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1. Задание.
Рассчитать
материальный
баланс
ХТС
производства
серной
кислоты
при следующих условиях:

	1
	Мощность по серной кислоте, 100% Н2SO4 т/сут
	200

	2
	Содержание негорючих примесей в сере, %мас.
	0,5

	3
	Степень окисления SO2 в SO3
	0.985

	4
	Коэффициент избытка воздуха от стехиометрии
	1,5

	5
	Степень превращения серы в печи, %
	100

	6
	Степень абсорбции SO3 в абсорбере, %
	99,9

	7
	Доля отбираемого потока товарной кислоты
	0,02

	8
	Содержание Н2SO4 в товарной кислоте, % масс.
	99,5

	9
	Концентрация SO2 перед контактным аппаратом, % об.
	7,0-10,0

	
	Концентрация O2 перед контактным аппаратом, % об.
	10,0-18,0

	1

0
	Число слоев катализатора в контактном аппарате
	5

	1

1
	Катализатор
	ИК-4

	1

2
	Степень превращения серы при сжигании, %
	100


Нарисовать технологическую схему производства серной кислоты из серы («короткая схема»), дать ее функциональную, структурную, операторную и расчетную формы. Описать функционирование схемы и ее технологические параметры с учетом рассчитанного материального баланса.
Определить:
-

количество
серы,
воздуха
и
воды
для
обеспечения
заданной производительности с точностью 1%;

-

расходные  коэффициенты  по  сере,  воздуху,  воде  на  1  тонну продуктов (100%);

-

количество оксидов серы, выбрасываемых в атмосферу на 1 тонну продуктов;

-
кратность циркуляции жидкости в абсорбере;

-
количество твердых отходов на 1 тонну продуктов.

После расчета материального баланса ХТС провести расчет контактного аппарата
(КА)
окисления
SO2 
в
SO3 
на
условия
Р=1,2ата,
определить необходимое  количество  катализатора  и  его  оптимальное  распределение  по слоям vk  vki? если между слоями тепло снимается: вводом холодного газа 1-ого слоя и теплообменниками между остальными слоями катализатора. Температура холодного газа Tх.г.=2000С.

Построить (Т-X)eq  диаграмму (eq-равновесие), ЛОТ и профили температуры по слоям катализатора в КА (реакторе) на одном графике. Температура газовой смеси на входе в КА Тн=4200С.

Дать рекомендации по уменьшению выбросов SO2   и SO3   в окружающую среду.

2 .
С и с т е м ы Х ТС .
2.1. Химическая система ХТС - это совокупность химических уравнений, которыми описывается ХТС, например в нашем случае:

S2+2O2=2SO2
SO2+0,5О2=SO3
SO3+H2O= H2SO4
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2.2. Функциональная система ХТС - это совокупность последовательных технологических операций по превращению сырья в продукт в рамках данной ХТС, представленная в виде схемы
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2.3. Структурная система ХТС - упрощенная схема с указанием связей между аппаратами.

1 – плавилка серы;

2 – печь сжигания серы;

3 – парогенератор;

4 – контактный аппарат;

5,7 – теплообменники;

6 – моногидратный абсорбер.

2.4. Расчетная система ХТС.
Составим таблицу материального баланса для нашей ХТС.

Для  начала  по  заданной  производительности  серной  кислоты  рассчитываем количество триоксида серы:

SO3+H2O= H2SO4
Nтеор(SO3)=N(H2SO4)=8333,33*/98=85,034кмоль/ч;

По условию степень абсорбции SO3  в абсорбере 99,9%, тогда можно составить пропорцию:

100%  - X

99.9% - 85,034

тогда X=Nпракт(SO3)=85,119 кмоль

Далее находим количество диоксида серы:

SO2+0,5О2=SO3
Nтеор(SO2)=N(SO3)=85,119 кмоль/ч;

По условию степень окисления SO2 в SO3 составляет 0,985, тогда составляем пропорцию

100%  - У

98,5% - 85,119

тогда У= Nпракт(SO2)=86,415 кмоль;

Теперь
можно
найти
количество
серы,
необходимой
для
осуществления заданной производительности:

S2+2O2=2SO2
1
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Nтеор(S2)= 2 N(SO2)=86,415/2=43,2075 кмоль;
Тогда масса серы составит:

G(S2)теор= Nтеор(S2)*М(S2)=43,2075*64=2765,28 кг.

