Цікаві етапи вивчення метанолу, як самої речовини, так і розвитку способів його виробництва. Вперше виявлений Боулем в 1661 р. в продуктах сухої перегонки деревини, метанол в чистому вигляді був виділений лише через два століття в 1834 р., Думасом і Пеліготом. В цей же час була встановлена його хімічна формула. А в 1857 р. Бертло синтезував метанол омиленням метилхлориду.

Відомо декілька способів отримання метанолу: суха перегонка деревини і лігніну; термічне розкладання солей мурашиної кислоти; синтез з метану через метилхлорид з подальшим омиленням, і нарешті, неповне окислення метану на каталізаторах або без каталізаторів під тиском. 

Виробництво метанолу з оксидів вуглецю і водню вперше було здійснене в Германії в 1923 р. процес проводився під тиском 25-35 МПа на цинк-хромовому каталізаторі при температурах 320-3800С. Завдяки лаві економічних і технічних переваг метод отримав швидкий повсюдний розвиток і безперервно удосконалювався на всіх стадіях процесу. До теперішнього часу збільшилися масштаби виробництва, змінилася структура сировинної бази, різко розширився круг споживачів метанолу. 

У 60-х роках в Англії був розроблений і освоєний промисловістю синтез метанолу під тиском близько 5 МПа на місткому мідь низькотемпературному каталізаторі. Це підняло виробництво метанолу на новий технічний ступінь, спростило апаратурне оформлення стадії синтезу, поліпшило якість метанолу-сирцю і економічні показники процесу. 

У 70-і роки у зв'язку з розробкою крупних одноагрегатних виробництв метанолу потужністю до 400-750 тис. т в рік тиск на стадії синтезу при використанні мідьвмістовних каталізаторів був піднятий до 8-10 МПа. 

В даний час практично всі новостворювані виробництва метанолу засновані на синтезі його з оксидів вуглецю і водню у присутності низькотемпературних каталізаторів під тиском 5-10 МПа.

Найбільш поширеними методами виробництва є процеси «ICI» (Великобританія) і «Lurgi» (Німеччина). 

Перше виробництво метанолу в СРСР було створене в 1934 р. на хімічному комбінаті Новомоськовському. Сировиною служив водяний газ, що отримується газифікацією коксу. Синтез проводили під тиском 25 МПа на цинк-хромовому каталізаторі, ректифікацію здійснювали періодично. У післявоєнний період було створено декілька виробництв з агрегатами потужністю 25-30 тис. т в рік під тиском 30-32 МПа. Синтетичний метанол отримують взаємодією оксидів вуглецю і водню на каталізаторі при підвищених температурах і тиску. Промислові процеси, засновані на використанні оксидів вуглецю і водню, широко поширені як в органічній, так і в неорганічній технології. У зв'язку з цим отримання газової сировини для синтезу метанолу багато в чому схоже з процесами отримання технологічного газу для таких виробництв, як синтез аміаку, бутанолу і інших вищих спиртів, бензинів, парафінів і тому подібне Проте зважаючи на відмінність в складах необхідного газу, а також технологічних режимів і протікаючих реакцій у кожному окремому випадку отримання початкового газу має свої особливості. 

Для синтезу метанолу можна застосовувати практично будь-який газ, що містить водень і оксиди вуглецю. У перших виробництвах метанолу, створених в 30-і роки, як сировина для отримання газу використовували тверде паливо - кокс і кам'яне вугілля. З освоєнням хімічною промисловістю нафтових джерел сировини і природного газу початковий газ для синтезу метанолу почали отримувати шляхом крекінгу нафтопродуктів і конверсії метановмістовних газів. Найбільш поширеною сировиною є природний газ і гази нафтопереробки. 

Метанол-ректифікат є товарним продуктом цеху. Товарна назва: метанол технічний. Хімічна формула СН3ОН. В залежності від застосування технічний метанол випускається двох марок:

Марка А - для процесів основного органічного синтезу і поставок на експорт.

Марка Б - в нафтовій і газовій промисловості для ліквідації кристалогідратів в трубопроводах і випробування свердловин, а також в хімічній, фармацевтичній, мікробіологічній промисловості для процесів екстракції, конденсації і інших.

	
	
	

	
	
	
	


	
	
	

	1. Зовнішній вигляд
	Безбарвна прозора рідина без нерозчинних домішок
	по п.6.3

	2. Щільність,  г/см3
	0,791-0,792
	по п.6.4

	3. Змішування з водою
	Змішується з водою без слідів каламуті
	по п.6.5

	4. Температурні границі, ºС:

- межа кипіння

- 99% продукту переганяється в межах, не більше
	64,0 – 65,5

0,8
	64,0 – 65,5

1,0
	по ДОСТ 25742.1



	5. Масова частка води, %, не більше 
	0,05
	0,08
	по п.6.6 

	6. Масова частка вільних 

кислот в перерахунку на мурашину кислоту, % не більше
	0,0015
	0,0015
	

	7. Масова частка альдегідів и кетонів в перерахунку на ацетон, % не більше
	0,001
	0,005
	по п.6.4

	8. Масова частка летких сполук заліза в перерахунку на залізо, % не більше
	0,00001
	0,0005
	по ДОСТ 25742.8

	9. Іспит з перманганатом калію, хв., не менше
	60
	30
	по ДОСТ 25742.5

	10. Масова частка аміаку и аміносполук в перерахунку на аміак, % не більше
	0,00001
	не нормується
	по ДОСТ 25742.7

	11. Масова частка хлору, % не більше
	0,0001
	0,001
	по ДОСТ 25742.7

	12. Масова частка сірки, %, не більше
	0,0001
	0,001
	по ДОСТ 25742.3

	13. Масова частка нелеткого залишку після випарювання, %, не більше
	0,001
	0,002
	по п.6.8

	14. Питома електропровідність, См/м
	3х10-5
	не нормується
	по п.6.9

	15. Масова частка етилового спирту, %
	0,01
	не нормується
	по ДОСТ 25742.4


Метанол-сирець, що містить розчинені гази, поступає по трубопроводах на установку десорбції.

