умовам відповідають такі параметри процесу: температура 180 - 200 ºС, тиск 20 МПа, надлишок аміаку 100% понад стехіометричного кількості, тобто мольне співвідношення NH3: CO2 - 4:1 [5].
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Установка випалювання горючих забезпечує залишковий вміст горючих в двоокису вуглецю до 0,01 – 0,005% [6]. 
Процес очищення двоокису вуглецю від паливних домішок здійснюється на паладієвому каталізаторі в присутності кисню за наступними реакціями: 
Н2 + 1/2 О2 = Н2О									(1.3)
СО + 1/2 О2 = СО2								(1.4)
СН4 + О2 = СО2 + 2 Н2О							(1.5)
Температура процесу очищення залежить від складу паливних домішок в вихідному газі. Мінімальна температура ініціювання каталітичного окислення окису вуглецю і водню становить 120 °С. Верхня межа термічної стійкості паладієвого каталізатора – 500 °С.
Процес випалювання домішок з діоксиду вуглецю здійснюють при 150-350 °С (при присутності в очищеному газі метану для реакції необхідна температура вище 250 °С) і тиску, близькому до атмосферного (0,136-0,544 МПа над.). Діоксид вуглецю СО2 перед подачею в каталітичний реактор підігрівається в паровому підігрівачі і рекуператорі потоком газу, що виходить з реактору. 
Потім очищений газ піддається багатоступінчатому компримування до 150 – 200 кгс/см2 зі зняттям тепла, що виділяється при його компримуванні між ступенями зворотною водою [6].







	
	
	
	
	
	ПД(б).  .01.ПЗ

	
	
	
	
	
	

	Зм.
	Арк.
	№Докум.
	Підпис
	Дата
	

	Розробив
	Скубко
	
	
	Стислий аналітичний огляд з обґрунтуванням методу виробництва
	Літ
	Арк.
	Аркушів

	Керівник
	Мамедов
	
	
	
	
	
	
	
	

	Консульт.
	
	
	
	
	СНУ ім.В.Даля

	
	
	
	
	
	

	Зав. Каф.
	Суворін
	
	
	
	



Зм.
Арк.
№ докум.
Підпис
Дата
Лист
7

ПД(б).  .01.ПЗ

[bookmark: _Toc513410223][bookmark: _Toc516502722]2 ХАРАКТЕРИСТИКА СИРОВИНИ, НАПІВФАБРИКАТІВ, ГОТОВОЇ ПРОДУКЦІЇ

Сировиною для виробництва карбаміду служить рідкий синтетичний аміак і газоподібний диоксид вуглецю.
Таблиця 2.1 – Характеристика сировини та допоміжних матеріалів [11] 

	№ з/п
	Найменування сировини. матеріалів, напівпродуктів
	Державний або галузевий стандарт, технічні умови, регламент або методика
	Показники обов'язкові
для перевірки (найменування і одиниця)
	Значення, що регламентуються,
з допустимими відхиленнями

	1
	2
	3
	4
	5

	1
	Газ вуглекислий
	ГОСТ-8050-85
	Об'ємна частка диоксиду вуглецю (СО2), %
Об'ємна частка кисню (О2), %
Масова концентрація сірки (у вигляді Н2S)
мг/м3
Тиск, МПа
Температура, 0С
	
не менш 98,0

не більш 0,3 


не більш 0,05
не більш 1,0
не більш 40

	2
	Аміак рідкий технічний маки Б
	ГОСТ 6221-90
	Масова частка аміаку (NH3), % 
Масова частка води (Н2О), %
Масова концентрація масла, мг/дм3 
Масова концентрація заліза (Fе),   мг/дм3 
Температура, 0С 
Тиск, МПа
	
не менш 99,6

0,2 - 0,4

не більш 8

не більш 2
15 – 26
1,45 - 1,85

	3
	Пар високого тиску
	
	Тиск, МПа
Температура, 0С
Масова концентрація хлоридів в конденсаті пари (Сl), мг/дм3
	2,7-3,2
350-440


не більше 0,2

	4
	Пар середнього тиску
	
	Тиск, МПа
Температура, 0С
	1,1-1,3
220-315



	Продовження табл. 2.1

	№ з/п
	Найменування сировини. матеріалів, напівпродуктів
	Державний або галузевий стандарт, технічні умови, регламент або методика
	Показники обов'язкові
для перевірки (найменування і одиниця)
	Значення, що регламентуються,
з допустимими відхиленнями

