Аміачний ᅠ спосіб ᅠ виробництва.

Основні ᅠ хімічні ᅠ реакції ᅠ процесу ᅠ одержання ᅠ кальцинованої ᅠ соди ᅠ за ᅠ аміачним ᅠ способом ᅠ можуть ᅠ бути ᅠ виражені ᅠ наступними ᅠ сумарними ᅠ рівняннями ᅠ 
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 ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ NaCl ᅠ + ᅠ NH3 ᅠ + ᅠ СО2 ᅠ + ᅠ Н2О ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ NH4Cl ᅠ + ᅠ NaHCO3 ᅠ  ᅠ ( ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ (1.1)

 ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ 2NaHCO3 ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ Na2CO3 ᅠ + ᅠ H2O ᅠ + ᅠ CO2 ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ (1.2)
Для ᅠ здійснення ᅠ реакції ᅠ (1.1) ᅠ розчин ᅠ хлористого ᅠ натрію ᅠ (розсіл) ᅠ насичують ᅠ аміаком ᅠ і ᅠ діоксидом ᅠ вуглецю ᅠ при ᅠ порівняно ᅠ низьких ᅠ температурах, ᅠ що ᅠ забезпечує ᅠ протікання ᅠ реакції ᅠ в ᅠ потрібному ᅠ напрямку, ᅠ тобто ᅠ зліва ᅠ направо. ᅠ Утворений ᅠ в ᅠ результаті ᅠ цієї ᅠ реакції ᅠ гідрокарбонат ᅠ натрію, ᅠ випадає ᅠ з ᅠ розчину ᅠ в ᅠ вигляді ᅠ кристалічного ᅠ осаду, ᅠ після ᅠ чого ᅠ відфільтровується ᅠ і ᅠ підлягає ᅠ прожарюванню ᅠ (кальцинації) ᅠ згідно ᅠ реакції ᅠ (1.2) ᅠ для ᅠ одержання ᅠ карбонату ᅠ натрію ᅠ – ᅠ кальцинованої ᅠ соди.

Після ᅠ відділення ᅠ осаду ᅠ гідрокарбонату ᅠ натрію ᅠ аміак, ᅠ необхідний ᅠ для ᅠ протікання ᅠ реакції ᅠ (1.1), ᅠ регенерується ᅠ з ᅠ маточного ᅠ розчину, ᅠ що ᅠ містить ᅠ хлористий ᅠ амоній, ᅠ відповідно ᅠ до ᅠ реакції

 ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ Са(ОН)2 ᅠ + ᅠ 2NH4C1 ᅠ  ᅠ  ᅠ = ᅠ  ᅠ  ᅠ 2NH3 ᅠ  ᅠ + ᅠ СаС12 ᅠ + ᅠ Н2О ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ (1.3)
Джерелом ᅠ СО2 ᅠ і ᅠ гідроксиду ᅠ кальцію ᅠ для ᅠ реакцій ᅠ (1.1) ᅠ і ᅠ (1.3) ᅠ є ᅠ продукти ᅠ випалу ᅠ карбонату ᅠ кальцію ᅠ за ᅠ реакцією

 ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ СаСО3 ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ СаО ᅠ + ᅠ СО2 ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ (1.4)
і ᅠ наступного ᅠ гасіння ᅠ утвореного ᅠ при ᅠ цьому ᅠ вапна:

 ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ СаО ᅠ + ᅠ Н2О ᅠ  ᅠ  ᅠ = ᅠ  ᅠ Са(ОН)2 ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ (1.5)
Крім ᅠ того, ᅠ в ᅠ виробничий ᅠ цикл ᅠ для ᅠ проведення ᅠ реакції ᅠ (1.1) ᅠ повертається ᅠ вуглекислий ᅠ газ, ᅠ що ᅠ виділяється ᅠ в ᅠ результаті ᅠ реакції ᅠ (1.2).

Переваги ᅠ аміачного ᅠ способу: ᅠ використання ᅠ недорогої ᅠ доступної ᅠ сировини; ᅠ здійснення ᅠ основних ᅠ реакцій ᅠ процесу ᅠ при ᅠ невисоких ᅠ температурах ᅠ і ᅠ близькому ᅠ до ᅠ атмосферного ᅠ тиску; ᅠ висока ᅠ якість ᅠ кальцинованої ᅠ соди.

Недоліки ᅠ аміачного ᅠ способу: ᅠ утворення ᅠ значної ᅠ кількості ᅠ твердих ᅠ і ᅠ рідких ᅠ відходів; ᅠ велика ᅠ витрата ᅠ енергоресурсів.

Регенерація ᅠ аміаку ᅠ з ᅠ фільтрової ᅠ та ᅠ інших ᅠ рідин ᅠ содового ᅠ виробництва ᅠ здійснюється ᅠ на ᅠ стадії ᅠ регенерації ᅠ (дистиляції) ᅠ аміаку. ᅠ Зазвичай, ᅠ частина ᅠ розчиненого ᅠ аміаку ᅠ зв’язана ᅠ з ᅠ діоксидом ᅠ вуглецю, ᅠ тому ᅠ при ᅠ розкладанні ᅠ вуглекислих ᅠ солей ᅠ амонію ᅠ разом ᅠ з ᅠ аміаком ᅠ відганяється ᅠ і ᅠ повертається ᅠ у ᅠ виробництво ᅠ діоксид ᅠ вуглецю. ᅠ 
Вуглекислі ᅠ солі ᅠ амонію ᅠ гідролізуються ᅠ в ᅠ розчині. ᅠ При ᅠ цьому ᅠ мало ᅠ розчинний ᅠ діоксид ᅠ вуглецю ᅠ виділяється ᅠ в ᅠ газову ᅠ фазу, ᅠ а ᅠ добре ᅠ розчинний ᅠ аміак ᅠ залишається ᅠ в ᅠ розчині, ᅠ зсуваючи ᅠ рівновагу ᅠ у ᅠ бік ᅠ утворення ᅠ середньої ᅠ солі:

 ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ NH4HCО3 ᅠ  ᅠ + ᅠ  ᅠ H2О ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ NH4OH ᅠ + ᅠ H2О ᅠ + ᅠ CО2 ᅠ 
 ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ (1.9)
 ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ NH4HCO3 ᅠ  ᅠ + ᅠ  ᅠ NH4OH ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ (NH4)2CО3 ᅠ + ᅠ H2O ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ (1.10)

 ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ 2NH4HCО3(p) ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ (NH4)2CO3(p) ᅠ + ᅠ CО2(г) ᅠ +H2О(р) ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ (1.11)

Діоксид ᅠ вуглецю ᅠ починає ᅠ виділятися ᅠ у ᅠ газову ᅠ фазу ᅠ вже ᅠ при ᅠ 35-40°С. ᅠ 
 ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ (NH4)2CО3(p) ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ 2NH3(p) ᅠ + ᅠ СО2(г)+ ᅠ Н2О(р) ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ (1.12)

При ᅠ 80°С ᅠ виділяється ᅠ 62% ᅠ СО2 ᅠ і ᅠ лише ᅠ ~ ᅠ 9% ᅠ NH3. ᅠ Внаслідок ᅠ високої ᅠ розчинності ᅠ аміаку ᅠ його ᅠ не ᅠ можна ᅠ виділити ᅠ з ᅠ рідини ᅠ шляхом ᅠ її ᅠ нагрівання ᅠ навіть ᅠ до ᅠ 100°С.

Для ᅠ зниження ᅠ розчинності ᅠ аміаку ᅠ і ᅠ відгонки ᅠ його ᅠ в ᅠ газову ᅠ фазу ᅠ необхідно ᅠ понизити ᅠ тиск ᅠ аміаку ᅠ в ᅠ газовій ᅠ фазі. ᅠ Для ᅠ цього ᅠ використовується ᅠ водяна ᅠ пара, ᅠ яка ᅠ барботується ᅠ через ᅠ рідину, ᅠ нагріває ᅠ її, ᅠ і, ᅠ виділяючись ᅠ в ᅠ газову ᅠ фазу, ᅠ розбавляє ᅠ газ, ᅠ знижує ᅠ парціальний ᅠ тиск ᅠ аміаку ᅠ і ᅠ згідно ᅠ з ᅠ законом ᅠ Генрі ᅠ сприяє ᅠ його ᅠ виділенню ᅠ з ᅠ рідини. ᅠ Присутність ᅠ СО2 ᅠ в ᅠ рідині ᅠ знижує ᅠ рівноважний ᅠ тиск ᅠ аміаку ᅠ над ᅠ рідиною ᅠ і ᅠ тим ᅠ самим ᅠ ускладнює ᅠ його ᅠ відгонку. ᅠ З ᅠ цієї ᅠ ж ᅠ причини ᅠ погіршується ᅠ відгонка ᅠ СО2 ᅠ із-за ᅠ присутності ᅠ в ᅠ розчині ᅠ аміаку. ᅠ Таким ᅠ чином, ᅠ швидкість ᅠ і ᅠ повнота ᅠ відгонки ᅠ аміаку ᅠ з ᅠ рідини ᅠ залежить ᅠ від ᅠ температури, ᅠ тиску ᅠ аміаку ᅠ в ᅠ газовій ᅠ фазі ᅠ і ᅠ від ᅠ складу ᅠ рідини.

Для ᅠ регенерації ᅠ аміаку ᅠ з ᅠ хлориду ᅠ амонію ᅠ необхідна ᅠ дія ᅠ більш ᅠ сильного ᅠ лугу, ᅠ який ᅠ міг ᅠ би ᅠ витіснити ᅠ NH
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 ᅠ з ᅠ NH4C1. ᅠ У ᅠ содовому ᅠ виробництві ᅠ для ᅠ цієї ᅠ мети ᅠ використовується ᅠ вапняне ᅠ молоко

 ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ 2NH4Cl(p) ᅠ + ᅠ Ca(OH)2(тв) ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ СаС12(p) ᅠ + ᅠ 2NH3(р) ᅠ + ᅠ 2Н2О(р) ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ (1.13)

Швидкість ᅠ цієї ᅠ реакції ᅠ визначається ᅠ швидкістю ᅠ розчинення ᅠ Са(ОН)2, ᅠ тобто ᅠ залежить ᅠ від ᅠ ступеня ᅠ дисперсності ᅠ вапняного ᅠ молока. ᅠ Високий ᅠ ступінь ᅠ дисперсності ᅠ має ᅠ значення ᅠ особливо ᅠ до ᅠ кінця ᅠ розкладання ᅠ хлориду ᅠ амонію, ᅠ коли ᅠ концентрація ᅠ останнього ᅠ і ᅠ надлишок ᅠ Са(ОН)2 ᅠ малі, ᅠ а ᅠ концентрація ᅠ СаС12 ᅠ або ᅠ іонів ᅠ Са2+, ᅠ які ᅠ ускладнюють ᅠ розчинення ᅠ Са(ОН)2, ᅠ велика. ᅠ Аміак, ᅠ який ᅠ утворюється ᅠ при ᅠ розкладанні ᅠ NH4C1, ᅠ відганяється ᅠ шляхом ᅠ дистиляції ᅠ при ᅠ нагріванні ᅠ рідини ᅠ до ᅠ 95-115°С ᅠ гострою ᅠ парою.

Перед ᅠ подачею ᅠ вапняного ᅠ молока ᅠ необхідно ᅠ ретельно ᅠ розкласти ᅠ вуглекислий ᅠ амоній ᅠ і ᅠ видалити ᅠ з ᅠ розчину ᅠ діоксид ᅠ вуглецю, ᅠ в ᅠ противному ᅠ випадку ᅠ вуглекислий ᅠ амоній ᅠ вступатиме ᅠ в ᅠ реакцію ᅠ з ᅠ вапняним ᅠ молоком:

 ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ (NH4)3CО3(p) ᅠ  ᅠ + ᅠ Ca(OH)2(тв) ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ СаСО3(тв) ᅠ + ᅠ 2NH3(p) ᅠ + ᅠ 2Н2О(р) ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ (1.14)

Ця ᅠ реакція ᅠ є ᅠ шкідливою, ᅠ оскільки ᅠ з ᅠ утвореним ᅠ карбонатом ᅠ кальцію, ᅠ що ᅠ направляється ᅠ з ᅠ дистилерною ᅠ рідиною ᅠ у ᅠ відвал, ᅠ втрачаються ᅠ вапняне ᅠ молоко ᅠ і ᅠ діоксид ᅠ вуглецю.

У ᅠ фільтровій ᅠ рідині ᅠ присутня ᅠ невелика ᅠ кількість ᅠ Na2SО4, ᅠ яка ᅠ утворюється ᅠ при ᅠ очищенні ᅠ сирого ᅠ розсолу ᅠ від ᅠ CaSO4 ᅠ і ᅠ MgSО4. ᅠ При ᅠ високій ᅠ концентрації ᅠ іонів ᅠ Са2+ ᅠ у ᅠ тверду ᅠ фазу ᅠ виділяється ᅠ CaSO4
 ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ 
 ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ Na2SО4(р) ᅠ + ᅠ СаС12(р) ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ CaSО4(тв)+ ᅠ 2NaCl(р) ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ (1.15)

Кристалізація ᅠ гіпсу ᅠ викликає ᅠ в ᅠ процесі ᅠ дистиляції ᅠ небажані ᅠ ускладнення: ᅠ утворений ᅠ гіпс ᅠ відкладається ᅠ на ᅠ внутрішніх ᅠ поверхнях ᅠ апаратів ᅠ і ᅠ трубопроводів, ᅠ знижує ᅠ їх ᅠ пропускну ᅠ спроможність, ᅠ а ᅠ отже, ᅠ і ᅠ продуктивність, ᅠ збільшує ᅠ гідравлічний ᅠ опір, ᅠ який ᅠ зв'язаний ᅠ з ᅠ необхідністю ᅠ періодичного, ᅠ дуже ᅠ трудомісткого ᅠ видалення ᅠ утворених ᅠ інкрустацій.