Під час вступу до десорбера тиск метанолу знижується, внаслідок чого відбувається виділення розчинених в ньому газів десорбції, які  спільно з  газами, виділеними в ємності поз.Е-1, поступають в холодильник поз.ХК-1. 

Метанол, що сконденсувався  в холодильнику поз.ХК-1, зливається  в ємність поз.Е-1, а гази прямують на спалювання. Якісний склад газів десорбції: СО2, СО, Н2О, СН4, N2 + Ar, Н2, С2Н2, СН3ОН. 

Для виключення попадання кисню повітря в систему десорбера, ємності метанолу поз.Е-1, трубопроводів газів десорбції і танкових газів в десорбер поз.С-1 автоматично при зниженні тиску до 8,0 кПа подається азот технологічний за допомогою пневмоклапану. При підвищенні тиску до 12 кПа (0,12 кгс/см2) пневмоклапан подачі на азоті закривається.

Метанол-сирець з десорбера поз.С-1 поступає в ємність поз. Ємність поз.Е-1 сполучена з колекторами подачі азоту в десорбер поз.С-1 і відбору газів з десорбера.

Видача метанолу-сирцю з ємності поз.Е-1 виробляється насосами поз.Н-1 на переробку в колону попередньої ректифікації метанолу поз.КЛ-1.

У всмоктуючий  трубопровід насосів поз.Н-1 дозується 5-7% розчин лугу для гідролізу складних ефірів, часткового руйнування аміносполук, нейтралізації вільних кислот і захисту устаткування від корозії. 

Метанол-сирець з ємності поз.Е-1 насосами поз.Н-1 подається в колону попередньої ректифікації метанолу поз.КЛ-1 на  21 тарілку.

Масова витрата метанолу , що поступає в колону поз.КЛ-1 не більше 35т/год.

Метанол-сирець перед подачею в колону ректифікації поз.КЛ-1 послідовно підігрівається до температури не нижче 40ºС в теплообмінниках поз.АТ-1 і АТ-2. Підігрівання здійснюється кубовим залишком колони поз.КЛ-1 у теплообміннику поз.АТ-1 і конденсатом пари в теплообмінниках поз.АТ-2.

Тепловий режим колони поз.КЛ-1 підтримується парами метанолу, що поступають з верхньої частини колони поз.КЛ-2 у міжтрубний простір циркуляційних випарників поз.ВП-1 і ВП-2.

Конденсат метанолу з міжтрубного простору поз.ВП-1 і ВП-2 прямує в збірник метанолу поз.Е-3, звідки насосами поз.Н-4 подається в збірник флегми поз.Е-5.

З метою зменшення втрат метанолу з побічними фракціями на 61 тарілку колони поз.КЛ-1 подається метиловий передгін, що відбирається з трубопроводу флегми колони поз.КЛ-2.

Для виділення легкокиплячих вуглеводнів і розчинених газів робота колони поз.КЛ-1 ведеться в екстракційно- азеотропному режимі. Для створення екстракційно-азеотропного режиму в колону поз.КЛ-1 на тарілку №24 додається паровий конденсат з масовою витратою до 10% на тону подачі метанолу. В результаті екстракційно-азеотропної ректифікації відбувається виділення з метанолу легкокиплячих фракцій.

Пари метанолу, що виходять з верху колони поз КЛ-1 з температурою від 66 до 74ºС, поступають в міжтрубний простір водяного конденсатора поз.ХК-3, де конденсуються і зливаються в збірку флегми поз.Е-4.

Із збірника флегми поз.Е-4 метанол насосами поз.Н-3 подається на зрошування верху колони поз.КЛ-1 як флегма з температурою не вище 70ºС, регулюється подачею оборотної води в конденсатор поз.ХК-3. Масова витрата флегми не більше 20 т/год.

Від трубопроводів подачі флегми в колону поз.КЛ-1 виробляється відбір фракції передгону 2.

Передгін 2, проходячи міжтрубний простір холодильника поз.ХК-3, охолоджуваного оборотною водою, прямує в одне зі сховищ.

Якісний склад передгону 2 : метанол-94-98%, останнє - ефір диметилу, аміни неграничних з'єднань, альдегіди, карбоніли заліза і інші мікродомішки.

Ефірні гази із збірки флегми поз.Е-4 і конденсатора поз.ХК-3, проходячи холодильник поз.ХК-4, циклон-віддільник поз.С-2, прямують в загальний колектор ефірних газів на спалювання на факельній установці. Рідина, сконденсована в циклоні-віддільнику поз.С-1 і холодильнику поз.ХК-4, зливається в збірник флегми поз.Е-4.

Для виключення попадання кисню повітря в колектор ефірних газів, при зниженні тиску до 8,0 кПа  (0,08 кгс/см2) подається азот газоподібний.

Тиск верху колони поз.КЛ-1 не більше 50 кПа  (0,5 кгс/см2) регулюється відбором ефірних газів.

При завищенні тиску верху колони поз.КЛ-1 більше 50 кПа  (0,5 кгс/см2) ефірні гази викидаються через воздушку гідрозасува Б в атмосферу.

Тиск в кубі колони поз.КЛ-1 не більше 100 кПа  (1,0 кгс/см2), рівень від 20 до 85%, температура від 75 до 85ºС.

Кубовий залишок з куба колони поз.КЛ-1, проходячи теплообмінник рекуперації поз.АТ-1, насосами поз.Н-6 подається в колону основної ректифікації поз.КЛ-2 на 19 (9,15,17 або 21) тарілку з масовою витратою не більше 31т/год  по  кількості метанолу-ректифікату, що відбирається.

Перед вступом  в колону поз.КЛ-2 метанол заздалегідь  підігрівається до температури  не менше 90ºС в теплообмінниках поз.АТ-3 і АТ-4. Підігрівання здійснюється: у теплообміннику поз.АТ-3 кубовим залишком колони поз.КЛ-2, у теплообміннику поз.АТ-4 - паровим конденсатом.

При виникненні необхідності понизити температуру метанолу, що поступає, частина парового конденсату з випарника поз.ВП-3 прямує по байпасному трубопроводу, минувши теплообмінник.

Тепловий режим колони поз.КЛ-2 підтримується подачею пари не більше 800кПа (8,0 кгс/см2) в міжтрубний простір випарників поз.ВП-3 залежно від тиску верху колони поз.КЛ-2 не більше 300кПа (3,0 кгс/см2).