	1
	2
	3
	4
	5

	5
	Вода зворотня
	
	Тиск, МПа
Температура, 0С
рН
Масова концентрація хлоридів (Сl), мг/дм3
	0,36-0,5
не більше 28
7,0-8,5

не більше 250

	6
	Вода питна (пожежогосподарська)
	ГОСТ 2874-82
	
	

	7
	Азот газоподібний
	СПТ 113-03-26-43-91
	Тиск, МПа
Об’ємна доля кисню (О2), %
	0,12-0,5

не більше 3,0

	8
	Повітря технологічне 
	ТУ-113-03-5761673-51-92

	Тиск, МПа
	не менше 0,4

	9
	Масло для змазування механізмів руху поршневих компресорів и плунжерних насосів 
	ГОСТ 1861-73 
зі зм. №1
	
	

	10
	Масло для змазування циліндрів поршневих компресорів
	ГОСТ 9243-75 
зі зм. №1.2
	
	

	11
	Компресорне масло 
	ТУ 38-101543-78 с изменением №1
	
	

	12
	Знесолена вода 
	Регламент цеха ХПВ
	
	

	13
	Парусина льняна з водотривким шаром
	Гост 20712-75 арт.11110 №4
	
	




Карбамід повинен бути виготовлений відповідно до затвердженого технологічного регламенту і за своїми фізико-хімічними показниками, відповідати вимогам і нормам ГОСТу 2081-92.
Таблиця 2.2 – Технічна характеристика карбаміду (відповідно до  ГОСТ 2081-92)
	Технічні характеристики
	Марка А
	Марка Б

	
	I сорт
	вищій
сорт
	I сорт
	II сорт

	1
	2
	3
	4
	5

	Зовнішній вигляд
	Білі та слабкопофарбовані гранули

	Масова доля:
	
	
	
	

	– нітрогену в перерахунку на суху речовину, %, не менше
	46,2
	46,2
	46,2
	46,2

	– біурету, %, не більше
	1,4
	1,4
	1,4
	1,4

	Води, %, не більше
	
	
	
	

	– метод висушування
	0,3
	0,3
	0,3
	0,3

	– метод Фішера
	0,6
	0,5
	0,5
	0,6

	Вільного амоніаку, %, не менше
	0, 03
	
	
	

	Гранулометричний склад, масова доля гранул розміром, %:
	
	
	
	

	– від 1 до 4 мм, не менше
	
	94
	94
	94

	– від 2 до 4 мм, не менше
	
	70
	50
	

	– менше 1 мм, не більше
	
	3
	5
	5

	– залишок на ситі 6 мм, не більше
	Відсутність

	Розсипчастість, %, не менше
	
	100
	100
	100

	Статична міцність гранул, кгс/гранулу, не менше
	
	0,7
	0,5
	0,3

	Добавка, що конденсує: карбамідоформальдегідна смола, %
	0,2-0,5








	
	
	
	
	
	ПД(б).  .01.ПЗ

	
	
	
	
	
	

	Зм.
	Арк.
	№Докум.
	Підпис
	Дата
	

	Розробив
	Скубко
	
	
	Характеристика сировини, напівфабрикатів, готової продукції

	Літ
	Арк.
	Аркушів

	Керівник
	Казаков
	
	
	
	
	
	
	
	

	Консульт.
	
	
	
	
	СНУ ім.В.Даля

	
	
	
	
	
	

	Зав. Каф.
	Суворін
	
	
	
	