По условию сказано, что содержание негорючих примесей в сере 0,5%мас., тогда составляем пропорцию для нахождения технической массы серы

100%  - Z

99,5% - 2765,28

тогда Z=Gпракт(S2)=2779,176 кг.

Следующим этапом находим необходимое количество кислорода (воздуха) для процесса:

Кислород нужен в двух процессах:
1) N(O2)=N(SO2)=86,415 кмоль;

1
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2) N(O2)= 2 N(SO3)=42,5595 кмоль;

1) S2+2O2=2SO2
2) SO2+0,5О2=SO3
тогда  N (О2)=128,975 кмоль;
V(O2)= N(O2)*Vm=128,975*22,4=2889,029 м3;

Зная объемный процент кислорода в воздухе можно посчитать объем воздуха

21%
- 2889,029

100%
-
X

тогда X=V(возд)теор=13757,28 м3; N(возд)теор=13757,28/22,4=614,164 кмоль;

По  условию  коэффициент  избытка  воздуха  по  стехиометрии  составляет  1,5, тогда:

N(возд)практ=614,164*1,5=921,246 кмоль; G(возд)практ=921,246*29=26716,148 кг; V(возд)практ=921,246*22.4=20635,9 м3;

Рассчитаем количество воды, необходимое на проведение данного процесса: Для осуществления реакции  SO3+H2O=H2SO4, количество необходимой воды

равно:

Nтеор(Н2O)=N(H2SO4)=85,034 кмоль, тогда G(Н2O)=85,034*18=15986,392 кг.

Но вода в процессе необходима также и для разбавления 100% кислоты до товарного продукта (кислота 99,5%масс.). По эмпирическому правилу креста можно рассчитать количество воды, необходимое для разбавления кислоты:

100%
99,5%
1

99,5%
делим на 99,5, тогда

0%
0,5%
5,025*10-3
8333,33
–
1 ч;

X
–
5,025*10-3
тогда X=G(Н2О)=41,875 кг.

Тогда общее количество воды, необходимое для процесса: G(Н2О)практ=16028,267 кг;

Теперь необходимо рассчитать массу товарной кислоты на выходе:

По условию мы получаем 200т/сут (8333,33кг/ч) 100%-ой кислоты, тогда исходя из пропорции:

99,5%
-
8333,33

100%
-
У

тогда У=G(H2SO4)практ=8352,21кг

Рассчитываем количество несгоревших примесей, по условию содержание негорючих примесей в сере 0,5%, тогда масса их составит:

G(прим)практ=2779,176*0,005=13,896кг

Расчет выходящих газов, которые не приняли участие в реакции: а) по условию 0,15% SO2 не вступило в реакцию, тогда N(SO2)вых=85,119*0,015=1,2768 кмоль; V(SO2)вых=1,2768*22.4=28,6 м3;

G(SO2)вых=1,2768*64=81,7152 кг.

б) по условию 0,1% SO3 не вступил в реакцию, тогда

N (SO3)вых=85,119*0,001=0,08512 кмоль; V (SO3)вых=00,08512*22,4=1,90669 м3;

G (SO3)вых=0,08512*80=6,08096кг.
в)  N2 в реакцию не вступает, значит, он тоже будет в отходящих газах

V (N2)вых=420635,9*0,79=16302,361 м3;

N (N2)вых=16302,361/22,4=727,784 кмоль; G (N2)вых=727,784*28=20377,95 кг;