Температура верху колони поз.КЛ-2 контролюється в межах від 90 до 105ºС.

Температура низу колони поз.КЛ-2 контролюється в межах від 130 до 150ºС, тиск не більше 350кПа (3,5 кгс/см2), рівень в кубі підтримується автоматично.

Пари метанолу з верхньої частини колони поз.КЛ-2 поступають в два паралельно працюючих апарата  повітряного охолоджування (АПО) поз.В-1 і В-2 і конденсатор водяного охолоджування поз.ХК-8, сконденсований метанол зливається в збірку флегми поз.Е-5. Частина пари метанолу подається в міжтрубний простір випарників поз.ВП-1 і ВП-2 для підігрівання куба колони поз.КЛ-1.

Регулювання міри конденсації парів метанолу виробляється в апаратах повітряного охолоджування поз.В зміною кута повороту лопастей вентиляторів, мірою відкриття або закриття жалюзі, подачею парового конденсату на розпилювачі для охолоджування повітря, що подається вентиляторами повітря. У конденсаторах водяного охолоджування поз.ХК-5 міра конденсації пари метанолу регулюється подачею оборотної  води.

Щоб уникнути аварійної ситуації на трубопроводі виходу пари метанолу з колони поз.КЛ-2 встановлено п'ять запобіжних клапанів Рср.-6,9 кгс/см2.

Насосом поз.Н-5 метанол із збірки флегми поз.Е-5 з температурою не вище 104ºС подається як флегма на зрошування верху колони поз.КЛ-2. Масова витрата флегми не більше 80 т/год. Рівень в збірці флегми поз.Е-5 підтримується автоматично до 80%.

З трубопроводу подачі флегми в колону поз.КЛ-2 виробляється відбір фракції метилового передгону, до 25 кг на 1 тонну метанолу-ректифікату, що відбирається. Метиловий передгін містить легкокиплячі домішки, неграничні вуглеводні. З метою виводу з колони основної ректифікації поз.КЛ-2 даних домішок відібраний метиловий передгін подається на 61 тарілку колони поз.КЛ-1.

Схемою передбачена, в разі погіршення аналізів метанолу ректифікату, подача фракції метилового передгону в одну з ємностей базисного складу метанолу, кількість передгону при цьому може бути збільшена. Метиловий передгін так само використовується для приготування 5-7% розчину лугу.

Інертні гази, гази розчинені у вихідному метанолі і не виділені з нього на стадіях десорбції і попередньої ректифікації - азот, водень, метан, діоксид і оксид вуглецю, такі, що містять не сконденсовані пари метанолу, після апаратів повітряного охолоджування поз.В-1 і В-2 і конденсаторів водяного охолоджування поз.ХК-8 прямують в холодильник поз.ХК-7. Тиск інертних газів не більше 300кПа (3,0 кгс/см2). Сконденсований з інертних газів метанол зливається в збірку флегми поз.Е-4, а самі гази прямують в холодильник ефірних газів поз.ХК-4 

Метанол - ректифікат відбирається з 69 (71,65,63,61,59,57,55 або 53) тарілки колони поз.КЛ-2 і через холодильник поз.ХК-7 подається в катіонітний фільтр поз.Ф для очищення від аміносполук. Очищений від аміносполук метанол - ректифікат прямує в одну з ємностей базисного складу метанолу.

Фракція масла ізобутилу відбирається з 11 (13,9,7) тарілки, колони поз.КЛ-2, масова витрата не більше 15 кг на 1 тонну подачі метанолу в колону. Фракція ізобутирону відбирається з  27 (23,25,29,31,33,37 або 41) тарілки, колони поз.КЛ-2, масова витрата не більше 5 кг на тонну метанолу - ректифікату.

Ізобутиронна фракція метанолу, об'єднавшись з фракцією ізобутилу метанолу в загальну фракцію - «метанол-масло-вода» («ММВ»), проходячи холодильник фракцій поз.ХК-10, видається в одну з ємностей базисного складу метанолу.

Кубовий залишок колони поз.КЛ-2 (вода з масовою концентрацією органіки по показнику ХПК не більше 15000 мгО/дм3) з температурою від 130 до 150ºС, проходячи теплообмінник рекуперації поз.АТ-3 і холодильник поз.ХК-6, видається в залізобетонну ємність. 

Подача оборотної води в холодильники і конденсатори  агрегатів поз.КЛ-1 і КЛ-2 виробляється із загального колектора оборотного циклу. Скидання відпрацьованою оборотної води у в колектор цього ж циклу.

Продуктивність колони по метанолу-ректифікату – 184000 т/рік;

Концентрація метилового спирту:

в метанолі-сірці

- аF = 88 % (мас.),

в дистиляті


- аР = 99,95 % (мас.),

в кубовому залишку

- аW = 0,2 % (мас.).

Температура:

охолоджуючої води

- 15 °С,

дистиляту після холодильника
- 25 °С,

кубового залишку після холодильника - 23 °С,

вихідної суміші


- 20 °С.


Коефіцієнт надлишку флегми 

- 1,72.


Колона працює під тиском   - Різб=0,35 МПа.

Річній фонд робочого часу – 8040 ч.

А – метанол,

В – вода.

Визначення продуктивності по дистиляту та  кубовому залишку 

Часова продуктивність колони по дистиляту:
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Продуктивність колони по кубовому залишку визначаємо по формулі 
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де аW – витрата кубового залишку, кг/с;

аP – витрата дистиляту, кг/с;

аF, аP, аW – вміст низькокиплячого компоненту в вихідній суміші, дистиляті і кубовому залишку, відповідно, мас. долі.
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Кількість вихідної суміші (метанолу-сирцю) визначаємо по наступній формулі [22, (2.1), c.11]:
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де GF – витрата вихідної суміші, подаваної на розділ, кг/с;

GP – витрата дистиляту, кг/с;

GW – витрата кубового залишку, кг/с;
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Перевірка:

24446,032 . 0,88 = 21517,41. 0,9995 + 2928,622 . 0,0022

21512,508 = 21512,508

Визначення мінімального і дійсного  флегмового числа

Перераховуємо масові концентрації в мольні по формулі:
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де Х – концентрація низькокиплячого компоненту А в бінарній суміші, мол. долі;

а – вміст низькокиплячого компоненту А в бінарній суміші, мас. долі;

МА, МВ – молярна маса компонента А і В (відповідно).