Зм.
Арк.
№ докум.
Підпис
Дата
Лист
30

ПД(б).  .01.ПЗ
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Діоксид вуглецю змішується з повітрям і направляється в рекуператор Т1, де підігрівається за рахунок тепла потоку, що йде з контактного апарату Р1. Потім газ прямує в паровий підігрівач Т2. Підігрів здійснюється парою тиском до 5 кгс/см2.
Оскільки каталітичне очищення проходить з виділенням тепла, подача пари в підігрівач Т2 залежить від кількості паливних сполук у вихідному газі і пов'язана з регулятором температури в контактному апараті. Після парового підігрівача газ спрямовується в контактний апарат Р1.
Температура в контактному апараті Р1 підтримується регулюванням подачі пари в підігрівачі Т2. Залежно від змісту паливних домішок в СО2 температура в контактному апараті може бути від 170 до 300 °С. Для попередження спікання каталізатору за рахунок підвищення температури при високому вмісті паливних домішок в СО2, передбачається сигналізація при досягненні температури 450 °С.
Очищення СО2 від паливних домішок здійснюється на паладієвому каталізаторі в присутності кисню. Повітря подається в лінію СО2 на вході в вузол випалювання паливних домішок в кількості, що забезпечує утримання кисню в очищеному газі 0,5 – 0,8% (об.).
Очищений в контактному апараті до змісту паливних сполук 0,01 – 0,005% (об.), двоокис вуглецю з температурою до 300 °С направляється в холодильник поз. Т3, що охолоджується зворотною водою з температурою 28 °С.
При цьому газ охолоджується до температури 78 – 88 °С. Температура газу на виході з холодильника Т-4 регулюється подачею охолоджувальної води.
Далі диоксид вуглецю спрямовується на охолодження, і потім направляється у виробництво карбаміду [4].
Таблиця 3.1 – Норми технологічного режиму [11] 
	Найменування стадії і потоків реагентів
	Найменування параметра і одиниця
	Номінальне значення або діапазон регулювання з допустимими відхиленнями
	Межі допустимих значень і параметрів

	1
	2
	3
	4

	Компресія аміаку

	1.  Рідкий аміак після фільтра
	об'ємна витрата, м3/год

	
	не менше 26,5

	 Компресія СО2

	1. Вуглекислий газ на вході в цех перед віддільником конденсату

	а) об'ємна витрата, м3/год
б) температура, 0С
в) тиск, кПа
г) сумарна об'ємна частка горючих сполук, водень + вуглеводень, %
д) масова концентрація сірки (у вигляді Н2S),  
мг/м3
е) об'ємна частка кисню, %
	
31-44
1,07-3,93
	не менше 13000
30-45
1-4


не більше 0,05


не більше 1
не більше 0,3

	2. Повітря в колектор вуглекислого газу
	а) об'ємна витрата, м3/год
б) об'ємна частка кисню в вуглекислому газі, %
	374-756

0,79-0,96
	350-780

0,75-1

	3. Вуглекислий газ на всасе II-го ступеня турбокомпресора
	температура, 0С
	41,3-43,7
	40-45

	4. Вуглекислий газ після кінцевого холодільника
	температура, 0С
	41,3-43,7
	40-45

	5. Вуглекислий газ після холодильника
	температура, 0С
	46-54
	45-55

	Синтез карбаміду

	1. Газ на виході з колони синтезу (верх колони синтезу)
	температура, 0С
	
	не більше 185

	2. Реакційна суміш з сепаратору в низ колони синтезу
	температура, 0С
	161-174
	160-175

	3. Азот після контролю футеровок апаратів синтезу
	а) об'ємна витрата з кожного апарату, м3/год
б) масова концентрація аміаку, мг/м3Продовження табл. 3.1

	1,1-2,9
	1-3

відсутність

	4. Азот на розподільній "гребінці"
	тиск, кПа
	11,5-28,5
	10-30

	5. Вуглекислий газ на вході в стриппер
	тиск, МПа
	13,54-13,96
	13,3-14,2

	6. Розчин карбаміду на виході зі стриперу
	тиск, 0С
	158-174
	157-175

	7. Пара в сатураторі
	тиск, МПа
	1,64-2,02
	1,6-2,06

	8. Пара в парових сепараторах 
	тиск, МПа
	0,33-0,49
	0,32-0,5

	9. Реакційна суміш на виході зі стріпера
	температура, 0С
	
	не менше 158

	10. Циркуляційний конденсат на вході в скрубер
	температура, 0С
	
	не менше 110

	11. Циркуляційний конденсат на виході з скрубера
	температура, 0С
	121-139
	120-140

	12. Перепад входу і виходу циркуляційного конденсату скруббера
	температура, 0С
	
	не менше 8
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Тепловий ефект реакції при 298К:

							(4.1)	
Ентропія при 298К:

							(4.2)
Теплоємність при температурі Т:

							(4.3)
Тепловий ефект та ентропія реакції при температурі Т:

							(4.4)	

								(4.5)
Енергія Гібса:

									(4.6)
Константа рівноваги:

									(4.7)
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Н

2

 + 1/2 О

2

 → Н

2

О  (4.8)

СО + 1/2 О

2

 → СО

2 

(4.9)

СН

4

 + 2 О

2

 → СО

2

 + 2 Н

2

О (4.10)

N

2

 + O

2

 → 2 NO (4.11)

Таблиця 4.1 - Довідникові термодинамічні дані індівідуальних речовин 

ΔH

298

,  S

298

, 

кДж/моль Дж/(моль∙K)

Н

2 

27,28 3,26 0,502 0 130,6

О

2

31,46 3,39 -3,77 0 205,03

Н

2

О (г.) 30 10,71 0,33 -241,84 188,74

СО 28,41 4 -0,46 -110,5 197,4

СО

2 

44,14 9,04 -8,53 -393,51 213,6

СН

4 

17,45 60,46 -1,117 -74,85 186,19

N

2 

27,87 4,27 0 191,5

NO 29,58 3,85 -0,59 90,37 210,62

Знаходимо термодинамічні дані відносно протікаючих реакцій

Таблиця 4.2

Реакція 

ΔH

298

реак

ΔS

298

реак

з/п кДж/моль Дж/(моль∙K)

(7.8) -13,01 5,755 1,713 -241,84 -44,375

(7.9) 0 3,345 -6,185 -283,01 -86,315

(7.10) 23,77 -36,78 -0,33 1,117 -802,34 -5,17

(7.11) -0,17 0,04 2,59 180,74 24,71

Умова самочинного протікання процесу:

ΔG

Т

<     0

Δа

Δb∙10

3

Δc'∙10

-5

Δc∙10

6

Для кожної з реакцій (4.8) - (4.11) проводимо побудови графіків залежності константи 

рівноваги від температури та залежності енергії Гіббса від температури процесу. 

Залежність константи рівноваги від температури характеризує тепловий ефект процесу. 

Енергія Гіббса характеризує можливість самочинного протікання процесу при заданій 

температурі. Графік дозволяє визначити температуру інверсії реакції.

Речовина а

b∙10

3

c'∙10

-5

c∙10

6

Термодинамічний аналіз ведемо за основними реакціями взаємодії паливних 

компонентів з киснем повітря:


image9.emf
1. Проводимо термодинамічний аналіз реакції (4.8) в діапазоні температур 298 - 1000 К,

результати розрахунків наведені в табл. 4.3.

Таблиця 4.3 - Термодинамічний аналіз реакції горіння водню

Т, К

ΔH

Т

, 

Дж/моль

ΔS

Т

, Дж/ 

(моль∙K)

ΔG

Т

, 

Дж/моль

К

р

lnК

р

250 -8,8 -241416 -42,8 -230710 1,7E+48 111,05

300 -9,4 -241859 -44,4 -228527 6,5E+39 91,67

400 -9,6 -242823 -47,2 -223938 1,8E+29 67,37

500 -9,4 -243748 -49,3 -219116 8,0E+22 52,74

523 -9,4 -243949 -49,6 -217983 6,1E+21 50,16

600 -9,1 -244583 -50,7 -214144 4,5E+18 42,95

700 -8,6 -245310 -51,7 -209087 4,1E+15 35,94

800 -8,1 -245925 -52,4 -203996 2,1E+13 30,69

900 -7,6 -246427 -52,8 -198910 3,6E+11 26,60

1000 -7,1 -246813 -53,0 -193862 1,4E+10 23,33

Т
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Рисунок 4.1 -Залежність константи рівноваги від температри
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2. Проводимо термодинамічний аналіз реакції (4.9) в діапазоні температур 298 - 1000 К,

результати розрахунків наведені в табл. 4.4.

Таблиця 4.4 - Термодинамічний аналіз реакції горіння монооксиду вуглецю

Т, К

ΔH

Т

, 

Дж/моль

ΔS

Т

, Дж/ 

(моль∙K)