Розчинність ᅠ гіпсу ᅠ у ᅠ воді ᅠ показана ᅠ на ᅠ рис. ᅠ 1.1. ᅠ При ᅠ температурах ᅠ нижче ᅠ 97°С ᅠ гіпс ᅠ кристалізується ᅠ у ᅠ вигляді ᅠ двоводної ᅠ солі ᅠ CaSО4∙2H2О, ᅠ вище ᅠ 97°С ᅠ ( ᅠ у ᅠ вигляді ᅠ напівводної ᅠ солі ᅠ CaSO4 ᅠ ∙ ᅠ 0,5H2О ᅠ При ᅠ наявності ᅠ NaCl ᅠ і ᅠ СаС12 ᅠ температура ᅠ кристалізації ᅠ CaSO4 ᅠ ∙ ᅠ 1/2 ᅠ H2О ᅠ знижується ᅠ від ᅠ 97 ᅠ до ᅠ 93-95°С.
Відомо, ᅠ що ᅠ утворення ᅠ кристалічних ᅠ зародків ᅠ відбувається ᅠ легше ᅠ на ᅠ твердій ᅠ поверхні, ᅠ ніж ᅠ в ᅠ об'ємі ᅠ розчину. ᅠ Тому ᅠ відкладення ᅠ гіпсу ᅠ на ᅠ поверхнях ᅠ апаратів ᅠ протікає ᅠ особливо ᅠ інтенсивно ᅠ в ᅠ процесі ᅠ утворення ᅠ нових ᅠ кристалів ᅠ або ᅠ під ᅠ час ᅠ переходу ᅠ однієї ᅠ модифікації ᅠ кристалів ᅠ в ᅠ іншу. ᅠ Отже, ᅠ щоб ᅠ уникнути ᅠ перекристалізації ᅠ і ᅠ тим ᅠ самим ᅠ зменшити ᅠ можливість ᅠ відкладення ᅠ кірки, ᅠ процес ᅠ розкладання ᅠ NH4C1 ᅠ і ᅠ подальшу ᅠ десорбцію ᅠ аміаку ᅠ з ᅠ розчину ᅠ здійснюють ᅠ при ᅠ температурах ᅠ нижчій ᅠ або ᅠ вищій ᅠ від ᅠ критичної. ᅠ У ᅠ першому ᅠ випадку ᅠ перекристалізація ᅠ двоводного ᅠ гіпсу ᅠ в ᅠ напівводний ᅠ не ᅠ відбува-тиметься. ᅠ У ᅠ другому ᅠ випадку ᅠ відразу ᅠ кристалізується ᅠ СаSО4∙0,5/2Н2О, ᅠ і ᅠ процес ᅠ дегідратації ᅠ двоводного ᅠ гіпсу ᅠ виключається.

Одержувані ᅠ в ᅠ процесі ᅠ дистиляції ᅠ солі ᅠ – ᅠ CaSО4 ᅠ і ᅠ СаСО3 ᅠ – ᅠ схильні ᅠ до ᅠ утворення ᅠ перенасичених ᅠ розчинів. ᅠ Кристалізація ᅠ цих ᅠ солей ᅠ при ᅠ знятті ᅠ перенасичення ᅠ є ᅠ також ᅠ суттєвим ᅠ фактором ᅠ в ᅠ процесі ᅠ утворення ᅠ твердих ᅠ відкладень ᅠ на ᅠ стінках ᅠ апаратів. ᅠ Тому ᅠ необхідно ᅠ здійснювати ᅠ заходи, ᅠ які ᅠ сприятимуть ᅠ зменшенню ᅠ і ᅠ навіть ᅠ зняттю ᅠ пересичення. ᅠ Швидкість ᅠ зняття ᅠ перенасичення ᅠ залежить ᅠ від ᅠ умов ᅠ змішування ᅠ рідини ᅠ з ᅠ вапняним ᅠ молоком, ᅠ якості ᅠ вапняного ᅠ молока, ᅠ наявності ᅠ твердих ᅠ домішок ᅠ і ᅠ кристалів ᅠ затравки ᅠ як ᅠ центрів ᅠ кристалізації ᅠ CaSО4 ᅠ і ᅠ СаСО3.

При ᅠ інтенсивному ᅠ перемішуванні ᅠ вапняного ᅠ молока ᅠ з ᅠ рідиною ᅠ утворюється ᅠ більше ᅠ число ᅠ центрів ᅠ кристалізації ᅠ і ᅠ ступінь ᅠ перенасичення ᅠ знижується. ᅠ Присутність ᅠ у ᅠ вапняному ᅠ молоці ᅠ високодиспергованих ᅠ твердих ᅠ домішок, ᅠ які ᅠ можуть ᅠ служити ᅠ центрами ᅠ кристалізації, ᅠ також ᅠ зменшує ᅠ ступінь ᅠ перенасичення. ᅠ У ᅠ цьому ᅠ випадку ᅠ особливо ᅠ корисною ᅠ є ᅠ присутність ᅠ тих ᅠ же ᅠ кристалів ᅠ CaSО4 ᅠ і ᅠ СаСО3.

Якщо ᅠ СаСО3 ᅠ ввести ᅠ в ᅠ рідину ᅠ до ᅠ подачі ᅠ вапняного ᅠ молока, ᅠ то, ᅠ окрім ᅠ зниження ᅠ пересичення, ᅠ може ᅠ бути ᅠ розкладений ᅠ приблизно ᅠ 10-15% ᅠ NH4C1 ᅠ за ᅠ допомогою ᅠ введеного ᅠ СаСО3, ᅠ в ᅠ результаті ᅠ виділиться ᅠ додаткова ᅠ кількість ᅠ СО2 ᅠ і ᅠ знизиться ᅠ витрата ᅠ вапняного ᅠ молока. ᅠ 
У ᅠ процесі ᅠ дистиляції ᅠ до ᅠ моменту ᅠ розкладання ᅠ NH4C1 ᅠ розчин ᅠ є ᅠ системою ᅠ NH3 ᅠ – ᅠ СО2 ᅠ – ᅠ Н2О ᅠ – ᅠ NaCl ᅠ – ᅠ NH4C1, ᅠ після ᅠ розкладання ᅠ NH4C1 ᅠ вапняним ᅠ молоком ᅠ і ᅠ видалення ᅠ СО2 ᅠ – ᅠ системою ᅠ NH3 ᅠ – ᅠ Н2О–NaCl–СаС12. ᅠ У ᅠ першій ᅠ системі ᅠ у ᅠ присутності ᅠ NH4C1 ᅠ помітно ᅠ підвищується ᅠ тиск ᅠ СО2 ᅠ над ᅠ розчином ᅠ внаслідок ᅠ кислих ᅠ властивостей ᅠ NH4C1 ᅠ і ᅠ зміщення ᅠ іонами ᅠ Н+ ᅠ рівноваги ᅠ СО2 ᅠ + ᅠ Н2О ᅠ ↔ ᅠ НСО
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 ᅠ + ᅠ Н+ ᅠ вліво.
В ᅠ системі ᅠ NH3 ᅠ – ᅠ Н2О–NaCl–СаС12 ᅠ вплив ᅠ хлоридів ᅠ натрію ᅠ і ᅠ кальцію ᅠ на ᅠ тиск ᅠ пари ᅠ аміаку ᅠ взаємно ᅠ протилежний. ᅠ В ᅠ результаті ᅠ рівноважний ᅠ вміст ᅠ (тиск) ᅠ NH3 ᅠ над ᅠ рідиною ᅠ цієї ᅠ системи ᅠ практично ᅠ не ᅠ відрізняється ᅠ від ᅠ вмісту ᅠ аміаку ᅠ над ᅠ водно-аміачними ᅠ розчинами ᅠ [3].
Боротьба ᅠ з ᅠ інкрустацією ᅠ (гіпсова ᅠ кірка) ᅠ в ᅠ дистилері ᅠ і ᅠ трубопроводах ᅠ – ᅠ одна ᅠ з ᅠ найбільш ᅠ серйозних ᅠ проблем ᅠ содового ᅠ виробництва. ᅠ Від ᅠ її ᅠ рішення ᅠ залежить ᅠ збільшення ᅠ часу ᅠ експлуатації ᅠ дистилера ᅠ між ᅠ зупинками ᅠ на ᅠ чистку, ᅠ що, ᅠ у ᅠ свою ᅠ чергу, ᅠ дозволяє ᅠ скоротити ᅠ кількість ᅠ резервної ᅠ апаратури. ᅠ Одним ᅠ зі ᅠ способів ᅠ зняття ᅠ пересичення ᅠ розчину ᅠ по ᅠ сульфат-іону ᅠ є ᅠ введення ᅠ в ᅠ фільтрову ᅠ рідину ᅠ добавки ᅠ поліакриламіду ᅠ в ᅠ кількості ᅠ 0,01%мас. ᅠ від ᅠ кількості ᅠ фільтрової ᅠ рідини, ᅠ що ᅠ поступає ᅠ на ᅠ стадію ᅠ регенерації ᅠ аміаку.

Зі ᅠ стадії ᅠ фільтрації ᅠ фільтрова ᅠ рідина ᅠ надходить ᅠ у ᅠ збірник ᅠ фільтрової ᅠ рідини ᅠ ЗФР ᅠ (поз. ᅠ 23), ᅠ а ᅠ потім ᅠ відцентровим ᅠ насосом ᅠ через ᅠ напірний ᅠ бак ᅠ (поз.24) ᅠ подається ᅠ в ᅠ конденсатор ᅠ дистиляції ᅠ КДС ᅠ (поз. ᅠ 25) ᅠ і ᅠ рухається ᅠ зверху ᅠ вниз. ᅠ Протитечією ᅠ рухається ᅠ гаряча ᅠ парогазова ᅠ суміш ᅠ із ᅠ теплообмінника ᅠ дистиляції ᅠ ТДС ᅠ (поз.26). ᅠ В ᅠ результаті ᅠ теплообміну ᅠ фільтрова ᅠ рідина, ᅠ проходячи ᅠ КДС, ᅠ нагрівається ᅠ до ᅠ 74-80ºС ᅠ і ᅠ гідрокарбонат ᅠ амонію, ᅠ що ᅠ знаходиться ᅠ в ᅠ рідині, ᅠ розкладається ᅠ з ᅠ виділенням ᅠ СО2. ᅠ Парогазова ᅠ суміш ᅠ охолоджується ᅠ і ᅠ з ᅠ неї ᅠ конденсується ᅠ водяна ᅠ пара. ᅠ Цей ᅠ конденсат ᅠ передається ᅠ в ᅠ ТДС. ᅠ Газ ᅠ після ᅠ КДС ᅠ проходить ᅠ через ᅠ сепаратор ᅠ (поз.34) ᅠ і ᅠ подається ᅠ на ᅠ стадію ᅠ приготування ᅠ амонізованого ᅠ розсолу. ᅠ 
Після ᅠ КДС ᅠ нагріта ᅠ фільтрова ᅠ рідина ᅠ надходить ᅠ у ᅠ ТДС ᅠ і ᅠ рухається ᅠ зверху ᅠ вниз, ᅠ нагріваючись ᅠ до ᅠ 95-97ºС, ᅠ гарячою ᅠ парогазовою ᅠ сумішшю, ᅠ яка ᅠ підіймається ᅠ з ᅠ дистилера ᅠ (поз.29). ᅠ При ᅠ цьому ᅠ відбувається ᅠ остаточне ᅠ розкладання ᅠ вуглеамонійних ᅠ солей ᅠ з ᅠ виділенням ᅠ діоксиду ᅠ вуглецю ᅠ в ᅠ газову ᅠ фазу. ᅠ В ᅠ ТДС ᅠ закінчується ᅠ також ᅠ розкладання ᅠ невеликої ᅠ кількості ᅠ гідрокарбонату ᅠ і ᅠ карбонату ᅠ натрію ᅠ при ᅠ взаємодії ᅠ їх ᅠ з ᅠ хлористим ᅠ амонієм. ᅠ Розкладання ᅠ вуглекислих ᅠ солей ᅠ і ᅠ видалення ᅠ СО2 ᅠ  ᅠ з ᅠ рідини ᅠ є ᅠ основним ᅠ призначенням ᅠ ТДС.
Із ᅠ ТДС ᅠ фільтрова ᅠ рідина, ᅠ звільнена ᅠ від ᅠ СО2, ᅠ поступає ᅠ у ᅠ змішувач ᅠ ЗМ ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ (поз. ᅠ 28), ᅠ де ᅠ вона ᅠ змішується ᅠ з ᅠ вапняними ᅠ молоком, ᅠ яке ᅠ надходить ᅠ з ᅠ мішалки ᅠ вапняного ᅠ молока ᅠ (поз. ᅠ 27). ᅠ В ᅠ результаті ᅠ взаємодії ᅠ Са(ОН)2 ᅠ з ᅠ NН4Сl ᅠ утворюються ᅠ NН4ОН ᅠ і ᅠ СаСl2. ᅠ 
Рідина ᅠ зі ᅠ змішувача ᅠ ЗМ ᅠ надходить ᅠ у ᅠ дистилер ᅠ ДС ᅠ (поз.29) ᅠ і ᅠ рухається ᅠ зверху ᅠ  ᅠ вниз ᅠ  ᅠ поступово, ᅠ  ᅠ втрачаючи ᅠ  ᅠ NH3. ᅠ Парогазова ᅠ суміш ᅠ з ᅠ ДС ᅠ надходить ᅠ в ᅠ ТДС.