Молярні маси: метиловий спирт – 32 кг/кмоль.

 вода – 18 кг/кмоль.

Тоді концентрація вихідної суміші:
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дистиляту:
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кубового залишку:
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Мінімальне флегмове число визначаємо графоаналітичним засобом. Для цього на основі опитних даних [], в координатах у-х будуємо криву рівноваги для суміші метиловий спирт-вода при атмосферному тиску 

	Вміст компоненту А, мол. %
	Температура кипіння, 

t, °С

	в рідині (х)
	в парі (у)
	

	0
	0,0
	130

	5
	26,8
	122,3

	10
	41,8
	117,7

	20
	57,9
	111,7

	30
	66,5
	108,7

	40
	72,9
	105,3

	50
	77,9
	103,1

	60
	82,5
	101,2

	70
	87,0
	99,3

	80
	91,5
	97,6

	90
	95,8
	96,0

	100
	100,0
	94,5


На діаграмі у-х (рисунок) із точки 1 (хр = ур) через точку 2′ (хF, уF*) проводимо пряму лінію до перехрещення з оссю у. Відрізок, відсікаємий на осі у, позначимо через Вmax = 0,58. За величиною цього відрізка знаходимо мінімальне флегмове число по формулі  [22, (2.6), c.12]:
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Дійсне флегмове число, використовуючи рівняння 

R = KR . Rmin 
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На діаграмі у-х наносимо лінії робочих концентрацій (робочі лінії) для оптимального флегмового числа R = 1,24 (малюнок 3.1): для цього на осі у відкладаємо відрізок 
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, кінець якого з’єднуємо прямою з точкою 1 (хр = ур); точку перехрещення цієї прямої с вертикальною лінією, проведену з абсциси хF, позначимо точкою 2 (хF, уF) і, нарешті, точку 2 з’єднуємо с точкою 3 (хW = уW). Лінії 1-2 і 2-3 являються робочими лініями для верхній і нижній частин колони, відповідно. Визначаємо число теоретичних тарілок точним графічним методом. Пт=55шт.

Рідка фаза.

Середня мольна концентрація в нижній частині колони:
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Середня мольна концентрація в верхній частині колони:
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Середня мольна концентрація у колоні:
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Середня масова концентрація у колоні:
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Середня температура в нижній частині колони: 
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Середня температура в верхній частині колони: 
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Середня температура у колоні: 
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Значення 
[image: image22.wmf]Н
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 взяті із діаграми t – x, y (малюнок 3.2).

Середня мольна маса:

Мх сер = МА . Хсер + МВ . (1 – Хсер),







Мх сер = 32 . 0,6523 + 18 . (1 – 0,6523) = 27,1322 кг/кмоль.

Середня щільність визначається по формулі:
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де ρА і ρВ – щільність компонентів А і В при температурі tx cеp.

ρА = 709,1 кг/м3 при tx cеp = 104,9°С [25, с. 512]; 
ρВ = 954,325кг/м3.
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Середню в’язкість розраховуємо по рівнянню:

lg μх сер = Хср . lg μА + (1 – Хсер) . lg μB,






де μА і μВ – динамічні коефіцієнти в’язкості компонентів А і В, Па.с.

μА = 0,233 МПа . с при tcp = 104,9°С [25, с. 516],
μВ = 0,271МПа . с. 
lg μх сер = 0,6523 . lg 0,233 + (1 – 0,6523) . lg 0,271 = -0,511

μх сер = 0,308МПа . с = 0,308 . 10-3 Па . с.

Середнє поверхнє тяжіння визначаємо по рівнянню

σх сер = σА  . Хср  + σB . (1 – Хсер),







де σА  і σB – поверхні тяжіння компонентів А і В, н/м.

σА = 15,2 . 10-3 н/м при tх cp = 104,9°С [25, с. 526]; 
σВ = 57,92 . 10-3 н/м.

σх сер = 15,2 . 10-3 . 0,6523 + 57,92 . 10-3 (1 – 0,6523) = 30,04 . 10-3 н/м.

Коефіцієнт дифузії при середній температурі визначаємо по формулі [26, (6.22), с.234]:

Dx = Dx (20) (1 + b(t-20) , 









де Dx (20) – коефіцієнт дифузії при t = 20 °С, м2/с;
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, де μ [мПа . с] і ρ [кг/м3] – в’язкість і щільність розчинника (води) при t = 20 °С; t = tх cp. 

Коефіцієнт дифузії при 20 °С розраховуємо по емпіричному рівнянню [26, (6.23), с.234]:
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де VA і VB – мольні об’єми метанолу та води, см3/моль;

А, В – коефіцієнти, залежні від властивостей компонентів, А = 1,19; 

В = 4,7 [22, с. 89]; 
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Мольні об’єми компонентів [22, с. 90];

VA = 18,9 см3/моль;

VB = 14,8 + 4 . 3,7 + 7,4 = 37,0 см3/моль.
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Dx (t) = 1,465 . 10-9 [1 + 0,02 (74,9 – 20)] = 3,07 . 10-9 м2/с.

Парова фаза.

Середня мольна концентрація в нижній частині колони:
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Середня мольна концентрація в верхній частині колони:
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Середня мольна концентрація у колоні:
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Середня температура в нижній частині колони: 
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Середня температура в верхній частині колони: 
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Середня температура у колоні: 
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Середня мольна маса:

Му сер = МА . Усер + МВ . (1 – Усер),


(3.13)

Мх сер = 32 . 0,71 + 18 . (1 – 0,71) = 27,94 кг/кмоль.

Середня щільність визначається по формулі:

Середня щільність:
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(3.14)

де Т = 273 + tу сер, °С; Р = 3,5 кгс/см2
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Середню в’язкість визначаємо по формулі [26, (6.21), с.234]:
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де μуА і μуВ – динамічний коефіцієнт в’язкості парів метанолу та води

μуА = 0,98 . 10-5 Па.с при tу cp = 104,9°С [22, с. 91]; 
μуВ = 1,11 . 10-5 Па.с. 
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μу сер = 1,002 . 10-5 Па . с.