ΔG

Т

, 

Дж/моль

К

р

lnК

р

250 -9,1 -282575 -84,7 -261394 4,4E+54 125,82

300 -5,9 -283022 -86,4 -257115 6,2E+44 103,13

400 -2,5 -283268 -87,1 -248444 2,9E+32 74,74

500 -0,8 -283172 -86,7 -239807 1,2E+25 57,72

523 -0,5 -283125 -86,6 -237832 5,8E+23 54,72

600 0,3 -282923 -86,1 -231255 1,4E+20 46,38

700 1,1 -282576 -85,4 -222801 4,3E+16 38,30

800 1,7 -282152 -84,6 -214450 1,0E+14 32,26

900 2,2 -281657 -83,8 -206209 9,4E+11 27,57

1000 2,7 -281096 -83,0 -198082 2,2E+10 23,84

З графіків видно, що реакція (4.8) є екзотермічною та термодинамічно дозволена у 

всьому діапазоні досліджуваних температур. 
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Реакція (4.9) є екзотермічною. Енергія Гіббса від'ємна у всьому діапазоні заданих

температур.

3. Проводимо термодинамічний аналіз реакції (4.10) в діапазоні температур 298 - 1000 К,

результати розрахунків наведені в табл. 4.5.

Таблиця 4.5 - Термодинамічний аналіз реакції горіння метану

Т, К

ΔH

Т

, 

Дж/моль

ΔS

Т

, Дж/ 

(моль∙K)

ΔG

Т

, 

Дж/моль

К

р

lnК

р

250 14,1 -803018 -7,6 -801105 2,9E+167 385,61

300 12,5 -802315 -5,1 -800789 3,2E+139 321,22

400 9,0 -801419 -2,5 -800414 3,8E+104 240,80

500 5,5 -801223 -2,3 -800069 4,2E+83 192,56

523 4,7 -801278 -2,5 -799963 8,7E+79 184,06

600 2,0 -801732 -3,8 -799475 4,3E+69 160,34

700 -1,5 -802941 -6,4 -798428 4,1E+59 137,26

800 -5,0 -804845 -10,1 -796767 1,1E+52 119,85

900 -8,5 -807438 -14,5 -794361 1,3E+46 106,21

1000 -11,9 -810712 -19,6 -791104 2,2E+41 95,20

Т

р

с



0

50

100

150

200

250

300

350

400

450

200 300 400 500 600 700 800 900 1000

T, К

LN Kp

Рисунок 4.5 -Залежність константи рівноваги від 

температри
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Реакція (4.10) є екзотермічною, що демонструє залежність на графіку 7.5. На рис. 7.6

видно, що весь діапазон температур лежить в термодинамічно дозволеній області.

4. Проводимо термодинамічний аналіз реакції (4.11) в діапазоні температур 298 - 1000 К,

результати розрахунків наведені в табл. 4.6.

Таблиця 4.6 - Термодинамічний аналіз реакції горіння нітрогену

Т, К

ΔH

Т

, 

Дж/моль

ΔS

Т

, Дж/ 

(моль∙K)

ΔG

Т

, 

Дж/моль

К

р

lnК

р

250 4,0 180549 24,0 174546 3,2E-37 -84,02

300 2,7 180745 24,7 173327 6,4E-31 -69,53

400 1,5 180889 25,1 170833 4,8E-23 -51,39

500 0,9 180919 25,2 168335 2,5E-18 -40,51

523 0,8 180920 25,2 167761 1,7E-17 -38,60

600 0,6 180913 25,1 165846 3,6E-15 -33,26

700 0,4 180895 25,0 163367 6,4E-13 -28,08

800 0,3 180874 25,0 160895 3,1E-11 -24,20

900 0,2 180852 24,9 158428 6,3E-10 -21,18

1000 0,1 180831 24,9 155964 7,1E-09 -18,77

Т

р

с


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Реакція (4.11) є ендотермічною. Реакція саподовільно не протікає.

Таким чином, очищення пальних домішок шляхом їх зпалювання у кисні переважно

проходить з виділенням тепла. Реакції згоряння водню, монооксиду вуглецю та метану 

термодинамічно дозволені у всьому досліджуваному температурному діапазоні.

Реакція згоряння нітрогену є ендотермічною та її самочинний перебіг неможливий в .