Потім ᅠ  ᅠ рідина ᅠ  ᅠ надходить ᅠ  ᅠ у ᅠ перший ᅠ випарник ᅠ ВП-1 ᅠ (поз.30), ᅠ де ᅠ з ᅠ неї ᅠ виділяється ᅠ водяна ᅠ пара. ᅠ Пара ᅠ направляється ᅠ в ᅠ змішувач ᅠ ЗМ ᅠ (поз.28). ᅠ Дистилерна ᅠ рідина ᅠ з ᅠ випарника ᅠ ВП-1 ᅠ надходить ᅠ в ᅠ випарник ᅠ ВП-2 ᅠ (поз.31), ᅠ звідки ᅠ через ᅠ репульпатор ᅠ (поз.32) ᅠ відцентровими ᅠ насосами ᅠ подається ᅠ в ᅠ шламонакопичувач ᅠ «біле ᅠ море». ᅠ Газ ᅠ пароструминним ᅠ компресором ᅠ (поз.33) ᅠ подається ᅠ в ᅠ теплообмінник ᅠ дистиляції ᅠ ТДС ᅠ (поз.26).
Крім ᅠ регенерації ᅠ аміаку ᅠ з ᅠ фільтрової ᅠ рідини ᅠ здійснюється ᅠ відгонка ᅠ NH3 ᅠ і ᅠ СО2 ᅠ з ᅠ так ᅠ званих ᅠ слабких ᅠ рідин, ᅠ які ᅠ утворюються ᅠ в ᅠ  ᅠ результаті ᅠ  ᅠ конденсації ᅠ  ᅠ водяної ᅠ  ᅠ пари ᅠ  ᅠ з ᅠ  ᅠ парогазової ᅠ  ᅠ суміші, ᅠ  ᅠ утвореної ᅠ при ᅠ кальцинації ᅠ гідрокарбонату ᅠ натрію ᅠ в ᅠ паровому ᅠ конденсаторі ᅠ та ᅠ в ᅠ холодильнику ᅠ газу ᅠ дистиляції ᅠ (стадія ᅠ приготування ᅠ амонізованого ᅠ розсолу). ᅠ Слабка ᅠ рідина ᅠ зі ᅠ збірника ᅠ слабкої ᅠ рідини ᅠ ЗСР ᅠ (поз.36) ᅠ подається ᅠ в ᅠ дистилятор ᅠ слабкої ᅠ рідини ᅠ ДСР ᅠ  ᅠ (поз. ᅠ 38), ᅠ в ᅠ нижню ᅠ частину ᅠ якого ᅠ подається ᅠ гостра ᅠ пара. ᅠ Пара ᅠ нагріває ᅠ рідину ᅠ і ᅠ відганяє ᅠ аміак ᅠ і ᅠ діоксид ᅠ вуглецю ᅠ в ᅠ газову ᅠ фазу. ᅠ Парогазова ᅠ суміш ᅠ далі ᅠ поступає ᅠ холодильник ᅠ газу ᅠ дистиляції ᅠ слабкої ᅠ рідини ᅠ ХГДСР ᅠ (поз. ᅠ 36) ᅠ і ᅠ після ᅠ охолодження ᅠ направляється ᅠ на ᅠ стадію ᅠ приготування ᅠ амонізованого ᅠ розсолу. ᅠ Рідина ᅠ після ᅠ ДСР ᅠ збирається ᅠ в ᅠ збірнику ᅠ дегазованої ᅠ рідини ᅠ (поз.39), ᅠ звідки ᅠ насосом ᅠ її ᅠ направляють ᅠ на ᅠ приготування ᅠ содового ᅠ розчину ᅠ для ᅠ виробництва ᅠ харчової ᅠ соди.

Матеріальний розрахунок конденсатора дистиляції (КДС)

В КДС надходить фільтрова рідина наступного складу [10]:

NaCl

- 462 кг/ т соди
- 27,7 н.д.          V = 5,7 м3/т соди

Домішки
- 3,6 кг/ т соди


       ρ = 1091кг/м3
Na2SO4  
- 18,0 кг/ т соди
- 0,89 н.д.         загальний Cl¯= 92,7 н.д.

Na2CO3  
- 11,6 кг/ т соди
- 0,76 н.д.          загальний NH3 = 90,09 н.д.

(NH4)2CO3  
- 177,8 кг/ т соди
- 12,99 н.д.                       (436,5 кг/т соди)  

NH4HCO3 
- 254 кг/ т соди
- 11,3 н.д.          CO2 (заг.)  = 36,35  н.д.

NH4Cl 
- 992,2 кг/ т соди
- 65,0 н.д.                       (227 кг/т соди)

NH4OH 
- 7,7 кг/ т соди
- 0,8 н.д. 
      t = 30 ºC

H2O 

- 4282,84  кг/ т соди

     прямий титр = 25,85 н.д.

Всього  
   6217,54 кг/ т соди

При русі фільтрової рідини по трубках КДС вона нагрівається від 30ºC до 75ºС. При цьому гідрокарбонат амонію, який знаходиться в фільтровій рідині, розкладається (1.10)

                          2NH4HCO3 → (NH4)2CO3  +   СО2  +   H2O – 18,9 кДж
     

                             2 · 79                96                  44           18           

Згідно реакції (1.10) кількість розкладеного NH4HCO3  дорівнює                        254,4 кг/т соди. При цьому утворюється 

(NH4)2CO3   
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СО2 і пари H2O, які виділилися в КДС із фільтрової рідини, приєднуються до основного потоку парової суміші, яка направляється в ХГДС.

Визначаємо кількість водяних парів, які виділяються  з фільтрової рідини  в газову фазу разом із СО2 при нагріванні рідини від 322 до 75ºС. 

Розрахунок виконується на кінцеву температуру рідини – 75ºС (348ºК).

Пружність водяних парів при 75ºС 
[image: image6.wmf]o
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З урахуванням поправки на закон Рауля пружність водяної пари над розчином складе РН2О = 289,1 · 0,8 = 231 мм рт. ст. (0,304 атм). 

Тиск над фільтровою рідиною дорівнює тиску газу на виході із КДС                       760 мм рт. ст. 

Тиск сухого діоксиду вуглецю дорівнює
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 м3/т соди  або  12,67 кг/т соди.

Склад газу на виході із КДС приймається з умови, що кількість аміаку, яка подається в ДС повинна дорівнювати його кількості в фільтровій рідини, за відніманням втрат його з дистилерною рідиною.

Ці втрати згідно регламенту становлять 0,65 кг NH3 на 1 т соди                   (0,1 н.д.). 

Приймаємо також, що з теплообмінника дистиляції в змішувач надходить фільтрова рідина, яка містить 0,8 н.д. залишкової вуглекислоти. Кількість (NH4)2CO3, яка міститься в цій рідині, еквівалентна CO2, тобто                 0,8 н.д. 

Кількість втраченої вуглекислоти складає 
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 = 0,8 · 1,1 · 5,7 = 5,02 кг/т соди.

де 1,1 – перевідний коефіцієнт з н.д. в кг/м3.  

З урахуванням втрат NH3 і CO2 в нижню частину КДС із теплообмінника дистиляції надходить газ, який містить 
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       Температура газу на виході із ТДС – 89 ºС. Тиск газу на виході із ТДС –  780 мм рт. ст. (103,974 кПа). Для температури 89 ºС пружність водяної пари дорівнює 
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З урахуванням поправки на закон Рауля пружність водяної пари над розчином складе:
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 = 506,1 · 0,8 = 406 мм. рт. ст. (0,534 атм).

Тиск сухого газу 

Рс.г.. = 780 – 406 = 374 мм. рт. ст. (0,492 атм).

                                         V с.г.  = VNH3  + VСО2 + Vін.,                                                                 (4.2)

V с.п.   = 574,3 + 76,9 + 5,8 = 656,6 м3/т соди,

де 5,8 – кількість   інертного  газу  (повітря),   що   поступає   в  дистиляційну 

              колону з гріючою парою, м3/т соди (або 7,5 кг/ т соди).
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Склад газу на вході в КДС:

NH3  - 435,9 кг/т соди


t = 89 ºC

CO2  - 151 кг/т соди


тиск 780мм рт. ст.

Н2О  - 573 кг/т соди


Інертний газ - 7,5 кг/т соди

Всього     1167,4 кг/т соди


Парогазова суміш, що поступає в КДС, піднімаючись вгору, охолоджується від 89ºC до 70ºС фільтровою рідиною, яка рухається зверху вниз по трубах. Фільтрова рідина нагрівається при цьому від t = 30ºС до              t = 75ºС. 

При охолодженні парогазової суміші з неї конденсується водяна пара і в утвореному конденсаті розчиняються  аміак і діоксид вуглецю. 

Кількість утвореного конденсату визначається за різницею вмісту водяних парів в газі на вході в КДС і на виході з нього. Вміст водяної пари на вході в КДС  
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Сконденсувалося водяної пари                   
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При густині конденсату ρк = 1040 кг/м3  його об'єм складе
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Вміст NH3 і CO2 в конденсаті може бути знайдений екстраполяцією даних діаграми Ю. Собчукова до температури 80ºС (середня температура 
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Кількість NH3  розчиненого в конденсаті 
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Температура газу на виході із КДС – 70ºС. Тиск газу  на виході із         КДС – 760 мм рт. ст. 

Пружність водяних парів при t = 70º  
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 З урахуванням поправки  на закон Рауля пружність водяної пари над розчином складе 
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 = 233,7· 0,8 = 187 мм рт. ст. (0,245 атм). 

Кількість інертного газу приймаємо рівною його кількості, що надходить в АБ-2 із ХГДС.  Vін. = 5,8 м3/т соди. 

Тиск сухих газів                           

Рс.п. = 760 – 187  = 573 мм рт. ст. (0,75 атм).
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Вирішуючи рівняння, одержимо  х = 218,85 м3/т соди або  175,9 кг/ т соди
Сконденсувалося водяної пари в КДС  
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В цій кількості розчиняється 
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Вміст NH3 в газі на виході із КДС 
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Вміст CO2  в газі на виході із КДС  
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 = 70,9 + (151 ( 2,2) = 219,7 кг/ т соди.
Склад конденсату:

Н2О - 397 кг/ т соди
NH3 - 12 кг/ т соди
CO2 - 2,2 кг/ т соди
Всього     411,2 кг/ т соди
Конденсат направляється на малу дистиляцію для відгону з нього NH3 і CO2 .

При розчиненні NH3 і CO2  в конденсаті протікають реакції:

                  Н2О(р) + 2NH3(г)  +  CO2(г)   →  (NH4)2CO3(р)  + 163,4  кДж            (4.6)

                   18           2·17           44                      96               

                         Н2О (р) + 2NH3 (г)   =  NH4OН(р)  + 36,45 кДж                      (4.7)

Кількість СО2, розчиненого в конденсаті 
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Кількість NH3,  витраченого на реакцію (4.6)
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 EMBED Equation.3  [image: image39.wmf]соди.
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Кількість Н2О, витраченої на реакцію (4.6) 
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Кількість (NH4)2CO3(р), утвореного за реакцією (4.6)
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Кількість NH3, витраченого на реакцію (4.7)
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Кількість Н2О, витраченої на реакцію (4.7)
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Кількість утвореного NH4OН за реакцією (4.7)


[image: image45.wmf]соди.

кг/т

21,2

17

35

10,3

g

///

ОН

4

N

Н

=

×

=


Склад конденсату в солях:

(NH4)2CO3                                     - 4,8 кг/т соди

NH4OН                                        -  21,2 кг/т соди

Н2О          397 - 0,9 – 10,9 = 385,2 кг/т соди
Всього                                       411,2 кг/т соди

Баланс води

Прихід:

1. Приходить води з фільтровою рідиною 
- 4282,84 кг/т соди                                  

2. Приходить води з водяною парою 

- 573 кг/т соди

3. Приходить з аміачною водою  


- 7,3 кг/т соди

4. Утворюється за реакцією( 6.1)


- 29 кг/т соди

Всього приходить води в КДС  


- 4892,14 кг/т соди

Витрата:

1. Уходить води з газом у ХГДС



- 175,9 кг/т соди

2. Уходить води разом із СО2 (з фільтрової рідини) 
- 12,67 кг/т соди

3. Витрата за реакцією





- 11,8 кг/т соди

4. Уходить води з конденсатом  



- 397 кг/т соди

5. Уходить з фільтровою рідиною в ТДС 


- х кг/т соди

Всього уходить води із КДС 
х + 597,4 кг/т соди;   х = 4294,77 кг/т соди

Баланс   (NH4)2CO3
Прихід:

1. Приходить  із фільтровою рідиною


- 177,8 кг/т соди

2. Утворюється за реакцією (4.1)



- 154,6 кг/т соди

3. Утворюється за реакцією (4.2)



- 4,8 кг/т соди

Всього 







- 337,2 кг/т соди

Витрата:

1. Уходить з конденсатом




 - 4,8 кг/т соди

2. Уходить з фільтровою рідиною



- 332,4 кг/т соди

Всього йде







 - 337,2 кг/т соди

Склад рідини на виході із КДС.

NaCl 


- 462 кг/т соди - 27,7 н.д.

Домішки 

- 3,6 кг/т соди

Na2SO4  

- 18,0 кг/т соди - 0,89 н.д.

ρ = 1077,5 кг/м3
Na2CO3  

- 11,6 кг/т соди - 0,76 н.д.

(NH4)2CO3  

- 332,4 кг/т соди - 24,3 н.д.

V = 5,72м3/т соди

NH4Cl 

- 992,2 кг/т соди - 65 н.д.

NH4OH 

-7,7 кг/т соди -  0,8 н.д. 

H2O 


- 4294,77 кг/т соди

Всього

- 6122,27 кг/т соди

Оскільки об'єм води на вході і на виході практично не змінюється (0,38%), приймаємо незмінність об'єму фільтрової рідини по всій висоті КДС.

Склад вихідної рідини:                                                                                  

загальний Cl¯= 92,7 н.д.     

прямий титр = 0,76 + 24,3 + 0,8 = 25,96 н.д. ; загальний NH3  = 90,1 н.д.  

CO2 (заг.)  = 24,3 н.д. 

t = 75 ºC 

Результати розрахунків зводимо в таблицю матеріального балансу конденсатора дистиляції (табл.).

Таблиця ( Матеріальний баланс конденсатора дистиляції (КДС)

	   Компоненти
	Прихід, кг/т соди
	Витрата, кг/т соди

	
	З фільтровою рідиною
	З аміачною водою
	З газом із ТДС
	Від хімічної реакції
	Разом
	З фільтровою рідиною
	З конденсатом на малу дистиляцію
	З газом в ХГДС
	На хімічну реакцію
	Разом


	NaCl
	462,0
	–
	–
	–
	462,0
	462,0
	–
	–
	–
	462,0

	домішки
	3,6
	–
	–
	–
	3,6
	3,6
	–
	–
	–
	3,6

	Na2SO4  
	18,0
	–
	–
	–
	18,0
	18,0
	–
	–
	–
	18,0

	Na2CO3  
	11,6
	–
	–
	–
	11,6
	11,6
	–
	–
	–
	11,6

	(NH4)2CO3  
	177,8
	–
	–
	159,4
	337,2
	332,4
	4,8
	–
	–
	337,2

	NH4НCO3  
	254,4
	–
	–
	–
	254,4
	–
	–
	–
	254,4
	254,4

	NH4OH
	7,7
	–
	–
	21,2
	29,2
	7,7
	21,2
	–
	–
	29,2

	NH4Cl
	992,2
	–
	–
	-
	992,2
	992,2
	–
	–
	–
	992,2

	H2O
	4282,84
	7,3
	573,0
	29,0
	4892,14
	4294,77
	385,2
	175,9
	11,8
	4867,67

	NH3  
	–
	–
	435,9
	–
	435,9
	–
	–
	423,9
	12
	435,9

	CO2
	–
	–
	151,0
	70,9
	221,9
	–
	–
	219,7
	2,2
	221,9

	інертний газ (сухий)
	–
	–
	7,5
	–
	7,5
	–
	–
	7,5
	–
	7,5

	Всього
	6217,54
	7,3
	1167,4
	280,5
	7665,64
	6122,27
	411,2
	855,61
	280,4
	7641,17


Матеріальний баланс теплообмінника дистиляції (ТДС)

В теплообмінник дистиляції надходить фільтрова рідина  вказаного вище складу із КДС [10].