Коефіцієнт дифузії для парової фази визначаємо по рівнянню [26, (6.25), с.234]:
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де Р – абсолютний тиск в колоні, кгс/см2 

Т = 273 + tу ср, °С.
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Приймаємо ККД тарілок   -     η=73%

Дійсну кількість тарілок в колоні знаходимо по формулі

nq = nm : η = 55 : 0,73 = 75

Загальна дійсна кількість тарілок в колоні 75, та що питає -19, знаходиться знизу.

Діаметр колони визначаємо по рівнянню [22, (2.8), c.20].

Витрата пара, який проходить по колонне, може бути визначена по формулі [22, (2.4), c.14]:
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Швидкість пари в колоні визначаємо по рівнянню. Попередньо приймаємо відстань між тарілками h = 500 мм. Використовуємо раніш знайдені ρх cеp = 753,85 кг/м3 і ρу cеp = 3,05кг/м3. Для ковпачкових тарілок по графіку [22, (22), c.78] знаходимо С = 0,05. Тоді швидкість пара в колоні:
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де ρх і ρу – щільності рідкості і пара, кг/м3,

С – коефіцієнт, залежний від конструкції тарілок, відстані між тарілками, 

робочого тиску в колоні.
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Тоді діаметр колони визначаємо по формулі 
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де Vy – витрата пара, який проходить по колоні, м3/с;

W – швидкість пара, віднесена до повного поперечного січення колони, м/с.
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Приймаємо стандартне значення діаметра колони D = 2,8 м, уточнюємо швидкість пара в колоні:
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[image: image48.wmf]Висоту колони визначаємо по рівнянню 
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де n – число дійсних тарілок в колоні;

h – відстань між тарілками, м;

Hсеп – висота сепараційної частини колони, м;

Hкуб – висота кубової частини колони, м.

Висоти Hсеп і Hкуб для нормалізованих колон різних діаметрів указані в таблиці [22, (2.1), c.14]:

Нсеп = 1 м,  Нкуб = 2,5 м.
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3.4 Визначення гідравлічного опору колони
Повний гідравлічний опір колони визначаємо по рівнянню, а гідравлічний опір тарілки - по рівнянню 
Вибираємо тарілку типа ТС К-Р для колони діаметром D = 2800мм. 

Ця тарілка має наступні параметри:
робоча площа тарілки 

Fp = 4,74 м2;
площа проходу пари 

Fi = 0,769 м2;
площа зливу 



Fne = 0,686 м2;
периметр зливу 


П = 2,096 м;
довжина дороги зливу

lx = 1,826 м;
кількість ковпачків на тарілці 
m = 238;
діаметр ковпачка  


100 мм.
Опір сухої тарілки:


[image: image51.wmf]223

2

5

,

3

7

,

5

5

,

4

2

W

P

2

y

ссе

2

o

суx

=

×

=

r

×

z

=

D

 Па;






[image: image52.wmf]7

,

5

769

,

0

39

,

4

F

V

W

o

y

o

=

=

=

 м/с,







де Fo – площа проходу пари, м2.

Глибина барботажу згідно рівнянню 
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Висота підпору рідини над зливним порогом за рівнянням 
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 м3/с;

П =2,096 м (з характеристики тарілки).

Для подальших розрахунків приймемо ковпачок капсульний з прямокутними прорізами шириною b = 4 мм; кількість прорізів в одному ковпачку z = 26. Висоту відкриття прорізу розраховуємо по рівнянню 
[image: image56.wmf];
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приймаємо висоту прорізу hпр = 25 мм.

Висоту установки ковпачка приймемо hу = 10 мм.

Висоту зливного порога знайдемо по рівнянню 

hпор = hг.б - hсл + hпр + hу = 0,0809  - 0,029 + 0,023 + 0,01 = 0,0849 м.

Тоді величина перепаду рівня рідини на тарілці [


[image: image57.wmf](

)

(

)

.

м

021

,

0

81

,

9

0345

,

0

0849

,

0

096

,

2

0188

,

0

826

,

1

392

,

23

1

,

0

g

h

h

П

V

1

,

0

h

3

2

2

3

сл

пoр

2

2

x

х

э

 

l

=

×

+

×

×

=

=

×

+

×

l

×

=

D






Опір шару рідині на тарілці, згідно рівнянню [


[image: image58.wmf].
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Тоді гідравлічний опір тарілки (нехтуючи ΔРσ)

ΔРт = ΔРсух + ΔРст = 223 + 804,97 = 1027,97 Па,

а гідравлічний опір колони

ΔРк = n . ΔРт = 75 .  1027,97 = 77097,75Па = 77,098кПа.

Перевіримо раніше прийняту відстань між тарілками h = 0,5 м. Для цього необхідно розрахувати величину відносного віднесення рідини.

Висота піни, що утворюється на тарілці, згідно рівнянню 
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Тоді величина відносного віднесення рідини 
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0,022 < 0,1, отже, відстань між тарілками вибрана вірно
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Оскільки швидкості потоку приймаємо орієнтування, то можна прийняти щільність флегми, як щільність метилового спирту : ρА = 720 кг/м3 при t = 94,5°С. 

Приймаємо Wф = 0,5 м/с, тоді
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Стандартний розмір труби для виготовлення штуцера Ø159х6 мм
Штуцер подачі вихідній суміші:
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при tXF = 97,5 °С 
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Приймаємо WF = 0,8 м/с, тоді
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Стандартний розмір труби для виготовлення штуцера Ø159х6 мм
Штуцер виходу кубового залишку:
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Приймаємо WW = 0,3 м/с, тоді
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Стандартний розмір труби для виготовлення штуцера Ø159х6 мм

Штуцер виходу кубової рідини (подається на кип’ятильник):
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Приймаємо Wк.ж = 0,3 м/с, тоді
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Стандартний розмір труби для виготовлення штуцера Ø273х10 мм
Штуцер виходу пари з колони:
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Приймаємо Wу = 15 м/с, тоді
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Стандартний розмір труби для виготовлення штуцера Ø377х10 мм.