г) V(O2)прореаг=420635,9*0,21=4333,539 м3 ; N(O2)прореаг=4333,539/22,4=193,46 кмоль;

N (O2)вых=193463-85,415-42,5595=65,4885 кмоль; V(O2)вых=65,4885*22,4=1466,94 м3;

G (O2)вых=65,4885*32=42095,632 кг;

Таблица материального баланса
3 .
О п и с а н и е т е х н о л о г и ч е с к о й с х е м ы Х ТС с у ч е т о м р а с с ч и т а н н о г о  м а т е р и а л ь н о г о б а л а н с а .
3.1. Технологическая схема ХТС.
Приведем  короткую  схему  получения  серной  кислоты  методом  простого

(одинарного) контактирования.

рис.1 Технологическая схема производства серной кислоты из элементарной серы.
1 - плавилка серы с ее очисткой от негорючих примесей;

2 - печь сжигания серы;

3 - парогенератор;

4 - контактный аппарат;

5 - теплообменник;

6 - моногидратный абсорбер;

7 - теплообменник;

8 - жидкостной насос.

«Кроткой»
называется
технологическая
схема
получения
Н2SO4 
из элементарной серы. Она значительно проще, так как элементарная сера не содержит вредных для контактной массы (катализатора) примесей и отпадает необходимость системы очистки.

Расплавленная сера, очищенная в 1 от негорючих примесей, и очищенный воздух подаются в печь сжигания серы 2, где при сгорании серы образуется SO2:

S2+2O2=2SO2.
Температура сернистого газа на выходе из печи составляет 1100-12000С. В

парогенераторе  3  снимается  тепло,  и  температура  потока  понижается  до

420-4400С,  после  чего  газовая  смесь  подается  в  контактный  аппарат  4  для окисления SO2 в SO3:

SO2+0,5О2=SO3.
Это
гетерогенно-каталитическая
реакция,

для
проведения
которой используется катализатор на основе пятиоксида ванадия. Полученный триоксид серы  после  охлаждения  в  теплообменнике  5
поступает  в  абсорбер  7,  где образуется серная кислота.

SO3+H2O= H2SO4.

Циркуляция жидкости через абсорбер с помощью насосов 9 позволяет проводить абсорбцию при оптимальных концентрациях поглотителя и мало меняющемся
составе
жидкости
в
абсорбере.
В
рецикл
добавляется необходимое количество воды. Тепло абсорбции снимается в теплообменнике

8.

3.2. Расчетная схема ХТС.
Некоторые элементы не изменяют состав потоков и их величину, например, теплообменники,
насосы,
котлы-утилизаторы.
Поэтому
для
расчета материального
баланса
ХТС
такие
элементы,
 как
парогенератор
(3), теплообменник (5,7) и насос (8), входящие в нашу систему, приведенную на рис.1, можно исключить. Сокращенный вариант ХТС, предназначенный для расчета материального баланса , представлен на рис.2.
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рис.2 Упрощенная технологическая схема ХТС

Использование расчетных элементов позволяет существенно упростить составление и, соответственно, расчет материального баланса сложной ХТС.

Схему ХТС, показанную на рис.2, можно составить из отдельных расчетных элементов, воспроизводящих работу технологических аппаратов, тогда мы получим расчетную схему ХТС. Обратим внимание, что переход к расчетной схеме не всегда связан с простой заменой технологических аппаратов на указанные элементы.

рис.3 Расчетная схема ХТС

(пунктиром выделены технологические аппараты)

Также расчетная схема ХТС рис.5 может быть представлена в виде таблицы. Для этого пронумеруем все расчетные элементы на рис.5. Для каждого расчетного элемента укажем номера элементов, из которых потоки входят в данный расчетный элемент, и номера элементов, в которые направляются потоки, выходящие из данного расчетного элемента. В каждой строчке таблицы укажем номер и наименование элемента и его связи.

Расчетная схема ХТС в табличном виде.