Склад газу на виході з ТДС

Н2О - 573 кг/т соди


t газу з ТДС  - 89 ºC

NH3 – 435,9 кг/т соди


Р = 780 мм рт.ст. 

CO2 - 151 кг/т соди

Інертний газ – 7,5 кг/т соди

Всього     1167,4 кг/т соди

В теплообміннику протікають реакції 

                  (NH4)2CO3 (р)  = CO2(г) +2 NH3(р) +  H2O(р.)  –  97,2 кДж                     (4.8)

        Na2CO3(р)  + 2 NH4Cl (р)  =  2 NaCl + 2NH3(р) + 2CO2 (г) +  H2O(р.) –  98,9 кДж         (4..9)

NH4OH, який знаходиться в фільтровій рідині при високій температурі (80 ºС і вище), переходить в негідратований стан 

                                          NH4OH(р) = NH3(р) +  H2O(р.)                                                       (4.10)

Теплота цієї реакції мала і в розрахунку не враховується. За технологічним регламентом в рідині на виході із ТДС вміст CO2 повинен бути не більше 1 н.д. Приймаємо вміст CO2  рівним 0,8 н.д.

Цій кількості CO2  буде відповідати  (NH4)2CO3  


[image: image46.wmf]11.

24,3

0,8

332,4

g

зал.

3

СО

2

)

4

(N

Н

=

×

=


де 24,3 – вміст   (NH4)2CO3  в фільтровій рідині на вході в ТДС, н.д.

Кількість  (NH4)2CO3,  що  розкладається в ТДС
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Кількість CO2,  що   утворюється за реакцією (4.8)
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Кількість NH3(р),  що  утворюється за реакцією (4.8)
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Утворюється Н2О  за реакцією (4.9)  
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Витрачається Na2CO3 (р)  на реакцію (4.9)  
[image: image51.wmf]соди
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Витрачається NН4Cl на реакцію (4.9)  
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Утворюється NaCl  за реакцією (4.9) 
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Утворюється NН3 за реакцією (4.9)
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Утворюється СО2   за реакцією (4.9)
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Утворюється Н2О   за реакцією (4.9)
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Витрачається NH4OH  на реакцію (4.10)  
[image: image57.wmf]соди
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Утворюється NН3 за реакцією (4.10)
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Утворюється Н2О   за реакцією (4.10)
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Визначення вмісту водяних парів в  парогазовій суміші на вході в ТДС

Приймаємо, що весь аміак виділяється в газову фазу в дистилері.

Склад газу

NН3    


-  435,4 кг/т соди  (573,7 м3/ т соди )                              

СО2   


- 151,0 – 147,3 = 3,7 кг/т соди (1,88  м3/ т соди)                                

Н2О  


 - х   кг/т соди  

Інертний газ 
- 7,5 кг/т соди  (5,8 м3/ т соди )                              

Температура рідини на виході ТДС 97ºС. Для температури 97ºС пружність водяної пари 
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   або  863 кг/ т соди.

Конденсується Н2О  в ТДС
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  863 – 573  = 290 кг/т соди  або 0,29 м3/ т соди.  

Об'єм фільтрової рідини на виході із ТДС

Vф.р.ТДС  =  5,70 + 0,29 = 5,99 м3/ т соди.  

Баланс води

Прихід:

1. Приходить води з фільтровою рідиною 

- 4294,77 кг/т соди

2. Приходить водяна пара з газом із ДС  


- 863 кг/т соди

3. Утворюється за реакціями 




- 66,22 кг/т соди
Всього приходить води 





   5224,0 кг/т соди

Витрата:

1. Уходить в вигляді водяної пари в  КДС

 - 573 кг/т соди

2. Уходить з фільтровою рідиною



- х кг/т соди
Всього уходить води  

х + 573 кг/т соди, звідки х  = 4651 кг/ т соди

Баланс   NH4Сl

1. Приходить  із КДС  




- 992,2 кг/т соди

2. Витрачається на  реакцію 



- 11,7 кг/т соди

Іде в змішувач                                                         980,5 кг/т соди

Баланс   (NH4)2CO3
1. Розкладається  в  ТДС 



- 321,4 кг/т соди

2. Приходить із фільтровою рідиною із КДС
- 332,4 кг/т соди

Уходить в змішувач




- 11,0 кг/т соди

Баланс   NаСl

1. Приходить  із КДС




- 460 кг/т соди

2. Витрачається на  реакцію 



- 12,8 кг/т соди

Уходить в змішувач




- 474,8 кг/т соди

Склад рідини на виході із ТДС (вхід в ЗМ)

NaCl 

- 474,8 кг/т соди 




- 27 н.д.

Домішки 
- 3,6 кг/ т соди

Na2SO4 
 -18,0 кг/ т соди 




- 0,85 н.д.

(NH4)2CO3  
- 11 кг/т соди 




- 0,77 н.д. 

NH4Cl 
-980,5 кг/т соди 




- 67,2 н.д.

NН3    

-  121,24 кг/т соди  



- 23,8 н.д.

Н2О

- 4651,0

Всього  


        6260,1 кг/т соди  

V = 5,99 м3/т соди, 
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Загальний вміст NН3  в рідині 
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Результати розрахунку заносимо в таблицю матеріального балансу теплообмінник дистиляції (табл.).

Таблиця  – Матеріальний баланс теплообмінника (ТДС)

	Компоненти
	Прихід, в кг/т соди
	Витрата, в кг/т соди

	
	З фільтровою рідиною

із КДС
	З газом із ДС і ЗМ
	Від хімічної реакції
	Разом
	З фільтровою рідиною

в ЗМ
	З газом у КДС
	На хімічну реакцію
	Разом

	NaCl
	462,0
	–
	12,8
	474,8
	474,8
	–
	–
	474,8

	домішки
	3,6
	–
	–
	3,6
	3,6
	–
	–
	3,6

	Na2SO4  
	18,0
	–
	–
	18,0
	18,0
	–
	–
	18,0

	Na2CO3  
	11,6
	–
	–
	11,6
	-
	–
	11,6
	11,6

	(NH4)2CO3  
	332,4
	–
	–
	332,4
	11
	–
	321,4
	331,4

	NH4НCO3  
	-
	–
	–
	–
	–
	–
	–
	–

	NH4OH
	7,7
	–
	–
	7,7
	–
	–
	7,7
	7,7

	NH4Cl
	992,2
	–
	–
	992,2
	980,5
	–
	11,7
	992,2

	H2O
	4294,77
	863
	66,22
	5224
	4651
	573
	–
	5224

	NH3  
	–
	432,8
	121,4
	554,2
	121,24
	432,8
	–
	554,2

	CO2
	–
	-
	152,1
	152,1
	–
	152,1
	–
	152,1

	інертний газ (сухий)
	–
	7,5
	–
	7,5
	–
	7,5
	–
	7,5

	Всього
	6122,27
	1303,3
	352,52
	6999,7
	6230,1
	1165,4
	352,4
	6937,7


Матеріальний  баланс дистилера ДС

Із змішувача в дистилер поступає суспензія (склад вказаний вище).

Із ДС і ЗМ у ТДС надходить газ наступного складу [10]:

NH3


- 435,4 кг/т соди (з нього виділяється в ЗМ  95 кг/т соди)

Н2О


- 863 кг/т соди

Інертний газ
- 7,5 кг/т соди
Всього 

1305,9  кг/т соди

Температура газу на виході із ДС  - 100ºС.

Тиск газу на виході із ДС  -  840 мм рт.ст.

З нижньої частини дистилера виходить суспензія, освітлена частина якої містить:  загальний Cl¯  - 67 н. д.,  загальний NH3  - 0,1 н. д, 

В нижню частину ДС подається гостра насичена пара з температурою 115ºС  (Р = 1290 мм рт.ст.): І = 2698 кДж/кг.

Водяна пара, яка подається в дистилер, частково конденсується, однак загальний об'єм рідини змінюється незначно. Це пов'язано зі зменшенням об'єму рідини при відгоні з неї аміаку відповідно до реакції. 

Сумарний кінцевий об'єм рідини знаходимо за вмістом іона Cl¯ в ній на вході в ДС (зі ЗМ) і на виході з нього в (ВИП-1). Середня густина дистилерної рідини на виході із ДС з урахуванням твердих домішок, що в ній містяться, дорівнює 1100 кг / т соди.

Об'єм освітленої частини дистилерної рідини на виході із ДС
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Вага суспензії на виході із ДС

1100 ( 7,92 = 8714 кг/т соди.

Кількість солей і твердих домішок в дистилерній рідині

489,6 + 3,6 + 1012,9 + 0,65 + 207,7 = 1714,45 кг/т соди,

де 0,65 – втрати аміаку в дистилерній рідини.

Кількість води в дистилерній рідині 

8714 – 171445 = 6999,55 кг/т соди.

Баланс  води

Прихід:

1. Приходить води з фільтровою рідиною
- 6244,6 кг/т соди

2. Приходить з гріючою парою 


- х кг/т соди

Всього приходить води




х + 6244,6 кг/т соди

Витрата:

1. Уходить в ТДС із парогазовою сумішшю
    - 863 кг/т соди

2. Уходить з дистилерної  рідиною
в ВИП             - 16999,55 кг/т соди

Всього йде води

            7862,65 кг/т соди, х = 1618 кг/т соди

В  дистилерній рідині на виході із ДС міститься:

1. Рідка фаза 

NaCl




- 489,6 кг/т соди

Домішки



- 3,6 кг/т соди

NH3 




- 0,65 кг/т соди

СаCl2




- 1012,9 кг/т соди

Н2О




- 6999,55 кг/т соди

Всього




   8506,3 кг/т соди

2. Тверда фаза

Са(ОН)2



- 34,5 кг/т соди

СаСО3




- 53,9 кг/т соди

СаSО4




- 17,3 кг/т соди

Тверді домішки 


- 102,0 кг/т соди

Всього                                             207,7 кг/т соди

Отримані дані зводимо в таблицю матеріального балансу дистилера (табл.).

Таблиця – Матеріальний  баланс дистилера (ДС) 

	Компоненти
	Прихід, кг/т соди
	Витрата, кг/т соди

	
	Із суспензією зі ЗМ
	З водяною 

парою
	Разом
	З дистилерною рідиною
	З газом 

в ТДС
	Разом

	
	Рідка фаза
	Тверда фаза
	
	
	Рідка

 фаза
	Тверда фаза
	
	

	NaCl
	489,6
	–
	–
	489,6
	489,6
	–
	–
	489,6

	домішки
	3,6
	–
	–
	3,6
	3,6
	–
	–
	3,6

	СаСl2 
	1012,9
	–
	–
	1012,9
	1012,9
	–
	–
	1012,9

	Н2О
	6244,6
	–
	1618
	7862,6
	6999,55
	–
	863
	7862,6

	Са(ОН)2  
	–
	34,5
	–
	34,5
	–
	34,5
	–
	34,5

	СаSО4
	–
	17,3
	–
	17,3
	–
	17,3
	–
	17,3

	СаСО3
	–
	53,9
	–
	53,9
	–
	53,9
	–
	53,9

	інертний газ
	–
	–
	7,5
	7,5
	–
	–
	7,5
	7,5

	Інертні домішки
	–
	102,0
	–
	102,0
	–
	102,0
	–
	102,0

	NН3
	337,8
	–
	–
	337,8
	0,65
	–
	435,4
	436,05

	Всього
	8088,5
	207,7
	1625,5
	10019,95
	8506,3
	207,7
	1305,9
	9921,7


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 регенерації аміаку на годинну потужність заносимо до таблиці зведеного матеріального балансу (табл. 4.5).

Таблиця – Зведений матеріальний баланс стадії регенерації аміаку
	Конденсатор дистиляції (КДС)

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

	1
	2
	3
	4
	5
	6
	7
	8

	1. Фільтрова рідина:
	 
	 
	 
	1. Фільтрова рідина 

в ТДС:
	 
	 
	 

	NaCl
	462
	12388,8
	7,4
	NaCl
	462
	12388,8
	7,5

	домішки
	3,6
	96,5
	0,1
	домішки
	3,6
	96,5
	0,1

	Na2SO4  
	18
	482,7
	0,3
	Na2SO4  
	18
	482,7
	0,3


Продовження табл. 