Рівняння теплового балансу для підігрівача:

Q = 1,05 . GF . 
[image: image78.wmf]¢
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тут теплові втрати прийняті у розмірі 5% від теплоти, що корисно витрачається,
tXF – температура кипіння вихідної суміші;

tнач – початкова температура (задана).

Питома теплоємність  вихідної суміші 


[image: image79.wmf]¢
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де СА, СВ – питомі теплоємності метилового спирту та води при середній температурі 
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Q = 1,05 . GF . 
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 . 3492 (97,5 – 19) = =1618513,21Вт = 1618,513КВт. 

Витрата гріючої пари
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 при Р = 3,5 кгс/см2
Середня різниця температур

151,1


       151,1°С

20


                 97,5°С

Велика різниця температур:

Δtб = 151,1 – 20 = 131,1 °С;

менша різниця температур:

Δtм = 151,1 – 97,5 = 53,6 °С.

Якщо 
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 >2 , тоді середню різницю температур знаходимо по рівнянню:
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Коефіцієнт теплопередачі приймаємо орієнтування рівним 280Вт/м2.К.

Поверхня теплообміну підігрівача вихідної суміші
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Приймаємо два двоходових кожухотрубчатих теплообмінника з наступними характеристиками
- діаметр кожуху 800 мм;

- труба 25х2 мм;

- кількість труб в теплообміннику 442шт;

- довжина труб 3 м;

- поверхня теплообміну 104 м2.
Витрата теплоти, що віддається воді, що охолоджує, при конденсації пари в дефлегматорі, визначається з рівняння теплового балансу дефлегматора

QД = GР . (R + 1) . rР = GВ . CВ . (tк – tн),





тут rР = аР . rА + (1 – аР) . rВ. 

Питомі теплоти паротворення метилового спирту rА  та води rВ при tХр=94,5°С:

rА = 1027,2 
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; rВ = 2272,2 
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rР = 0,99 . 1027,2+ (1 – 0,99) . 2272,2 = 1039,65 
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QД = 
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Приймаємо температуру води, що охолоджує, на виході з дефлегматора 25°С, тоді витрата води, що охолоджує
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Середня різниця температур при протиточній схемі руху теплоносіїв
94,5 °С


 94,5 °С

25 °С


 15 °С

Велика різниця температур:

Δtб = 94,5 – 15 = 79,5 °С;

менша різниця температур:

Δtм = 94,5 – 25 = 69,5 °С.

Так как 
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Приймаємо орієнтовно коефіцієнт теплопередачі  К = 500 Вт/м2 . К [26, (2.1), с.47]

Поверхня теплообміну дефлегматора:
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Приймаємо шестиходовий кожухотрубчатий теплообмінник з наступними характеристиками [26, (2.3), с.51]

- діаметр кожуха 1200 мм;

- труба 20х2 мм;

- кількість труб в теплообміннику 1544 шт;

- довжина труб 4 м;

- поверхня теплообміну 388 м2.

Холодильники дистиляту і кубового залишку

Витрата теплоти, що віддається воді, що охолоджує, у водяному холодильнику дистиляту, визначається з рівняння теплового балансу

Q = GР . 
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де 
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p

C

 – теплоємність дистиляту при його середній температурі  (tХр + tр кін)/2;

tр кін – кінцева температура дистиляту після холодильнику, °С (по умові завдання).
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Q = GР . 
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Витрата води, що охолоджує, при нагріванні її на 13 °С у холодильнику товарного дистиляту:
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Середня різниця температур при протиточній схемі руху теплоносіїв:

94,5 °С


  25 °С

28 °С


  15 °С

Більша різниця температур:

Δtб = 94,5 – 28 = 66,5°С;

менша різниця температур:

Δtм = 25 – 15 = 10 °С.

Якщо 
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При орієнтовному значенні К = 400 Вт/м2 . К поверхня теплообміну холодильника товарного дистиляту складе 
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Приймаємо одноходовий кожухотрубчатий теплообмінник з наступними характеристиками [26, (2.3), с.51]:

- діаметр кожуха 600 мм;

- труба 20х2 мм;

- кількість труб в теплообміннику 389 шт;

- довжина труб 4 м;

- поверхня теплообміну 98 м2.

Витрата теплоти, що віддається охолоджуваній воді, у водяному холодильнику кубового залишку, визначається з рівняння теплового балансу
Q = Gw . 
[image: image116.wmf]¢
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де СW – теплоємність кубового залишку при його середній температурі (tХw + tW кін)/2;

tW кін – кінцева температура кубового залишку після холодильнику, °С (за умовою завдання).
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w

C

= 0,002 . 0,68 + (1 – 0,002) . 1 = 0,999
[image: image122.wmf]С

кг

ккал

о

 

×

 = 4187 
[image: image123.wmf]К

кг

Дж

 

×

. 

Q = Gw . 
[image: image124.wmf]¢

w

C

 . (tXw – tW кін) = 
[image: image125.wmf]3600

622

,

2928

 . 4187 (130 – 23) = =364679Вт=364,68КВт. 

Витрата охолоджуваної води при нагріві її на 10 °С в холодильнику кубового залишку:
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Середня різниця температур при протиточній схемі руху теплоносіїв:

130 °С

  
         23 °С

25 °С


  
15 °С

Велика різниця температур:

Δtб = 130 – 25 = 105 °С;

менша різниця температур:

Δtм = 23 – 15 = 8°С.

Якщо 
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При орієнтовному значенні К = 400 Вт/м2 . К, поверхня теплообміну холодильника кубового залишку складе 
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Приймаємо двоходовий кожухотрубчатий теплообмінник з наступними характеристиками [26, (2.3), с.51]:

- діаметр кожуху 40 мм;

- труба 25х2 мм;

- кількість труб в теплообміннику 100 шт;

- довжина труб 3 м;

- поверхня теплообміну 24 м2.
	