досліджуваному температурному інтервалі.
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4.2 Матеріальні розрахунки

4.2.1 Розрахунок прийнятого числа робочих днів у році і відсотка часу на ППР

Вихідні дані:

1. Календарний фонд часу Tor 365 діб

2. Час простою в капітальних ремонах T1 120 год

3. Час простою в середніх ремонтах T2 24 год

4. Час простою в поточних ремонтах T3 0 год

5. Час простою за технологічними причинами TL 24 год

6. Коефіцієнт використання устаткування K 0,95 год

7. Тривалість міжремонтного періоду T4 16760 год

8. Пробіг між капітальними ремонтами T5 16640 год

9. Пробіг між середніми ремонтами T6 1280 год

10. Пробіг між поточними ремонтами T7 640 год

11. Кількість вихідних днів в році за графіком роботи TVS 104 год

12. Кількість святкових днів у році за графіком роботи TPS 10 год

Формули для розрахунку:

251

2. Число ремонтів в міжремонтному циклі:

капітальних ZK=T4/T5 1

середніх ZC=T4/T6-ZK 12

поточних ZT=T4/T7-ZC 14

3. Число ремонтів в рік:

капітальних AK=(K∙8760∙ZK)/T4 1

середніх AC=(K∙8760∙ZC)/T4 6

поточних AT=(K∙8760∙ZT)/T4 7

4. Час простоїв в ремонтах:

капітальних TK=AK∙T1 60

середніх TC=AC∙T2 144

поточних TT=AT∙T3 0

5. Повний час простоїв в ремонтах ТР=ТК+ТС+ТТ 204

6. Відсоток часу на ППР % ППР=ТР∙100%/(Тд∙24) 3,4

Дроб=Тд-ТР/24-ТL/24 242

Таблиця 4.7

Наймену-

вання 

ремонту

Число 

ремонтів 

в міжре-

монтному 

 циклі

Число 

ремонтів 

в рік

Час 

простоїв в 

ремонтах

Повний 

час 

простоїв 

в 

ремонтах

Відсоток 

часу на 

ППР

Кількість 

робочих 

днів у ро-

ці з ураху-

ванням 

простоїв

Капітальні

1 1 60

Середні 12

6

144

Поточні

14 7

0

Кількість робочих 

днів у році за 

графіком цеху

251 204 3,4 242

1. Кількість робочих днів у році за прийнятим графіком 

роботи цеху

Тд=Tor-TVS-TPS

7. Кількість робочих днів у році з урахуванням 

простоїв в ремонтах
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4.2.2 Розрахунок річної і добової потужності виробництва

Таблиця 4.8 - Вихідні дані

Наймену-

вання 

виробу

Кількість 

робочих 

днів у році

Карбамід

242

На підставі цих данних розраховуємо:

1. Кількість продукції, що видбирається на випробування

(приймаємо долю від річного випуску):  990 т карбаміду

2. Річний об'єм випуску з урахуванням відбору 

на випробування: 330990 т карбаміду

3. Добовий об'єм випуску з урахуванням відбору 

на випробування: 1370,56 т/добу

Отримані дані зводимо до таблиці 7.3

Таблиця 4.9

Річний 

випуск, 

т/рік

Добовий 

випуск, 

т/добу

Годинний 

випуск 

продукції, 

 G, т/год

330990 1370,56 57,1066

4.2.3 Визначення кількості диоксиду вуглецю, необхідного для синтезу

Синтез карбаміду протікає за наступними реакціями:

СО2 + 2NH3 → NH2COONH4 (4.12)

NH2COONH4  → H2O + NH2CONH2 (4.13)

Знаходимо молекулярні маси речовин, що приймають участь у цільових реакціях:

М (СО2) = 44 кг/кмоль

М (NH2COONH4) = 78 кг/кмоль

М (NH2CONH2) = 60 кг/кмоль

На стадії синтезу отримують розчин сечовини концентрацією:      Х = 40 %

Ступінь перетворення карбамату амонія:                 ξ (NH2COONH4) = 60 %

Ступінь перетворення диоксиу вуглецю:                                ξ (СО2) = 58 %

Відсоток продукції, 

відібраної на 

випробування, т/рік

Найменування

Відсоток продукції, 

відібраної на 

випробування, %

Потужність 

виробництва, т/рік

330000 0,3

Карбамід 990
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1. Кількість сечовини з урахуванням концентрації розчину, отриманого на стадії