	1
	2
	3
	4
	5
	6
	7
	8

	Na2CO3  
	11,6
	311,1
	0,2
	Na2CO3  
	11,6
	311,1
	0,2

	(NH4)2CO3  
	177,8
	4767,8
	2,9
	(NH4)2CO3  
	332,4
	8913,5
	5,4

	NH4НCO3  
	254,4
	6821,9
	4,1
	NH4OH
	7,7
	206,5
	0,1

	NH4OH
	7,7
	206,5
	0,1
	NH4Cl
	992,2
	26606,5
	16,2

	NH4Cl
	992,2
	26606,5
	16,0
	H2O

 
	4294,77
	115167,0
	70,1

	H2O
	4282,8
	114847,1
	69,0
	
	
	
	

	Разом:
	6210,1
	166528,9
	100,0
	Разом:
	6122,3
	164172,6
	100,0

	2. Аміачна вода:
	
	
	
	2. Конденсат на малу дистиляцію:
	
	
	

	H2O

 

 
	7,3
	195,8
	100,0
	(NH4)2CO3  
	4,8
	128,7
	1,2

	
	
	
	
	NH4OH
	21,2
	568,5
	5,2

	
	
	
	
	H2O
	385,2
	10329,4
	93,7

	Разом:
	7,3
	195,8
	100,0
	Разом:
	411,2
	11026,6
	100,0

	3. З газом із ТДС
	
	
	
	3. З газом в ХГДС:
	
	
	

	H2O
	573
	15365,4
	49,1
	H2O
	175,9
	4716,9
	21,3

	NH3  
	435,9
	11688,9
	37,3
	NH3  
	423,9
	11367,2
	51,3

	CO2
	151
	4049,2
	12,9
	CO2
	219,7
	5891,4
	26,6

	інертний газ 
	7,5
	201,1
	0,6
	інертний газ 
	7,5
	201,1
	0,9

	 Разом:
	1167,4
	31304,6
	100,0
	Разом:
	827
	22176,5
	100,0

	4. Від хімічної реакції:
	
	
	
	4. На хімічну реакцію:
	
	
	

	(NH4)2CO3  
	159,4
	4274,4
	56,8
	NH4НCO3
	254,4
	6821,9
	90,7

	NH4OH
	21,2
	568,5
	7,6
	H2O
	11,8
	316,4
	4,2

	H2O
	29
	777,7
	10,3
	NH3
	12
	321,8
	4,3

	CO2
	70,9
	1901,2
	25,3
	CO2
	2,2
	59,0
	0,8

	 Разом:
	280,5
	7521,8
	100,0
	 Разом:
	280,4
	7519,1
	100,0

	РАЗОМ:
	7665,3
	205551,0
	100,0
	РАЗОМ:
	7640,9
	204894,8
	100,0

	Теплообмінник дистиляції (ТДС)

	1. Фільтрова рідина з КДС:
	 
	 
	 
	1. Фільтрова рідина в ЗМ:
	 
	 
	 

	NaCl
	462
	12388,8
	7,5
	NaCl
	474,8
	12732,1
	7,6

	домішки
	3,6
	96,5
	0,1
	домішки
	3,6
	96,5
	0,1

	Na2SO4  
	18
	482,7
	0,3
	Na2SO4  
	18
	482,7
	0,3

	Na2CO3  
	11,6
	311,1
	0,2
	(NH4)2CO3  
	11
	295,0
	0,2

	(NH4)2CO3  
	332,4
	8913,5
	5,4
	NH4Cl
	980,5
	26292,7
	15,7

	NH4OH
	7,7
	206,5
	0,1
	H2O
	4651
	124719,6
	74,3

	NH4Cl
	992,2
	26606,5
	16,2
	NH3  

 
	121,24
	3251,1
	1,9


Продовження табл. 4.5

	1
	2
	3
	4
	5
	6
	7
	8

	H2O
	4294,77
	115167,0
	70,1
	Разом:
	6260,1
	167869,7
	100,0

	Разом:
	6122,3
	164172,603
	100,0
	2. Газ у КДС
	
	
	

	2. Газ ДС і ЗМ
	
	
	
	H2O
	573
	15365,4
	49,1

	H2O
	863
	23141,9
	61,7
	NH3  
	435,9
	11688,9
	37,3

	NH3  
	528,4
	14169,4
	37,8
	CO2
	151
	4049,2
	12,9

	інертний газ

 
	7,5


	201,1


	0,5
	інертний газ 
	7,5
	201,1
	0,6

	Разом:
	1398,8
	37512,4
	100,0
	Разом:
	1167,4
	31304,6
	100,0

	3. Від хімічної реакції
	
	
	
	3. На хімічну реакцію
	
	
	

	NaCl
	12,8
	343,2
	3,6
	Na2CO3  
	11,6
	311,1
	3,3

	H2O
	66,22
	1775,7
	18,8
	(NH4)2CO3  
	321,4
	8618,5
	91,2

	NH3  
	121,4
	3255,4
	34,4
	NH4OH
	7,7
	206,5
	2,2

	CO2
	152,1
	4078,7
	43,1
	NH4Cl
	11,7
	313,7
	3,3

	Разом:
	352,5
	9453,1
	100,0
	Разом:
	352,4
	9449,8
	100,0

	РАЗОМ:
	7873,7
	211138,1
	100,0
	РАЗОМ:
	7777,9
	208624,1
	100,0

	Змішувач (ЗМ)

	1. Фільтрова рідина з ТДС:
	
	
	
	1. Суспензія в ДС:
	
	
	

	NaCl
	474,8
	12732,1
	7,6
	рідка фаза
	8088,5
	216898,3
	97,5

	домішки
	3,6
	96,5
	0,1
	тверда фаза
	207,7
	5569,6
	2,5

	Na2SO4  
	18
	482,7
	0,3
	Разом:
	8296,2
	222467,9
	100,0

	(NH4)2CO3  
	11
	295,0
	0,2
	 2. З газом в ТДС
	
	
	

	NH4Cl
	980,5
	26292,7
	15,7
	 NH3  
	93,0
	2493,9
	100,0

	H2O
	4651
	124719,6
	74,3
	Разом:
	93,0
	2493,9
	100,0

	NH3  
	121,24
	3251,1
	1,9
	
	
	
	

	Разом:
	6260,1
	167869,7
	100,0
	
	
	
	

	2. Вапняне молоко:
	
	
	
	3. На хімічні реакції:
	
	
	

	рідка фаза
	1259,5
	33774,3
	59,3
	Na2SO4  
	18
	482,7
	1,1

	тверда фаза
	865,5
	23208,9
	40,7
	NH4Cl
	980,5
	26292,7
	57,3

	Разом:
	2125,0
	56983,2
	100,0
	(NH4)2CO3  
	11
	295,0
	0,6

	3. Від хімічної реакції:
	
	
	
	Са(ОН)2
	686,5
	18408,9
	40,1

	NaCl
	18,9
	506,8
	1,1
	СаCl2
	14,1
	378,1
	0,8

	NH3  
	315,51
	8460,6
	18,4
	Разом:

 

 

 

 

 
	1710,1
	45857,4
	100,0

	H2O
	334,1
	8959,1
	19,5
	
	
	
	

	СаСО3
	11,4
	305,7
	0,7
	
	
	
	

	СаCl2
	1017
	27271,5
	59,3
	
	
	
	

	СаSO4
	17,3
	463,9
	1,0
	
	
	
	

	Разом:
	1714,2
	45967,6
	100,0
	
	
	
	


Продовження табл. 4.5

	1
	2
	3
	4
	5
	6
	7
	8

	РАЗОМ:
	10099,4
	270820,6
	100,0
	РАЗОМ:
	10099,3
	270819,2
	100,0

	Дистилер (ДС)

	1. Суспензія зі змішувача
	 
	 
	 
	1. Дистилерна рідина:
	 
	 
	 

	рідка фаза
	8088,5
	216898,3
	97,5
	рідка фаза
	8506,3
	228101,9
	97,6

	тверда фаза
	207,7
	5569,6
	2,5
	тверда фаза
	207,7
	5569,6
	2,4

	Разом:
	8296,2
	222467,9
	100,0
	Разом:
	8714
	233671,5
	100,0

	2. Водяна пара
	
	
	
	2. Газ у ТДС
	
	
	

	H2O
	1717
	46042,5
	99,6
	H2O
	863
	23141,9
	66,1

	інертний газ
	7,5
	201,1
	0,4
	інертний газ
	7,5
	201,1
	0,6

	Разом:

 
	1724,5
	46243,6
	100,0
	NH3
	435,4
	11675,5
	33,3

	
	
	
	
	Разом:
	1305,9
	35018,5
	100,0

	РАЗОМ:
	10020,7
	268711,5
	100,0
	РАЗОМ:
	10019,9
	268690,1
	100,0

	ВСЬОГО: 
	35651,8
	956221,2
	100,0
	 ВСЬОГО
	35540,0
	953028,1
	100,0


Нев’язка балансу 
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, що є припустимим.
Тепловий баланс конденсатора дистиляції  (КДС)
Фізико-хімічні константи [10]:
Теплоємність фільтрової рідини на вході з КДС Сф..р. = 3,41 кДж/(кг ·ºС).
Теплоємність фільтрової рідини  на виході з КДС Сф..р = 3,41 кДж/(кг ·ºС).
Теплоємність насиченої пари NH3 над аміачним розчином СNH3  = 2,18 кДж/(кг·ºС).
Теплоємність газоподібного СО2 над аміачним розчином ССО2 = 0,84 кДж/(кг·ºС). 

Теплоємність конденсату водяної пари в присутності NH3 і СО2 Ск = 3,78 кДж/(кг· ºС).

Температура фільтрової рідини  на вході в КДС t вх.р.  = 32ºС.                                   

Температура фільтрової рідини  на виході із  КДС  tвих. р.  = 75ºС.                                   

Температура газу на вході в КДС  tвх. г.  = 89ºС.    

Температура газу  на виході із  КДС  tвих. г.  = 75ºС. 

Температура конденсату  tк  = 80ºС.                                   

Тепломісткість водяної пари  на вході в КДС при t = 89ºС J89 = 2660,0 кДж/кг.
Тепломісткість водяної пари  на виході з  КДС при t = 70ºС  J70= 2622,0 кДж/кг.
Теплота утворення (NН4)2СО3 – 1014,0 кДж/кг.

Теплота розкладання  NН4НСО3  – 244,0 кДж/кг.
Теплота утворення NН4ОН  – 1043,0 кДж/кг.
Теплоємність інертного газу Сін.г.  = 1,0 кДж/кг.
Прихід тепла

1. З фільтровою рідиною   

Q1 =  166528,9  · 3,41 · 32 =   18171633,6 кДж/годину.

2. З газом із ТДС з
· водяною парою  

Q2 = 15365,4  · 2660,0 = 40871964,0  кДж/годину;
· з газоподібним  NH3      

Q3 =  11688,9 · 2,18 ·  89 = 2267880,4  кДж/годину;
· з газоподібним  СО2          

Q4 = 4049,2 · 0,84  · 89  = 302718,2 кДж/годину;
· з інертним газом           

Q5 = 201,1 · 1,0 · 89 = 17897,9 кДж/годину.
3. Теплота утворення (NН4)2СО3 

Q6 =  4247,4 · 1014,0 =  4334241,6  кДж/годину.
4. Теплота утворення NН4ОН

Q7 =   568,5 · 1043,0 =  592945,5  кДж/годину.
Прихід тепла:   Qпр.  = 66559281,2  кДж/годину.
Витрата тепла

В трубному просторі:

1. З фільтровою рідиною в ТДС  

Q9  = 164172,6 · 3,41  · 75 = 41987142,5  кДж/годину.
2. З СО2  в ХГДС  

Q10 = 1901,2 · 0,84 · 70   =   111790,6  кДж/годину.
3. На реакцію розкладання NН4НСО3 
Q11 =  6821,9 · 244,0 =   1664543,6 кДж/годину.

В міжтрубному просторі:

4. З водяною парою в  ХГДС   

Q13 =  4716,9 · 2622 = 12367711,8  кДж/годину.
5. З NH3  в ХГДС  

Q14 = 11688,9 · 2,18 · 70 = 1783726,1  кДж/годину.
6. З СО2  в ХГДС  

Q15 = 3990,2 ·  0,84 ·  70 = 234623,8  кДж/годину.
7. З інертним газом       

Q16 = 201,1 · 1,0 ·  70 = 14077,0  кДж/годину.
8. З конденсатом на малу дистиляцію    

Q17  =   11026,6 · 3,78 · 80 =  3334443,8  кДж/годину.
Витрата тепла: Qвитр.  = 61498059,2  кДж/годину.
Втрати в навколишнє середовище визначаємо за різницею між приходом і витратою тепла

Qвтр  =  66559281,2 ( 61498059,2 =  5061222,0 кДж/годину.
Отримані дані зводимо в таблицю теплового балансу конденсатора дистиляції (табл. 4.6).
Таблиця 4.6 – Тепловий  баланс конденсатора дистиляції (КДС)
	Прихід тепла
	Витрата

	Стаття
	кДж/годину
	Стаття
	кДж/годину

	З фільтровою рідиною
	18171633,6
	В трубному просторі:
	

	З газами з ТДС
	
	З фільтровою рідиною
	41987142,5 

	з водяною парою
	40871964,0
	З СО2 (газ) в ХГДС
	111790,6  

	з газоподібним NH3
	2267880,4
	На розкладання NH4НСО3
	1664543,6

	з газоподібним СО2
	302718,2
	В міжтрубному просторі:
	

	з інертним газом
	17897,9
	З водяною парою в ХГДС
	12367711,8

	Теплота утворення (NН4)2СО3
	4334241,6
	З газоподібним NH3 в ХГДС
	1783726,1

	Теплота утворення NH4ОН
	592945,5
	З газоподібним СО2 в ХГДС
	234623,8  

	
	
	З інертним газом в ХГДС
	14077,0

	
	
	З конденсатом на малу ДС
	3334443,8  

	
	
	Втрати в навколишнє середовище
	5061222,0

	Разом
	66559281,2
	Разом
	66559281,2


Тепловий баланс (ДС)
Фізико-хімічні константи [10]:
Теплоємність освітленої частини дистилерної рідини на виході зі ЗМ             Свих.зм. = 3,45 кДж/(кг· ºС).
Теплоємність твердої фази на виході зі ЗМ  Ств.ф. = 1,05 кДж/(кг· ºС).
Теплоємність освітленої частини дистилерної рідини на виході із ДС             Свих.зм. =3,42 кДж/(кг· ºС).
Теплоємність твердої фази на виході із ДС  Ств.ф = 1,05 кДж/(кг· ºС).
Тепломісткість водяної пари  на вході в ДС при t = 100ºС    J100 = 2680 кДж/т соди.
Температура  рідини  на вході в ДС   tр.  = 93ºС.                                   

Температура газу на виході з ДС в ТДС   tг  = 100ºС.                                   

Температура суспензії  на виході із ДС   tсус.  = 109 ºС.   
Теплота виділення в газову фазу: 2050  кДж/кг.
Прихід тепла

1. З освітленою частиною рідини зі ЗМ   

Q1 = 216898,3 · 3,45 · 93 =  69591819,6 кДж/годину.
2. З твердою фазою зі ЗМ    

Q2 = 5569,6 · 1,05  ·  93 = 543871,4 кДж/годину.