	
	
	
	Кількість


	1
	2
	3
	4
	5

	КЛ-1
	Колонна ректифікації метанолу
	Вертикальний циліндричний апарат, Д=2,0м, Н=36,56м, має 65 клапанних тарілок, відстань між тарілками 0,45м, Т= до 150ºС, Різб=0,5 МПа (5,0кгс/см2). Середовище: метанол
	Вст.3сп.5
	1

	ВП-1
	Випарник циркуляційний
	Кожухотрубний апарат, Д= 0,8м, Н=4,375м, F=112 м2. Різб.тр.=0,1 МПа (1,0кгс/см2), Різб. м/тр=0,45 МПа (4,5кгс/см2), Т=150ºС. 

Середовище: метанол
	Кожуха – Вст.3сп.5, трубок – сталь 10
	1

	ВП-2
	Випарник циркуляційний
	Кожухотрубний апарат, Д= 1,2м, Н=5,7м, F=340 м2. Різб.тр.=0,1МПа (1,0кгс/см2), Різб. м/тр=0,45 МПа (4,5кгс/см2). Т=150ºС. Середовище: метанол
	Кожуха – Вст.3сп.5, трубок – сталь 10
	1

	ХК-3
	Конденсатор парів метанолу
	Кожухотрубний апарат, Д=1,2м, Н=5,495м, F=338 м2, Різб. тр, м/тр=0,6 МПа (6,0кгс/см2), Т=150ºС. Середовище: трубний простір - вода оборотна, міжтрубний простір - метанол
	Кожуха – Вст.3сп.4, трубок – сталь 10
	2

	Е-4
	Збірник флегми
	Вертикальний циліндричний апарат. Д=1,6м, Н=2,8м, V=4 м3, Різб.=1,2МПа (12кгс/см2). Середовище: метанол
	Вст.3сп.5
	11

	АТ-1
	Теплообмінник
	Кожухотрубний апарат. Д=0,4м Н=3,76м, F= 26м2, Різб.тр/м.тр =1,0 МПа (1,0кгс/см2). Середовище: метанол
	Кожуха – Вст.3сп.5, трубок – сталь 10
	4

	АТ-2
	Теплообмінник
	Кожухотрубний  апарат. Д=0,273м; Lтр=3,49м; F=10м2; 
Різб.тр/м.тр.= 1,6МПа (16кгс/см2). Середовище:  трубний простір: метанол, міжтрубний простір -  паровий конденсат
	Кожуха – сталь 20, трубок – сталь 20
	2

	ХК-2
	Холодильник фракції передгону 2
	Кожухотрубний  апарат; Д=0,273м; Lтр=2,14м; F=5,5м2; 
Різб.тр/м.тр.= 0,6МПа (6,0кгс/см2). Середовище:  трубний простір: вода оборотна, міжтрубний простір метанол
	Кожуха – Вст.3 сп.4

трубок – сталь 20
	2

	Н-3
	Насос флегми 

тип ЦНГ-69
	Подача 18-36 м3/г, натиск 60-65 м, частота обертання електродвигуна  49,5с-1, потужність 24 КВт, трифазний, напруга 380В, Рр= 0,6 МПа (6,0 кгс/см2) . Виконання - вибухозахищене з маркіровкою ВЗГ. Середовище: метанол
	Сталь Х18Н10Т
	2

	Н-6
	Насос кубового залишку
	Подача 50м3/г, натиск 55-65 м, частота обертання електродвигуна  49,2с-1, потужність 17КВт, трифазний, напруга 380В, Рр= 0,9 МПа (9,0 кгс/см2). Виконання - вибухозахищене з маркіровкою ВЗГ. Середовище: метанол
	Сталь Х18Н10Т
	2

	ХК-4
	Холодильник ефірних газів
	Кожухотрубний  апарат; 
Д=0,6 м; Lтр=6,925  м; F=57 м2; 
Різб.тр/м.тр.= 0,6 МПа (6,0 кгс/см2). Середовище:  трубний простір вода оборотна, міжтрубний простір- метанол 
	Вс.4сп.4
	1

	С-2
	Циклон-віддільник
	Вертикальний циліндричний апарат Д=0,4 м; Н=1,4 м; V=0,18 м3 ; 

Різб.= 0,5 МПа (5,0 кгс/см2).

Середовище: метанол


	Вст.3 сп.5
	1

	Е-3
	Збірник метанолу
	Вертикальний циліндричний апарат, Д=1,6м, Н=4,165м, V=6,3м3, Різб=0,3МПа (3,0кгс/см2). Середовище: метанол
	Вст.3 сп.5
	1

	Н-4
	Насос для відкачки метанолу-сирцю із збірника Е-3, тип 2ХГ-5НК-4,5-2
	Подача 20 м3/ч, напір 44 м, потужність електродвигуна 4,5КВт, частота обертання 50с-1, напруга 380 В, трьохфазний, Рр=0,6 МПа (0,6кгс/см2). Виконання - вибухозахищене з маркіровкою ВЗГ. Середовище: метанол
	Сталь 12Х21Н5Т
	2

	ХК-1
	Холодильник газів десорбції
	Кожухотрубний апарат. Д=0,273м, Lтр=3,0м, F= 6м2, Різб.тр/м.тр=0,6 МПа (6,0кгс/см2). Середовище: трубний простір - метанол, міжтрубний простір - вода оборотна
	Вст.3сп.5
	1

	Б
	Гідрозасув верху колони поз.КЛ-1
	Вертикальний циліндричний апарат Д=1,4 м; Н=6,5 м; 

Різб.= 0,05 МПа (0,5  кгс/см2);

Середовище: метанол
	Вст.3 сп.4
	1

	С-1
	Десорбер
	Вертикальний циліндричний апарат. Д=2,4  м; Н=3,404 м; V=15,4м3; Різб.= 0,6 МПа (6 кгс/см2). Середовище: метанол
	Вст.3 сп.4
	1

	Н-1
	Насос подачі метанолу-сирцю в колону поз.КЛ-1 тип 3ХГ-6К-14-2
	Подача 45м3/г, натиск 55 м, частота обертання електродвигуна  48,3 с-1, потужність 17КВт, трифазний, напруга 380В. Рр= 0,6 МПа (6,0 кгс/см2). Виконання - вибухозахищене з маркіровкою ВЗГ. Середовище: метанол
	чавун, вуглеводиста сталь
	2