синтезу: Gр-ну = G * 100 / X =  142,767 т/год

2. Кількість карбамату амонію за стехіометрією реакції (4.13):

m

ст

(NH2COONH4) = m

р-ну

(NH2CONH2)/M(NH2CONH2)*M(NH2COONH4)= 185,597 т/год

3. Кількість карбамату з урахуванням ступеня перетворення:

m (NH2COONH4) = mст (NH2COONH4) * 100 /  ξ (NH2COONH4) = 309,328 т/год

4. Кількість диоксиду вуглецю, потрібного за стехіометрією реакції (4.12):

m

ст

 (СО2) = m (NH2COONH4) / М (NH2COONH4) * Vm = 88,83 м³/год   

5. Кількість газу, що необхідно подати для проведення синтезу:

m (CO2) = m

ст

 (СО2) * 100 /   ξ (СО2)  = 153,16 м³/год   

4.2.4 Складання матеріального балансу стадії очищення диоксиду вуглецю:

Таблиця 4.10 - Склад вихідної суміші

Компо-

нент

М, 

кг/кмоль

Вміст, 

% об.

Витрата, 

 м³/год

Витрата, 

m, 

кмоль/ 

год

Н2 2 1,5 2,30 0,1026

СО 28 0,5 0,77 0,0342

СН4 16 0,5 0,77 0,0342

N2

28

0,5 0,77

0,0342

CO2

44

97 148,56

6,6324

Залишковий вміст пальних домішок складає менше 0,01%.

Приймаємо ступінь очищення за кожним компонентом газової суміші 

(окрім нітрогену): Y = 99,7 %

Надлишок кисню, що подається на допалювання домішок:    α = 1,2

Основні реакції, що протікають в контактному пристрої на шарі каталізатору:

Н

2

 + 1/2 О

2

 → Н

2

О  (4.14)

СО + 1/2 О

2

 → СО

2 

(4.15)

СН

4

 + 2 О

2

 → СО

2

 + 2 Н

2

О (4.16)

Знаходимо молекулярні маси речовин, що приймають участь у  реакціях:

М (Н

2

) = 2 кг/кмоль

М (О

2

) = 32 кг/кмоль

М (Н

2

О) = 18 кг/кмоль

М (СО) = 28 кг/кмоль

М (СО

2

) = 44 кг/кмоль

М (СН

4

) = 16 кг/кмоль
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1. Оскільки ступінь очищення не досягає 100%, то мольні потоки газів, що вступають

у реакцію з киснем складають: nі = mі * Y /100

n (Н

2

) = 0,1023 кмоль/год

n (СО) = 0,0341 кмоль/год

n (СН

4

) = 0,0341 кмоль/год

2. Кількість кисню, що необхідна для окислення, за стехіометрією:

n

1

 (О

2

) = 0,0511 кмоль/год

n

2

 (О

2

) = 0,0170 кмоль/год

n

3

 (О

2

) = 0,0682 кмоль/год

Всього кисню: n

Р

 (О

2

) = 0,1363кмоль/год

3. Кількість кисню з урахуванням надлишку:

n

П

 (О

2

) = n

Р

 (О

2

) * α = 0,16361кмоль/год

Переводимо до об'ємної витрати: V

П

 (О

2

) = 3,6648

м³/год

Оскільки для зпалювання подається не чистий кисень, а повітря, що містить його

21 % (об.), то знаходимо необхідну кількість повітря:

V

повітря

 = 17,4514

м³/год

або 0,77908кмоль/год

Тоді нітрогену, що надходить разом з повітрям:

V

П

 (N

2

) = V

повітря

 - V

П

 (О

2

) = 13,7866

м³/год

або 0,61547кмоль/год

4. Розраховуємо мольні потоки утворених продуктів згоряння:

n

1

 (Н

2

О) = 0,1023 кмоль/год

n

1

 (СО

2

) = 0,0341 кмоль/год

n

2

 (СО

2

) = 0,0341 кмоль/год

n

2

 (Н

2

О) = 0,0682 кмоль/год

Всього водяної пари: 0,1704 кмоль/год

Кількість диоксиду вуглецю, що надійшов з вихідним газом, а також утворився 

при окисленні пальних домішок: 6,7005 кмоль/год

5. Кількість неперетворених пальних домішок на виході з контактного апарату:

n

вих

 (Н

2

) = 0,0003 кмоль/год

n

вих

 (СО) = 0,0001 кмоль/год

n

вих

 (СН

4

) = 0,0001 кмоль/год

Інші неперетворені гази:

n

вих

 (О

2

) = 0,0273 кмоль/год

n

вих

 (N

2

) = 0,6497 кмоль/год

При перерахунку мольних потоків у масові користуємося формулою:

m кг = n кмоль · M кг/кмоль (4.17)

Складаємо таблицю матеріального балансу (див. табл. 4.11) 

n

вих

 (СО

2

) =

n

вих

 (Н

2

О) =
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Таблиця 4.11 - Матеріальний баланс стадії очищення диоскиду вуглецю 

Речовина

кмоль/ 

год

м³/ год % об. т / год % мас.