3. З водяною парою            

Q3 = 46042,5 · 2700 = 124314750,0  кДж/годину.
Всього приходить тепла:  Qпр. =   194450441,0 кДж/годину.
Витрата тепла

1. З  рідкою фазою дистилерної рідини в ВП-1
Q4 = 228101,9 · 3,42 · 109  = 85031826,0 кДж/годину.
2. З  твердою фазою дистилерної рідини в ВП-1
Q5 = 5569,9 ·  1,05 · 109  = 637475,3 кДж/годину.
3. З газоподібним  NH3 в ТДС

Q6 =  11675,5 ·  2,18 · 100 = 2545259,0  Дж/годину.
4. На виділення NH3 з рідини в газоподібну фазу

Q7 = 11675,5 · 2050 = 23934775,0  кДж/годину.
5. З водяною парою  в ТДС       

Q8 =  23141,9  · 2680 = 62020292,0  кДж/годину.
Загальна витрата тепла:  Qвитр.  =  174169627,3  кДж/годину.
Втрати в навколишнє середовище визначаємо за різницею між приходом і витратою тепла

Qвтр.=  194450441,0   (  174169627,3  = 20280813,7  кДж/годину.
Отримані дані зводимо в таблицю теплового балансу дистилера                (табл.).
Таблиця – Тепловий  баланс дистилера (ДС)

	Прихід тепла
	Витрата

	Стаття
	кДж/годину
	Стаття
	кДж/годину

	З освітленою частиною рідини зі ЗМ
	69591819,6
	З  рідкою фазою дистилерної рідини в ВП
	85031826,0

	Із твердою фазою зі ЗМ
	543871,4
	З  твердою фазою дистилерної рідини в ВП
	637475,3

	З водяною парою
	124314750,0  
	З газоподібним  NH3
	2545259,0

	
	
	На виділення NH3 з рідини в газове середовище
	23934775,0  

	
	
	З водяною парою
	62020292,0  

	
	
	Втрати в навколишнє середовище
	20280813,7

	Разом
	194450441,0
	Разом
	194450441,0


Дистилер ᅠ знаходиться ᅠ в ᅠ нижній ᅠ частині ᅠ дистиляційної ᅠ колони ᅠ та ᅠ призначений ᅠ для ᅠ десорбції ᅠ аміаку ᅠ водяною ᅠ парою ᅠ із ᅠ суспензії, ᅠ яка ᅠ надходить ᅠ зі ᅠ змішувача. ᅠ 
Протитечійний ᅠ дистилер, ᅠ що ᅠ представляє ᅠ собою ᅠ вертикальний ᅠ циліндричний ᅠ апарат, ᅠ зібраний ᅠ з ᅠ 22 ᅠ окремих ᅠ бочок-царг ᅠ внутрішнім ᅠ діаметром ᅠ 3 ᅠ м, ᅠ які ᅠ виконані ᅠ з ᅠ чавуна ᅠ марки ᅠ СЧ24-44. ᅠ Загальна ᅠ висота ᅠ апарату ᅠ – ᅠ 21,7 ᅠ м, ᅠ продуктивність ᅠ дистилера ᅠ складає ᅠ  ᅠ 900 ᅠ т/добу. ᅠ Між ᅠ царгами ᅠ зажаті ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ 15 ᅠ протитечійних ᅠ дірчастих ᅠ контактних ᅠ елементи ᅠ  ᅠ (поз.3) ᅠ – ᅠ барботажні ᅠ тарілки, ᅠ виконані ᅠ з ᅠ вуглецевої ᅠ сталі ᅠ Ст3. ᅠ Тарілка ᅠ має ᅠ отвори ᅠ діаметром ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ 90-140 ᅠ мм. ᅠ Відстань ᅠ між ᅠ барботажними ᅠ тарілками ᅠ складає ᅠ 900 ᅠ мм, ᅠ висота ᅠ царги-бази ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ 500 ᅠ мм. ᅠ 
Суспензія ᅠ зі ᅠ змішувача ᅠ поступає ᅠ в ᅠ дистилер ᅠ по ᅠ спеціальному ᅠ патрубку ᅠ (штуцер ᅠ В) ᅠ з ᅠ похилими ᅠ зрізом ᅠ в ᅠ кінці ᅠ для ᅠ вільного ᅠ стікання ᅠ суспензії. ᅠ По ᅠ довжині ᅠ патрубка ᅠ розташований ᅠ ряд ᅠ отворів ᅠ діаметром ᅠ 20 ᅠ мм ᅠ для ᅠ забезпечення ᅠ проходу ᅠ суспензії. ᅠ Дистилерна ᅠ рідина ᅠ виходить ᅠ із ᅠ дистилера ᅠ через ᅠ штуцер ᅠ Б. ᅠ 
Гостра ᅠ пара ᅠ поступає ᅠ в ᅠ дистилер ᅠ (штуцер ᅠ А) ᅠ через ᅠ дзвін, ᅠ до ᅠ якого ᅠ кріпиться ᅠ спеціальний ᅠ відбійник ᅠ для ᅠ захисту ᅠ отворів ᅠ виводу ᅠ суспензії ᅠ від ᅠ прямого ᅠ попадання ᅠ пари. ᅠ В ᅠ верхній ᅠ частині ᅠ пристрою ᅠ вводу ᅠ пари ᅠ є ᅠ отвори ᅠ зі ᅠ знімними ᅠ кришками, ᅠ через ᅠ які ᅠ пара ᅠ може ᅠ виходити ᅠ безпосередньо ᅠ під ᅠ першу ᅠ тарілку. ᅠ За ᅠ допомогою ᅠ цих ᅠ отворів ᅠ регулюється ᅠ співвідношення ᅠ кількості ᅠ пари, ᅠ що ᅠ подається ᅠ під ᅠ дзвін ᅠ і ᅠ під ᅠ тарілку. ᅠ Парогазова ᅠ суміш ᅠ виходить ᅠ із ᅠ дистилера ᅠ (штуцер ᅠ Г) ᅠ і ᅠ через ᅠ сепараційний ᅠ простір ᅠ змішувача ᅠ направляється ᅠ в ᅠ теплообмінник ᅠ дистиляції.

Дистилер ᅠ встановлюється ᅠ на ᅠ фундамент, ᅠ зовнішня ᅠ поверхня ᅠ апарату ᅠ ізолюється. ᅠ На ᅠ дистилер ᅠ розташовані ᅠ теплообмінник ᅠ і ᅠ конденсатор ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ дистиляції.

Дірчасті ᅠ протитечійні ᅠ тарілки ᅠ дистилера ᅠ працюють ᅠ у ᅠ широкому ᅠ діапазоні ᅠ навантажень, ᅠ починаючи ᅠ з ᅠ 40-50% ᅠ номінального ᅠ навантаження. ᅠ Найбільш ᅠ оптимальний ᅠ режим ᅠ роботи ᅠ досягається ᅠ при ᅠ швидкості ᅠ газу ᅠ в ᅠ вільному ᅠ перетині ᅠ апарата ᅠ ωг ᅠ = ᅠ 2-2,5 ᅠ м/с. ᅠ Продуктивність ᅠ прийнятого ᅠ в ᅠ дипломному ᅠ проекті ᅠ дистилера ᅠ складає ᅠ 900 ᅠ т/добу ᅠ або ᅠ 37,5 ᅠ т/годину. ᅠ 
Визначаємо ᅠ об’єм ᅠ  ᅠ газового ᅠ потоку, ᅠ що ᅠ проходить ᅠ через ᅠ дистилер, ᅠ скориставшись ᅠ даними ᅠ матеріального ᅠ балансу ᅠ дистилера ᅠ (табл. ᅠ 4.4). ᅠ На ᅠ 1 ᅠ т ᅠ соди ᅠ в ᅠ ДС ᅠ виділяється: ᅠ NH3 ᅠ – ᅠ 435,4 ᅠ кг, ᅠ Н2O ᅠ – ᅠ 863 ᅠ кг, ᅠ інертних ᅠ газів ᅠ – ᅠ 7,5 ᅠ  ᅠ кг. ᅠ Температура ᅠ газу ᅠ на ᅠ виході ᅠ з ᅠ ДС ᅠ 100°С ᅠ і ᅠ тиск ᅠ 840 ᅠ мм ᅠ рт. ᅠ ст. ᅠ (111970 ᅠ Па) ᅠ [2]. ᅠ 
За ᅠ нормальних ᅠ умовах ᅠ ця ᅠ кількість ᅠ парогазової ᅠ суміші ᅠ займає ᅠ об'єм:
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Годинний ᅠ об'єм ᅠ газу ᅠ за ᅠ реальних ᅠ умовах ᅠ складає:
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 ᅠ 
Приймаючи ᅠ швидкість ᅠ газу ᅠ у ᅠ вільному ᅠ перетині ᅠ апарата ᅠ ωг ᅠ = ᅠ 2,5 ᅠ  ᅠ м/с, ᅠ перевіряємо ᅠ обраний ᅠ діаметр ᅠ апарата:
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Отже, ᅠ прийнятий ᅠ діаметр ᅠ дистилера ᅠ D ᅠ = ᅠ 3,0 ᅠ м ᅠ є ᅠ вірним.

Визначаємо ᅠ вільний ᅠ перетин ᅠ дистилера, ᅠ приймаючи ᅠ швидкість ᅠ газу ᅠ в ᅠ отворах ᅠ дірчастих ᅠ тарілок ᅠ рівною ᅠ ω0 ᅠ = ᅠ 6 ᅠ м/с:
 ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ 
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Визначимо ᅠ кількість ᅠ отворів ᅠ в ᅠ дірчастій ᅠ протитечійній ᅠ тарілці ᅠ дистилера, ᅠ приймаючи ᅠ діаметр ᅠ отворів ᅠ 140 ᅠ мм:
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З ᅠ урахуванням ᅠ заданої ᅠ потужності ᅠ виробництва ᅠ 400 ᅠ тис. ᅠ т/рік ᅠ або ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ 26,8 ᅠ т/годину ᅠ необхідна ᅠ кількість ᅠ дистилерів ᅠ дорівнює
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Приймаємо ᅠ 2 ᅠ дистилера.

Виконаємо ᅠ розрахунок ᅠ товщини ᅠ циліндричної ᅠ обичайки ᅠ дистилера.
Апарат ᅠ працює ᅠ під ᅠ надлишковим ᅠ тиском ᅠ 0,167 ᅠ МПа. ᅠ 
Матеріал ᅠ обичайки ᅠ – ᅠ чавун ᅠ марки ᅠ СЧ ᅠ 24-44. ᅠ 
Внутрішній ᅠ діаметр ᅠ обичайки ᅠ дистилера ᅠ – ᅠ 3 ᅠ м, ᅠ  ᅠ висота ᅠ дистилера ᅠ без ᅠ кришки ᅠ – ᅠ 19,4 ᅠ м.
Стадія ᅠ регенерації ᅠ вводиться ᅠ в ᅠ роботу ᅠ одночасно ᅠ зі ᅠ стадією ᅠ абсорбції ᅠ після ᅠ пуску ᅠ газових ᅠ компресорів; ᅠ пара, ᅠ що ᅠ надходить ᅠ з ᅠ компресорів, ᅠ використовується ᅠ в ᅠ дистиляційних ᅠ колонах. ᅠ 
Перед ᅠ пуском ᅠ перевіряють ᅠ справність ᅠ обладнання ᅠ і ᅠ запірної ᅠ арматури, ᅠ наявність ᅠ і ᅠ справність ᅠ контрольно-вимірювальних ᅠ приладів. ᅠ Апаратура ᅠ стадії ᅠ регенерації ᅠ повинна ᅠ бути ᅠ попередньо ᅠ прогріта. ᅠ Прогрів ᅠ апаратів ᅠ слід ᅠ проводити ᅠ з ᅠ великою ᅠ обережністю, ᅠ без ᅠ різкого ᅠ підвищення ᅠ температури; ᅠ при ᅠ наявності ᅠ в ᅠ апаратах ᅠ холодної ᅠ рідини ᅠ можливі ᅠ гідравлічні ᅠ удари ᅠ й ᅠ руйнування ᅠ апарату. ᅠ 
Про ᅠ пуск ᅠ стадії ᅠ регенерації ᅠ необхідно ᅠ попереджати ᅠ персонал ᅠ стадій ᅠ гасіння ᅠ вапна ᅠ і ᅠ компресорного, ᅠ а ᅠ також ᅠ турбінного ᅠ залу. ᅠ При ᅠ пуску ᅠ дотримується ᅠ наступна ᅠ послідовність ᅠ операцій:

1. включають ᅠ насоси, ᅠ які ᅠ подають ᅠ фільтрову ᅠ рідина ᅠ в ᅠ напірний ᅠ резервуар, ᅠ а ᅠ також ᅠ насоси, ᅠ які ᅠ подають ᅠ очищений ᅠ розсіл ᅠ на ᅠ стадію ᅠ абсорбції; ᅠ 
2. відкривають ᅠ подачу ᅠ пари ᅠ в ᅠ дистилер; ᅠ попередньо ᅠ включають ᅠ в ᅠ роботу ᅠ вакуум-насоси ᅠ стадії ᅠ абсорбції; ᅠ 
3. відкривають ᅠ надходження ᅠ вапняного ᅠ молока ᅠ в ᅠ резервуар ᅠ з ᅠ мішалкою ᅠ для ᅠ вапняного ᅠ молока; ᅠ 
4. відкривають ᅠ надходження ᅠ фільтрової ᅠ рідини ᅠ в ᅠ конденсатор ᅠ дистиляції; ᅠ одночасно ᅠ починають ᅠ подавати ᅠ вапняне ᅠ молоко ᅠ в ᅠ змішувач ᅠ і ᅠ очищений ᅠ розсіл ᅠ в ᅠ апарати ᅠ стадії ᅠ абсорбції; ᅠ 
5. відкривають ᅠ подачу ᅠ рідини ᅠ зі ᅠ змішувача ᅠ в ᅠ дистилер ᅠ і ᅠ вихід ᅠ рідини ᅠ з ᅠ дистилера ᅠ в ᅠ випарник; ᅠ 
6. включають ᅠ насоси ᅠ для ᅠ відкачування ᅠ дистилерної ᅠ рідини; ᅠ 
7. регулюють ᅠ подачу ᅠ пара, ᅠ фільтрової ᅠ рідини ᅠ і ᅠ вапняного ᅠ молока, ᅠ а ᅠ також ᅠ охолодження ᅠ газу ᅠ дистиляції ᅠ відповідно ᅠ до ᅠ норм ᅠ технологічного ᅠ режиму. ᅠ 
Дистилер ᅠ слабкої ᅠ рідини ᅠ включають ᅠ після ᅠ пуску ᅠ стадії ᅠ абсорбції ᅠ і ᅠ регенерації ᅠ в ᅠ наступній ᅠ послідовності: ᅠ 
1. відкривають ᅠ подачу ᅠ пара ᅠ з ᅠ випарника ᅠ в ᅠ дистилер ᅠ слабкої ᅠ рідини ᅠ (попередньо ᅠ дистилер ᅠ заповнюють ᅠ рідиною ᅠ і ᅠ прогрівають); ᅠ 
2. включають ᅠ вакуум; ᅠ 
3. відкривають ᅠ надходження ᅠ слабкої ᅠ рідини ᅠ в ᅠ дистилер ᅠ і ᅠ в ᅠ міру ᅠ її ᅠ прогріву ᅠ збільшують ᅠ навантаження ᅠ дистилера. ᅠ 
Стадію ᅠ регенерації ᅠ зупиняють ᅠ одночасно ᅠ зі ᅠ стадією ᅠ абсорбції, ᅠ але ᅠ після ᅠ зупинки ᅠ парових ᅠ кальцинаторів ᅠ і ᅠ стадій ᅠ карбонізації ᅠ та ᅠ фільтрації. ᅠ Компресорне ᅠ відділення ᅠ продовжує ᅠ працювати: ᅠ газ ᅠ з ᅠ компресорів ᅠ направляється ᅠ в ᅠ атмосферу, ᅠ а ᅠ пара ᅠ продовжує ᅠ надходити ᅠ в ᅠ дистилер. ᅠ 
Про ᅠ зупинку ᅠ стадії ᅠ регенерації ᅠ попереджають ᅠ персонал ᅠ стадії ᅠ гасіння ᅠ вапна ᅠ і ᅠ компресорного ᅠ відділення, ᅠ а ᅠ також ᅠ турбінного ᅠ залу. ᅠ 
До ᅠ зупинки ᅠ стадії ᅠ регенерації ᅠ необхідно ᅠ переробити ᅠ рідину ᅠ з ᅠ канав ᅠ і ᅠ приямків ᅠ і ᅠ звільнити ᅠ збірники ᅠ брудних ᅠ аміачних ᅠ вод. ᅠ 
Зупинку ᅠ стадії ᅠ регенерації ᅠ здійснюють ᅠ у ᅠ наступній ᅠ послідовності: ᅠ 
1. припиняють ᅠ подачу ᅠ фільтрової ᅠ рідини ᅠ в ᅠ конденсатор ᅠ дистиляції; ᅠ 
2. припиняють ᅠ подачу ᅠ вапняного ᅠ молока ᅠ в ᅠ змішувач ᅠ і ᅠ надходження ᅠ вапняного ᅠ молока ᅠ зі ᅠ стадії ᅠ гасіння ᅠ вапна; ᅠ 
3. промивають ᅠ трубопровід ᅠ вапняного ᅠ молока ᅠ водою ᅠ (взимку ᅠ розсолом);
4. прогрівають ᅠ апарати ᅠ стадії ᅠ регенерації ᅠ до ᅠ температури ᅠ газу, ᅠ що ᅠ виходить ᅠ з ᅠ конденсатора ᅠ дистиляції ᅠ (80-82°С); ᅠ 
5. закривають ᅠ кран ᅠ на ᅠ трубопроводі, ᅠ що ᅠ йде ᅠ зі ᅠ змішувача ᅠ в ᅠ дистилер, ᅠ спускають ᅠ рідину ᅠ з ᅠ трубопроводу ᅠ в ᅠ дистилер ᅠ і ᅠ продувають ᅠ трубу ᅠ парою; ᅠ 
6. припиняють ᅠ подачу ᅠ пари ᅠ в ᅠ дистилер; ᅠ пару ᅠ з ᅠ компресорів ᅠ випускають ᅠ в ᅠ атмосферу; ᅠ 
7. промивають ᅠ трубопроводи ᅠ дистилерною ᅠ рідини ᅠ водою ᅠ (взимку ᅠ розсолом); ᅠ 
8. зупиняють ᅠ насоси ᅠ для ᅠ перекачки ᅠ дистилерної ᅠ рідини. ᅠ 
Дистилер ᅠ слабкої ᅠ рідини ᅠ вимикають ᅠ з ᅠ роботи ᅠ до ᅠ зупинки ᅠ всієї ᅠ стадії ᅠ регенерації, ᅠ для ᅠ чого: ᅠ 
1. припиняють ᅠ подачу ᅠ рідини ᅠ в ᅠ дистилер ᅠ слабкою ᅠ рідини; ᅠ 
2. прогрівають ᅠ дистилер ᅠ слабкої ᅠ рідини ᅠ до ᅠ температури ᅠ газу, ᅠ що ᅠ виходить ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ 80-82°С ᅠ і ᅠ перемикають ᅠ пару ᅠ з ᅠ випарника ᅠ в ᅠ атмосферу; ᅠ 
3. відключають ᅠ дистилер ᅠ слабкої ᅠ рідини ᅠ від ᅠ вакууму. ᅠ 
Крім ᅠ планових ᅠ зупинок ᅠ стадії ᅠ регенерації, ᅠ викликаних ᅠ припиненням ᅠ роботи ᅠ всього ᅠ виробництва ᅠ в ᅠ зв'язку ᅠ з ᅠ ремонтом ᅠ або ᅠ з ᅠ інших ᅠ причин, ᅠ можливі ᅠ раптові ᅠ або ᅠ аварійні ᅠ зупинки. ᅠ У ᅠ таких ᅠ випадках ᅠ послідовність ᅠ дій ᅠ при ᅠ зупинці ᅠ та ᅠ пуску ᅠ апаратури ᅠ залежать ᅠ від ᅠ причин, ᅠ що ᅠ викликали ᅠ аварійну ᅠ зупинку.
Характерними ᅠ прикладами ᅠ аварійних ᅠ зупинок ᅠ є ᅠ наступні: ᅠ 
1. ᅠ Серйозні ᅠ перебої ᅠ електричної ᅠ енергії. ᅠ У ᅠ цьому ᅠ випадку ᅠ все ᅠ виробництво ᅠ зупиняється ᅠ і ᅠ на ᅠ стадії ᅠ регенерації ᅠ необхідно: ᅠ 
· вимкнути ᅠ рубильники ᅠ електричного ᅠ обладнання; ᅠ 
· перейти ᅠ на ᅠ ручне ᅠ провертання ᅠ мішалок ᅠ змішувача ᅠ і ᅠ вапняного ᅠ молока ᅠ або ᅠ включити ᅠ аварійний ᅠ привід; ᅠ 
· закрити ᅠ крани ᅠ на ᅠ виході ᅠ рідини ᅠ з ᅠ напірного ᅠ резервуара ᅠ фільтрової ᅠ рідини, ᅠ з ᅠ резервуара ᅠ вапняного ᅠ молока, ᅠ змішувача ᅠ і ᅠ дистилера; ᅠ 
· випустити ᅠ в ᅠ дистилер ᅠ рідину ᅠ з ᅠ трубопроводу, ᅠ що ᅠ йде ᅠ зі ᅠ змішувача; ᅠ 
· закрити ᅠ подачу ᅠ пари ᅠ в ᅠ дистилер ᅠ і ᅠ відпрацьовану ᅠ пару ᅠ компресорів ᅠ випустити ᅠ в ᅠ атмосферу; ᅠ 
· закрити ᅠ крани ᅠ насосів ᅠ фільтрової ᅠ рідини ᅠ і ᅠ всіх ᅠ інших ᅠ насосів ᅠ стадії ᅠ регенерації. ᅠ 
2. ᅠ Раптове ᅠ припинення ᅠ подачі ᅠ розсолу ᅠ або ᅠ вапняного ᅠ молока. ᅠ При ᅠ припиненні ᅠ на ᅠ тривалий ᅠ час ᅠ подачі ᅠ розсолу ᅠ на ᅠ стадію ᅠ абсорбції ᅠ або ᅠ вапняного ᅠ молока ᅠ знижують ᅠ навантаження ᅠ стадії ᅠ регенерації ᅠ і ᅠ призводять ᅠ її ᅠ зупинку ᅠ в ᅠ звичайному ᅠ порядку.

3. ᅠ Раптове ᅠ припинення ᅠ подачі ᅠ пари. ᅠ При ᅠ раптовому ᅠ припиненні ᅠ подачі ᅠ пари ᅠ зупиняються ᅠ газові ᅠ компресори ᅠ та ᅠ інше ᅠ обладнання, ᅠ що ᅠ працює ᅠ від ᅠ парового ᅠ приводу; ᅠ припиняється ᅠ надходження ᅠ пари ᅠ в ᅠ дистилер. ᅠ В ᅠ цьому ᅠ випадку ᅠ необхідно:

· закрити ᅠ вентилі ᅠ на ᅠ лініях ᅠ подачі ᅠ пари ᅠ в ᅠ дистилер;
· припинити ᅠ подачу ᅠ фільтрової ᅠ рідини ᅠ в ᅠ елементи ᅠ дистиляції, ᅠ а ᅠ також ᅠ слабкої ᅠ рідини ᅠ в ᅠ дистилер ᅠ слабкої ᅠ рідини; ᅠ 
· перекрити ᅠ надходження ᅠ вапняного ᅠ молока ᅠ в ᅠ змішувач; ᅠ 
· провести ᅠ інші ᅠ роботи, ᅠ що ᅠ виконуються ᅠ при ᅠ плановій ᅠ зупинці ᅠ стадії ᅠ регенерації; ᅠ прогрів ᅠ апаратури ᅠ не ᅠ проводиться ᅠ через ᅠ відсутність ᅠ пара.
При ᅠ експлуатації ᅠ апаратів ᅠ стадії ᅠ регенерації ᅠ можуть ᅠ виникати ᅠ неполадки, ᅠ які ᅠ повинні ᅠ бути ᅠ усунені. ᅠ Найбільш ᅠ важливі ᅠ з ᅠ таких ᅠ неполадок:

· підвищення ᅠ температури ᅠ газу, ᅠ що ᅠ виходить ᅠ з ᅠ конденсатора ᅠ дистиляції, ᅠ обумовлене ᅠ збільшенням ᅠ подачі ᅠ пари ᅠ або ᅠ зниження ᅠ кількості ᅠ фільтрової ᅠ рідини, ᅠ що ᅠ надходить, ᅠ а ᅠ також ᅠ забрудненнями ᅠ труб ᅠ конденсатора. ᅠ В ᅠ цьому ᅠ випадку ᅠ необхідно ᅠ відрегулювати ᅠ подачу ᅠ пари ᅠ і ᅠ фільтрової ᅠ рідини ᅠ та ᅠ прийняти ᅠ заходів ᅠ щодо ᅠ чищення ᅠ труб;

· підвищення ᅠ або ᅠ надмірне ᅠ зниження ᅠ прямого ᅠ титру ᅠ рідини ᅠ теплообмінника ᅠ дистиляції ᅠ та ᅠ збільшення ᅠ вмісту ᅠ в ᅠ ній ᅠ вмісту ᅠ СО2. ᅠ Найчастіше ᅠ це ᅠ викликається ᅠ невідповідністю ᅠ кількості ᅠ пари, ᅠ що ᅠ подається ᅠ в ᅠ дистилер, ᅠ навантаженню ᅠ дистиляційної ᅠ колони ᅠ і ᅠ усувається ᅠ відповідним ᅠ регулювання ᅠ подачі ᅠ пари ᅠ та ᅠ фільтрової ᅠ рідини;

· підвищення ᅠ вмісту ᅠ аміаку ᅠ в ᅠ рідині, ᅠ яка ᅠ виходить ᅠ з ᅠ дистилера, ᅠ що ᅠ може ᅠ бути ᅠ наслідком ᅠ зменшення ᅠ подачі ᅠ та ᅠ зниження ᅠ концентрації ᅠ вапняного ᅠ молока ᅠ або ᅠ недостатнього ᅠ надходження ᅠ пари ᅠ в ᅠ дистилер. ᅠ При ᅠ регулюванні ᅠ концентрації ᅠ аміаку ᅠ необхідно ᅠ привести ᅠ в ᅠ повну ᅠ відповідність ᅠ ці ᅠ параметри ᅠ процесу;