таблица 1
	7
	Делитель линейный
	6
	
	8
	10

	8
	Делитель простой
	7
	
	9
	0

	9
	Смеситель
	8
	0
	5
	

	1

0
	Делитель линейный
	7
	
	0
	0


4. Математическое описание расчетных  элементов.
Элемент  ХТС  изменяет  состояние  входящих  в  него
потоков.  Можно составить математическое описание каждого из расчетных элементов данной ХТС – уравнения материального баланса. Материальный баланс основан на законе сохранения массы (равенстве масс входящих и выходящих потоков). Характеристикой потока при расчете материального баланса является его величина
(общее
количество
вещества)
и
покомпонентный
состав (наименование и количества всех веществ)..

Рассмотрим нашу ХТС производства серной кислоты из элементарной серы.

1.   Делитель линейный.
Разделяет поток на два, и для него определен коэффициент разделения каждого компонента αi, выходящего с одним из потоков.

G1сера= αсераG0сера 
(1 поток) G1сера=(1- αсера)G0сера 

(2 поток)

2. Смеситель (объединяет 2 потока)

Будем записывать материальный баланс массовых величин потоков на выходе из смесителя и 1-ого и 2-ого потоков на входе, а также материальный баланс по какому-нибудь из компонентов.

G1сера+G0возд=G2смеси
G1сераg1сера+G0воздg0сера=G2смесиg2сера
3. Реактор (протекает химическое превращение)

Изменение
химического
состава
реагирующей
смеси
описывается стехиометрическим уравнением:

S2+2O2=2SO2
Изменение
количества
любого
вещества
определяется
через
степень превращения x исходного компонента. Будем выражать мольные количества продукта реакции после реактора:

4. Реактор

1
N3 SO
=


N 2 S
x
Стехиометрическое уравнение: SO2+0,5О2=SO3
N 4 SO

N3 SO2

xSO2
5. Смеситель


G4 SO   + G9 H  SO   = G5смеси
G4 SO

g 4 SO   + G9 H  SO

g9 SO   = G5 смеси


g5смеси
6. Реактор
Стехиометрическое уравнение:

SO3+H2O= H2SO4.
N 6 H  SO   = N5 SO

xSO
7. Делитель линейный
G7 H  SO   =α H  SO


G6 H  SO


(1поток)

G7 H  SO   =(1-α H  SO   ) G6 H  SO

(2поток)

8.Делитель простой (разделяет на два потока, при этом составы потоков не изменяются).

Полагаем, что один из выходящих из делителя потоков составляет долю α от входящего потока.

G8 H

SO  тов = α G7 H


2 SO4

(1поток)

G8 H

SO  тов =(1- α) G7 H


2 SO4

(2поток)

9.Смеситель


G8 H


2 SO4


рейц + G0 H


O = G9 смеси
G8 H


2 SO4


рейц


g8 H


2 SO4

рейц + G0 H  O


g0 H


2 SO4

= G9 смеси


g9 H


2 SO4
5 . М а т е м а т и ч е с к о е о п и с а н и е п р о ц е с с а в с л о е к а т а л и з а т о р а .
Каталитическое
окисление
сернистого
ангидрида

является
 типичным примером
гетерогенного
катализа
окислительной
простой
обратимой экзотермической реакции. Компоненты реакционной смеси взаимодействуют с катализатором и образуют соединении, которые собственно, и катализируют реакцию.

На промышленном зерне катализатора окисление тормозится переносом реагентов в порах катализатора.

При расчете слоя катализатора используем программу кафедры ОХТ по лабораторному  практикуму  (см.  пункт  9).  Мы  задаем  температуру  перед первым слоем Т1н, количество слоев катализатора N, степень превращения на выходе из реактора на выходе из реактора (после последнего слоя)  xк= xnк. Требуется определить координаты режима слоев катализатора: хiн, Тiн, хiк, Тiк, обеспечивающие достижение заданного превращения хк в минимальном объеме катализатора, то есть ∑νкi=min.