	Е-1
	Ємність для метанолу-сирцю
	Горизонтальний циліндричний апарат Д=2,8 м; L=8,07 м; V=50 м3 ; Різб.= 0,6  МПа (6  кгс/см2)

Середовище: метанол
	Вст.3 сп.4
	1

	КЛ-2
	Колонна ректифікації метанолу
	Вертикальний циліндричний апарат, Д=2,8м, Н=40,5м, має 75 клапанних тарілок, відстань між тарілками 0,5м, Т= до 150ºС, Різб=0,9 МПа (9,0кгс/см2). Середовище: метанол
	Вст.3сп.5
	1

	ВП-1,2
	Випарник циркуляційний
	Кожухотрубний апарат, Д= 1,2м, F=464м2. Lтр=6,0м Різб.тр.=0,75МПа (7,5кгс/см2), Різб. м/тр=1,95МПа (19,5кгс/см2), Т=200ºС. Середовище: метанол
	сталь 0912С-12
	2

	В-1,2
	Апарат повітряного  охолоджування тип ЛВЗ-Ж-14,6-6-Б1-ВЗГ-8-1-6
	Апарат шестисекційний Поверхня теплообміну F=7500 м2. Тип електродвигуна ВАСО-16-34-24, частота обертання електродвигуна  4,17с-1, потужність  90КВт, трифазний, напруга 380В. Рр= 0,6 МПа (6,0 кгс/см2). Виконання - вибухозахищене з маркіровкою ВЗГ. Середовище: трубний простір - метанол, міжтрубний простір - повітря 
	вуглеводиста сталь
	2

	Е-5
	Збірник флегми
	Вертикальний циліндричний апарат. Д=1,6м, Н=2,73м, V=4 м3, Різб.=1,2МПа (12кгс/см2). Середовище: метанол
	Вст.3сп.5
	1

	АТ-3
	Теплообмінник
	Кожухотрубний  апарат. Д=0,4м; Lтр=3,0м; F=34м2. Різб.тр/м.тр.= 1,6МПа (16кгс/см2). Середовище:  трубний простір - метанол, міжтрубний простір – вода з масовою долею органічних речовин не більш 15000мгО/дм3
	Корпуса – Вст.3 сп.4

трубок – сталь 20
	3

	АТ-4
	Теплообмінник
	Кожухотрубний  апарат. Д=0,4м; Lтр=3,0м; F=34м2. Різб.тр/м.тр.= 1,6МПа (16кгс/см2). Середовище:  трубний простір - метанол, міжтрубний простір -  паровий конденсат


	Вст.3сп.5
	4

	ХК-9
	Холодильник метанолу-ректифікату
	Кожухотрубний апарат. Д=0,6м, Lтр=4,0м, F= 98м2, Різб.тр=0,6 МПа (6,0кгс/см2). Різб.м.тр=1,6 МПа (16кгс/см2). Середовище: трубний простір - вода оборотна, міжтрубний простір - метанол


	Корпуса – Вст.3 сп.4

трубок – сталь 10
	1

	ХК-10
	Холодильник фракцій ізобутилового масла і ізобутирона (фракції метанол-масло-вода)
	Кожухотрубний апарат. Д=0,273м, Lтр=3,0м, F= 10м2, Різб.тр=0,6 МПа (6,0кгс/см2). Різб.м.тр=1,6 МПа (16кгс/см2). Середовище: трубний простір - вода оборотна, міжтрубний простір - метанол
	Корпуса – Вст.3 сп.4

трубок – сталь 10
	1

	ХК-6
	Холодильник кубового залишку
	Кожухотрубний апарат. Д=0,4м, Lтр=3,0м, F= 24м2, Різб.тр=0,6 МПа (6,0кгс/см2). Різб.м.тр=0,9МПа (9кгс/см2). Середовище: трубний простір - вода з масовою долею органічних речовин не більш 15000мгО/дм3, міжтрубний простір - вода оборотна
	Корпуса – Вст.3 сп.4

трубок – сталь 10
	1

	Н-5
	Насос флегми тип 5НК5
	Подача 70м3/г, натиск 108м, тип електродвигуна ВАО-52-2, частота обертання електродвигуна  49,2с-1, потужність 55КВт, трифазний, напруга 380В. Рр= 1,0МПа (10,0 кгс/см2). Виконання - вибухозахищене з маркіровкою ВЗГ.

Середовище: метанол
	чавун, вуглеводиста сталь
	2

	Е-2
	Дренажний резервуар
	Горизонтальний циліндричний апарат Д=2,0 м; L=5,3м; V=16м3 ; 

Р - вакуум 100мм.вод.ст.

Середовище: метанол
	сталь 09Г2С
	1

	Н-2
	Насос відкачування метанолу з дренажного резервуару поз.Е-2 тип М16-1,58
	Подача 4-8м3/г, натиск 18-50м, частота обертання електродвигуна  24,2с-1, потужність 4КВт, трифазний, напруга 380В. Рр= 0,4МПа (4,0 кгс/см2). Виконання - загальновиробниче. Середовище: метанол
	чавун, вуглеводиста сталь
	1

	ХК-7
	Холодильник-конденсатор парів метанолу
	Кожухотрубний апарат. Д=0,273м, Lтр=3,0м, F= 10м2, Різб.тр=0,6 МПа (6,0кгс/см2). Різб.м.тр=1,6 МПа (16кгс/см2). Середовище: трубний простір - метанол, міжтрубний простір - вода оборотна
	корпуса-сталь 20, трубок -сталь 10
	1

	Ф
	Катіонитний фільтр
	Вертикальний циліндричний апарат Д=1,4м; Н=3,81м; V=5м3.

Маса катіониту 1600-2000кг. 

Різб - 1,2Мпа (12,0кгс/см2).

Середовище: метанол
	Вст.3сп.5
	2

	ХК-8
	Конденсатор водяного охолоджування
	Кожухотрубний апарат. Д=1,2м, Lтр=4,0м, F= 388м2, Різб.тр=0,6 МПа (6,0кгс/см2). Різб.м.тр=2,32МПа (23,2кгс/см2). Середовище: трубний простір - вода оборотна, міжтрубний простір - метанол
	корпуса - сталь 12Х18Н10Т, трубок - сталь 3 сп.4
	2
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