· порушення ᅠ барометричного ᅠ режиму ᅠ роботи ᅠ дистиляційної ᅠ колони, ᅠ що ᅠ викликане ᅠ забрудненням ᅠ окремих ᅠ апаратів ᅠ або ᅠ переповненням ᅠ їх ᅠ рідиною.
Регулювання ᅠ процесу ᅠ регенерації ᅠ аміаку ᅠ здійснюється ᅠ за ᅠ допомогою ᅠ приладів ᅠ дистанційного ᅠ управління ᅠ та ᅠ вручну ᅠ апаратниками. ᅠ При ᅠ цьому ᅠ регулюються ᅠ потоки ᅠ фільтрової ᅠ рідини ᅠ та ᅠ вапняного ᅠ молока, ᅠ а ᅠ також ᅠ подача ᅠ пари ᅠ в ᅠ дистилер. ᅠ Підтримування ᅠ сталості ᅠ рідинних ᅠ потоків ᅠ і ᅠ витрати ᅠ пара ᅠ на ᅠ кожен ᅠ елемент ᅠ регенерації ᅠ забезпечується ᅠ безперервним ᅠ контролем ᅠ виробництва. ᅠ 
Контроль ᅠ технологічного ᅠ процесу ᅠ на ᅠ стадії ᅠ регенерації ᅠ здійснюють ᅠ апаратники ᅠ та ᅠ цехова ᅠ лабораторія. ᅠ 
Апаратники ᅠ визначають ᅠ вміст ᅠ СаО ᅠ в ᅠ вапняному ᅠ молоці ᅠ і ᅠ в ᅠ суспензії ᅠ змішувача ᅠ та ᅠ дистилера, ᅠ регулюючи ᅠ при ᅠ цьому ᅠ допустимий ᅠ надлишок ᅠ вапна ᅠ в ᅠ рідині, ᅠ що ᅠ виходить ᅠ з ᅠ дистилера. ᅠ Це ᅠ визначення ᅠ апаратник ᅠ здійснює ᅠ порівняно ᅠ часто ᅠ (через ᅠ кожні ᅠ 6-8 ᅠ хв.), ᅠ оскільки ᅠ при ᅠ нестачі ᅠ вапна ᅠ втрачається ᅠ значна ᅠ кількість ᅠ аміаку, ᅠ а ᅠ при ᅠ великому ᅠ надлишку ᅠ його ᅠ збільшується ᅠ витрата ᅠ вапна. ᅠ 
Підвищення ᅠ вмісту ᅠ аміаку ᅠ в ᅠ рідині ᅠ дистилера ᅠ апаратники ᅠ визначають ᅠ за ᅠ запахом. ᅠ Періодично ᅠ апаратники ᅠ визначають ᅠ «прямий» ᅠ титр ᅠ рідини, ᅠ що ᅠ виходить ᅠ з ᅠ теплообмінника ᅠ дистиляції. ᅠ Одночасно ᅠ вони ᅠ здійснюють ᅠ контроль ᅠ манометричного ᅠ і ᅠ температурного ᅠ режиму ᅠ дистиляційної ᅠ колони. ᅠ За ᅠ температурою ᅠ газу ᅠ після ᅠ конденсатора ᅠ і ᅠ теплообмінника ᅠ дистиляції ᅠ та ᅠ показаннями ᅠ манометрів ᅠ на ᅠ виході ᅠ газу ᅠ з ᅠ КДС ᅠ і ᅠ вході ᅠ пари ᅠ в ᅠ ДС ᅠ апаратники ᅠ регулюють ᅠ подачу ᅠ пара ᅠ в ᅠ дистиляційну ᅠ колону. ᅠ 
Цехова ᅠ лабораторія ᅠ в ᅠ порядку ᅠ контролю ᅠ проводить ᅠ ті ᅠ ж ᅠ визначення, ᅠ що ᅠ і ᅠ апаратники. ᅠ Крім ᅠ того, ᅠ цехова ᅠ лабораторія ᅠ аналізує ᅠ рідину ᅠ і ᅠ флегму, ᅠ що ᅠ виходять ᅠ з ᅠ КДС, ᅠ а ᅠ також ᅠ рідину, ᅠ що ᅠ виходить ᅠ з ᅠ ТДС, ᅠ визначаючи ᅠ в ᅠ них ᅠ «прямий» ᅠ титр ᅠ і ᅠ вміст ᅠ загального ᅠ аміаку, ᅠ хлору ᅠ і ᅠ СО2. ᅠ 
За ᅠ вимірами ᅠ і ᅠ результатам ᅠ аналізів ᅠ апаратники ᅠ регулюють ᅠ навантаження ᅠ і ᅠ потоки ᅠ на ᅠ стадії ᅠ регенерації. ᅠ При ᅠ відведенні ᅠ флегми ᅠ для ᅠ переробки ᅠ в ᅠ дистилер ᅠ слабкої ᅠ рідини ᅠ апаратники ᅠ керуються ᅠ даними ᅠ про ᅠ вміст ᅠ в ᅠ ній ᅠ хлору. ᅠ 
Система ᅠ автоматичного ᅠ регулювання ᅠ процесу ᅠ регенерації ᅠ аміаку ᅠ повинна ᅠ забезпечити ᅠ відповідність ᅠ між ᅠ потоками ᅠ при ᅠ точному ᅠ дотриманні ᅠ всіх ᅠ показників ᅠ технологічного ᅠ режиму. ᅠ На ᅠ рис. ᅠ 7.1 ᅠ приведена ᅠ схема ᅠ автоматизації ᅠ елемента ᅠ стадії ᅠ регенерації ᅠ аміаку ᅠ з ᅠ дистанційним ᅠ управлінням ᅠ потоками ᅠ і ᅠ реєстрацією ᅠ окремих ᅠ показників. ᅠ 
Кількість ᅠ рідини ᅠ в ᅠ резервуарі ᅠ фільтрової ᅠ рідини ᅠ фіксує ᅠ прилад ᅠ (поз. ᅠ 2) ᅠ (встановлений ᅠ на ᅠ щиті), ᅠ який ᅠ одержує ᅠ імпульс ᅠ від ᅠ датчика ᅠ (поз. ᅠ 1). ᅠ За ᅠ наявності ᅠ рідини ᅠ в ᅠ резервуарі ᅠ і ᅠ показниками ᅠ технологічного ᅠ режиму ᅠ апаратник ᅠ регулює ᅠ навантаження ᅠ елемента ᅠ регенерації ᅠ за ᅠ допомогою ᅠ кнопок ᅠ дистанційного ᅠ керування ᅠ (поз. ᅠ 7). ᅠ Кнопки ᅠ включають ᅠ сервомотор ᅠ (поз. ᅠ 6), ᅠ що ᅠ відкриває ᅠ або ᅠ прикриває ᅠ заслінку ᅠ на ᅠ трубі, ᅠ що ᅠ подає ᅠ рідину ᅠ в ᅠ витратомір ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ (поз. ᅠ 3). ᅠ 
Кількість ᅠ фільтрової ᅠ рідини ᅠ фіксує ᅠ прилад ᅠ (поз. ᅠ 5), ᅠ встановлений ᅠ на ᅠ щиті; ᅠ імпульс ᅠ прилад ᅠ отримує ᅠ від ᅠ датчика ᅠ (поз. ᅠ 4). ᅠ 
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1 ᅠ – ᅠ датчик ᅠ рівня ᅠ фільтрової ᅠ рідини ᅠ в ᅠ резервуарі; ᅠ 2 ᅠ – ᅠ покажчик ᅠ рівня ᅠ в ᅠ резервуарі ᅠ фільтрової ᅠ рідини; ᅠ 3 ᅠ – ᅠ витратомір ᅠ фільтрової ᅠ рідини; ᅠ 4 ᅠ – ᅠ датчик ᅠ рівня ᅠ фільтрової ᅠ рідини ᅠ в ᅠ витратомірі; ᅠ 
5 ᅠ – ᅠ реєстратор ᅠ витрати ᅠ фільтрової ᅠ рідини; ᅠ 6 ᅠ – ᅠ дросель ᅠ з ᅠ сервомотором; ᅠ 7 ᅠ – ᅠ кнопка ᅠ дистанційного ᅠ керування ᅠ витрати ᅠ фільтрової ᅠ рідини; ᅠ 8 ᅠ – ᅠ витратомір ᅠ вапняного ᅠ молока; ᅠ 
9 ᅠ – ᅠ датчик ᅠ рівня ᅠ вапняного ᅠ молока ᅠ в ᅠ витратомірі; ᅠ 10 ᅠ – ᅠ реєстратор ᅠ витрати ᅠ вапняного ᅠ молока; ᅠ 11 ᅠ – ᅠ сервомотор ᅠ з ᅠ дросельною ᅠ заслінкою; ᅠ 12 ᅠ – ᅠ кнопка ᅠ дистанційного ᅠ управління ᅠ витратою ᅠ вапняного ᅠ молока; ᅠ 13– ᅠ датчик ᅠ вакууму ᅠ верхньої ᅠ частини ᅠ КДС; ᅠ 14 ᅠ – ᅠ покажчик ᅠ вакууму ᅠ верхньої ᅠ частини ᅠ КДС; ᅠ 15 ᅠ – ᅠ датчик ᅠ вакууму ᅠ верхньої ᅠ частини ᅠ ТДС; ᅠ 16 ᅠ – ᅠ покажчик ᅠ вакууму ᅠ верхньої ᅠ частини ᅠ ТДС; ᅠ 17 ᅠ – ᅠ датчик ᅠ тиску ᅠ нижньої ᅠ частини ᅠ ТДС; ᅠ 18 ᅠ – ᅠ покажчик ᅠ тиску ᅠ нижньої ᅠ частини ᅠ ТДС; ᅠ 19 ᅠ – ᅠ датчик ᅠ тиску ᅠ нижньої ᅠ частини ᅠ ДС; ᅠ 20 ᅠ – ᅠ покажчик ᅠ тиску ᅠ нижньої ᅠ частини ᅠ ДС; ᅠ 21 ᅠ – ᅠ дросельна ᅠ заслінка ᅠ з ᅠ сервомотором; ᅠ 22 ᅠ – ᅠ регулятор ᅠ витрати ᅠ пари; ᅠ 
23 ᅠ – ᅠ термореле ᅠ КДС; ᅠ 24 ᅠ – ᅠ датчик ᅠ витрати ᅠ пари; ᅠ 25 ᅠ – ᅠ реєстратор ᅠ витрати ᅠ пари; ᅠ 
26 ᅠ – ᅠ дросельна ᅠ заслінка ᅠ з ᅠ сервомотором; ᅠ 27 ᅠ – ᅠ задатчик ᅠ регулятора ᅠ тиску; ᅠ 
28 ᅠ – ᅠ регулятор ᅠ тиску ᅠ пари; ᅠ 29 ᅠ – ᅠ датчик ᅠ тиску ᅠ пара; ᅠ 30 ᅠ – ᅠ реєстратор ᅠ тиску ᅠ пара; ᅠ 
31 ᅠ – ᅠ сигналізатор ᅠ роботи ᅠ мішалки ᅠ змішувача; ᅠ 32 ᅠ – ᅠ сигналізатор ᅠ роботи ᅠ мішалки ᅠ резервуара ᅠ з ᅠ вапняним ᅠ молоком; ᅠ 33 ᅠ – ᅠ сигналізатор ᅠ роботи ᅠ насоса ᅠ фільтрової ᅠ рідини; ᅠ 
34 ᅠ – ᅠ сигналізатор ᅠ роботи ᅠ насоса, ᅠ що ᅠ відкачує ᅠ шлам ᅠ на ᅠ біле ᅠ море; ᅠ 35 ᅠ – ᅠ реєстратор ᅠ температур ᅠ 
Рисунок ᅠ 7.1 ᅠ – ᅠ Схема ᅠ автоматизації ᅠ стадії ᅠ регенерації ᅠ аміаку
Аналізуючи ᅠ вміст ᅠ вапна ᅠ в ᅠ суспензії ᅠ після ᅠ змішувача ᅠ і ᅠ дистилера, ᅠ апаратник ᅠ за ᅠ надлишком ᅠ СаО ᅠ регулює ᅠ подачу ᅠ вапняного ᅠ молока. ᅠ Регулювання ᅠ витрати ᅠ молока ᅠ здійснюється ᅠ з ᅠ щита ᅠ кнопками ᅠ дистанційного ᅠ керування ᅠ  ᅠ (поз. ᅠ 12); ᅠ кнопки ᅠ включають ᅠ сервомотор ᅠ (поз. ᅠ 11), ᅠ що ᅠ відкриває ᅠ або ᅠ прикриває ᅠ дросельну ᅠ заслінку. ᅠ 
Вапняне ᅠ молоко ᅠ надходить ᅠ через ᅠ витратомір ᅠ (поз. ᅠ 8); ᅠ витрата ᅠ його ᅠ фіксується ᅠ на ᅠ приладі ᅠ (поз. ᅠ 10), ᅠ з'єднаному ᅠ з ᅠ датчиком ᅠ (поз. ᅠ 9). ᅠ 
Манометричний ᅠ режим ᅠ дистиляційної ᅠ колони ᅠ фіксується ᅠ на ᅠ показувальних ᅠ приладах ᅠ (поз. ᅠ 14, ᅠ 16, ᅠ 18 ᅠ і ᅠ 20), ᅠ встановлених ᅠ на ᅠ щиті. ᅠ Показувальні ᅠ прилади ᅠ отримують ᅠ імпульси ᅠ від ᅠ датчиків ᅠ (поз. ᅠ 13, ᅠ 15, ᅠ 17, ᅠ 19).
Кількість ᅠ пари, ᅠ що ᅠ подається ᅠ в ᅠ дистиляційну ᅠ колону, ᅠ регулюється ᅠ автоматично ᅠ за ᅠ температурою ᅠ газу, ᅠ що ᅠ виходить ᅠ з ᅠ конденсатора ᅠ дистиляції. ᅠ Для ᅠ цього ᅠ на ᅠ виході ᅠ з ᅠ КДС ᅠ встановлено ᅠ термореле ᅠ (поз. ᅠ 23), ᅠ яке ᅠ управляє ᅠ регулятором ᅠ витрати ᅠ (поз. ᅠ 22). ᅠ Цей ᅠ регулятор ᅠ впливає ᅠ на ᅠ сервомотор ᅠ (поз. ᅠ 21), ᅠ відкриваючи ᅠ або ᅠ прикриваючи ᅠ його ᅠ заслінку.

Витрата ᅠ пари ᅠ реєструється ᅠ на ᅠ приладі ᅠ (поз. ᅠ 25). ᅠ Імпульс ᅠ цей ᅠ прилад ᅠ отримує ᅠ від ᅠ датчика ᅠ (поз. ᅠ 24). ᅠ 
Для ᅠ отримання ᅠ пари ᅠ потрібного ᅠ тиску ᅠ апаратник ᅠ за ᅠ допомогою ᅠ встановленого ᅠ на ᅠ щиті ᅠ задатчика ᅠ тиску ᅠ (поз. ᅠ 27) ᅠ і ᅠ регулятора ᅠ тиску ᅠ пари ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ  ᅠ (поз. ᅠ 28) ᅠ приводить ᅠ в ᅠ дію ᅠ сервомотор ᅠ з ᅠ заслінкою ᅠ (поз. ᅠ 26), ᅠ відкриваючи ᅠ або ᅠ прикриваючи ᅠ подачу ᅠ пари ᅠ від ᅠ турбін ᅠ в ᅠ колектор ᅠ змішаного ᅠ пара. ᅠ Тиск ᅠ змішаного ᅠ пара ᅠ фіксується ᅠ за ᅠ допомогою ᅠ датчика ᅠ (поз. ᅠ 29) ᅠ реєстратором ᅠ (поз. ᅠ 30). ᅠ Таким ᅠ чином, ᅠ у ᅠ схемі ᅠ передбачено ᅠ автоматичне ᅠ регулювання ᅠ подачі ᅠ пари. ᅠ 
На ᅠ щиті ᅠ встановлені ᅠ сигналізатори ᅠ роботи ᅠ мішалок ᅠ і ᅠ насосів ᅠ (поз. ᅠ 31-34). ᅠ Для ᅠ фіксації ᅠ температурних ᅠ показників ᅠ роботи ᅠ дистиляційної ᅠ колони ᅠ встановлений ᅠ реєстратор ᅠ температур ᅠ (поз. ᅠ 35), ᅠ що ᅠ записує ᅠ температуру ᅠ газу ᅠ після ᅠ КДС, ᅠ температуру ᅠ в ᅠ верхній ᅠ і ᅠ нижній ᅠ частині ᅠ теплообмінника ᅠ дистиляції, ᅠ температуру ᅠ пари, ᅠ що ᅠ поступає ᅠ дистилер, ᅠ і ᅠ температуру ᅠ рідини, ᅠ що ᅠ виходить ᅠ з ᅠ дистилера. ᅠ 
Вміст ᅠ CaSO4 ᅠ в ᅠ розчині, ᅠ н.д.








Температура, ᅠ ºС





Температура, ᅠ °С





Вміст ᅠ СаSО4 ᅠ в ᅠ розчині, ᅠ н.д.
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