У
нас
реактор
с
вводом
холодного
газа
после
первого
слоя
и теплообменниками после остальных. Схема реактора и режим его работы в

координатах «Т-х» показаны на рис.1. В таком реакторе в первый слой направляется доля β от общего объема газа V0  с температурой Т1н. Оставшаяся часть с температурой Тх.г.  подается после первого слоя для охлаждения прореагировавшего в нем потока. Вместе с температурой меняется и степень превращения

Т2н= Тх.г.+ β(Т1к- Тх.г);
 х2н= βх1к 
(1)

Объем катализатора в i-ом слое νкi=τV0, и при заданной нагрузке на реактор

V0 условие оптимальности будет βτ1+    τ1=min

Адиабатический процесс в слое катализатора описывается уравнением:

dx/dτ=W(x,T),
T=Tн+ΔТад(х-хн)

 
, где f(x,T)=1/W(x,T)

Между слоями в теплообменниках степень превращения не меняется :

хiк=хi+1,н 
(2) Оптимальному режиму отвечают следующие соотношения:

Равенство скорости реакции в конце предыдущего и начале следующего слоев

W(xik,Tik)=W(xi+1,н,Тi+1,н)
(для i=1 надо учитывать связи (1), для i>1-(2)); Интегральные выражения для слоев

 
=[x1kf(x1k,T1k)- τ1]/(Т1н- Тх.г);

 
=0, i=3,…..,N

f(x,T)=1/W(x,T); fT(x,T)=df/dT
 (стр.79[4])
6. Метод решения математического описания ХТС.
Для расчета материального баланса ХТС производства серной кислоты воспользуемся  программой SPT_ХТС. ХТС при этом представляем как совокупность расчетных элементов, соединенных между собой потоками.

В SPT_ХТС для решения системы алгебраических уравнений используется метод простой итерации. Все элементы расчетной схемы предварительно нумеруются от 1 до К. Расчет производится последовательно по аппаратам в направлении возрастающих их номеров.

Первоначально неизвестная величина потока в рецикле задается равной нулю. После первого «прохода» получают некоторое значение величины рециркулирующего потока. Далее повторяют последовательно расчет с полученными значениями величин потока рециркуляции. Данную итерационную процедуру повторяют до тех пор, пока не удовлетворится неравенство:

 Gi ,вх

  Gi ,вых
    i 
i 
 <ε
 Gi ,вх
i
где Gi,вх, Gi,вых- величины входного и выходного потока i-ого компонента соответственно;

ε – заданная точность расчета (в программе использовано значение ε=0,0001).

Результаты расчета материального баланса по всем избранным элементам ХТС будут выведены на экран  в виде таблиц. Все данные о потоках представлены в массовых и объемных величинах по всем компонентам и потокам в целом, а также в процентном содержании компонентов в потоках.

7 . О ц е н к а к о л и ч е с т в и с х о д н ы х в е щ е с т в д л я о б е с п е ч е н и я з а д а н н о й п р о и зв о д и т е л ь н о с т и Н 2 S O 4 .
8. Таблицы с материальным балансом ХТС.
	2. Смеситель

	реагент
	Вход   из   аппарата   1
	2 - ой  вход
из  аппарат   0
	Выход   в   аппарат  3

	
	% мол.
	тыс.м3
	% вес.
	Т
	% мол.
	тыс.м3
	% вес.
	Т
	% мол.
	тыс.м3
	% вес.
	Т

	О2
	0
	0
	0
	0
	64.17
	29.437
	66.33
	42.095
	62.85
	29.437
	63.56
	42.095

	N2
	0
	0
	0
	0
	35.49
	16.289
	32.11
	20.378
	34.75
	16.289
	30.77
	20.378

	S2
	100
	0.968
	100
	2.765
	0
	0
	0
	0
	2.06
	0.968
	4.18
	2.765

	сум.расх
	100
	0.968
	100
	2.765
	100
	46.383
	100
	63.458
	100
	47.351
	100
	66.224