1.Диоксид 

 вуглецю, 

в т.ч.:

153,16 89,77 294,49 92,91

Н

2

0,1026 2,2974 1,50 0,2051 0,07

СО 0,0342 0,7658 0,50 0,9572 0,33

СН

4

0,0342 0,7658 0,50 0,5470 0,19

N

2

0,0342 0,7658 0,50 0,9572 0,33

СO

2

6,63 148,56 97,00 291,82 99,09

2.Повітря, 

в т.ч.

17,4514 10,23 22,47 7,09

O

2

0,1636 3,6648 21 5,23543 23,30

N

2

0,6155 13,7866 79 17,2333 76,70

ВСЬОГО 170,6110 316,96

Речовина

кмоль/ 

год

м³/ год % об. т / год % мас.

1.Диоксид 

 вуглецю, 

в т.ч.:

164,66 97,73 313,02 99,03

Н

2

0,0003 0,0069 0,0042 0,0006 0,0002

СО 0,0001 0,0023 0,0014 0,0029 0,0009

СН

4

0,0001 0,0023 0,0014 0,0016 0,0005

N

2

0,6497 14,5524 8,84 18,1905 5,81

СO

2

6,70 150,09 91,15 294,82 94,19

2. Пари 

води

0,1704 3,8175 2,27 3,07 0,97

3. Кисень

0,0273 0,8726 0,52 0,87 0,28

ВСЬОГО

168,4732

316,09

Нев'язка балансу 0,27529 %

ПРИХІД

ВИТРАТА
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Залишковий вміст пальних домішок: 0,0070% (об.)
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4.3 Тепловий баланс

Вихідні дані для складання теплового балансу:

t

вх

= 250

0

С =

523 К

t

вих

= 300

0

С =

573 К

Таблиця 4.12 - Дані для складання теплового балансу 

n вх n вих

(табл.7.11) (табл.7.11)

Н

2

0,1026 0,0003

СО 0,0342 0,0001

СН

4

0,0342 0,0001

N

2

0,6497 0,6497

СO

2

6,6324 6,7005

Н

2

О

0,1704

O

2

0,1636 0,0273

Теплоту екзотермічних реакцій беремо з таблиць (4.3)-(4.5)

Тепловий баланс: ΣQприх=ΣQвитрат

Розрахунок приходу теплоти, що складається з теплоти, що надхо-

дить з реагентами та теплоти екзотермічних реакцій:

ΣQ

прих

=ΣQ

реаг

+ΣQ

екзо

реак (4.18)

ΣQ

реаг

=ΣC

р

mt

вх

= 68786,250кВт (4.19)

ΣQ

екзо

реак=׀ΔН׀*n= 8810105кВт

8878891,225кВт

Витрата тепла складається з теплоти, що виноситься з реактору з про- 

дуктами, домішками та теплоти ендотермічних реакцій:

ΣQ

витрат

=ΣQ

прод

+ΣQ

ендо

реак (4.20)

ΣQ

прод

=ΣC

р

mt

вих

= 82269,4кВт (4.21)

ΣQ

ендо

реак=׀ΔН׀*n= 0Вт

ΣQвитрат= 82269,4кВт

Таблиця 4.13 - Тепловий баланс процесу 

кВт кВт

1) Тепло, що надходить 1) Тепло, що виноситься 

68786,3 з продуктами, в т.ч. 82269,4

8810105,0

8878891,2 ВСЬОГО 82269,4

Відвод тепла 8796621,9

Оскільки Qприходу перевищує Qвитрат, то необхідне відведення тепла з зони реакції

Q

відв

= Q

прих

 - Q

витрат

 = 8796621,9 кВт

Витрата

29,1

37,13

33,56

29,36

Речовина

C

p

, 

Дж/моль*

0

С

28,83

29,15

35,79

2) За рахунок тепла 

екзотермічних реакцій

ВСЬОГО

з реагентами, в т.ч.

ΣQприх=

Прихід