	Плотность
0.35
	Плотность
0.73
	Плотность
0.72


	3.  Реактор  линейный

	Реагент
	Вход из аппарата
2
	Выход
в   аппарат
4

	
	% мол.
	тыс.м3
	% вес.
	Т
	% мол.
	тыс.м3
	% вес.
	Т

	O2
	62.851
	29.4371
	63.565
	42.0950
	59.965
	27.506

9
	59.397
	39.3349

	N2
	34.755
	16.2894
	30.771
	4920.3780
	35.486
	16.284
	30.771
	20.3780

	H2O
	0
	0
	0
	0
	0
	0
	0
	0

	S2
	2.061
	0.9679
	4.176
	2.7654
	0
	0
	0
	0

	SO2
	0
	0
	0
	0.0001
	4.208
	1.9320
	8.344
	5.5255

	SO3
	0
	0
	0
	0.0001
	0
	0
	0
	0.0001

	H2SO4
	0
	0
	0
	0.0001
	0
	0
	0
	0.0001

	Примеси
	0.334
	0.6567
	1.487
	0.985
	0.341
	0.6567
	1.487
	0.9850

	Сум.расх.
	100
	47.3511
	100
	66.2236
	100
	46.3850
	100
	66.2236

	Плотность
0.72
	Плотность
0.7


	4.  Реактор  линейный

	Реагент
	Вход из аппарата
3
	Выход в аппарат
5

	
	% мол.
	тыс.м3
	% вес.
	Т
	% мол.
	тыс.м3
	% вес.
	Т

	O2
	59.965
	27.5069
	59.397
	39.3349
	59.118
	26.5563
	57.344
	37.9756

	N2
	35.486
	16.2894
	30.771
	20.3780
	36.237
	16.2894
	30.771
	20.3780

	H2O
	0
	0
	0
	0
	0
	0
	0
	0

	S2
	0
	0
	0
	0
	0
	0
	0
	0

	SO2
	4.208
	1.9320
	8.344
	5.5255
	0.64
	0.290
	0.125
	0.829

	SO3
	0
	0
	0
	0.0001
	4.232
	1.9053
	10.271
	6.8021

	H2SO4
	0
	0
	0
	0.0001
	0
	0
	0
	0.0001

	Примеси
	0.341
	0.6567
	1.487
	0.985
	0.348
	0.6567
	1.487
	0.985

	Сум.расх.
	100
	46.3850
	100
	66.2236
	100
	45.4367
	100
	66.2236

	Плотность
0.7
	Плотность
0.69


	5.  Смеситель

	Реагент
	Вход
из  аппарата
4
	2 - ой   вход   из  аппарата
9
	Выход
в    аппарат
6

	
	% мол.
	тыс.м3
	% вес.
	Т
	% мол.
	тыс.м3
	% вес.
	Т
	% мол.
	тыс.м3
	% вес.
	Т

	O2
	59.12
	26.556
	57.34
	37.976
	0
	0
	0
	0
	40.94
	26.556
	46.08
	37.976

	N2
	36.24
	16.289
	30.77
	20.378
	0
	0
	0
	0
	25.09
	16.289
	24.72
	20.378

	Н2О
	0
	0
	0
	0
	99.81
	20.038
	98.95
	16.030
	30.69
	20.038
	19.45
	16.03

	SO2
	0.6
	0.29
	0.13
	0.83
	0
	0
	0
	0
	0.04
	0.029
	0.10
	0.083

	SO3
	4.23
	1.905
	10.27
	6.802
	0
	0
	0
	0
	2.93
	1.905
	8.25
	6.802

	H2SO4
	0
	0
	0
	0
	0.19
	0.39
	1.05
	0.170
	0.06
	0.38
	0.20
	0.167

	Примеси
	0.35
	0.657
	1.49
	0.985
	0
	0
	0
	0
	0.24
	0.657
	1.2
	0.985

	сум.расх
	100
	45.437
	100
	66.224
	100
	20.077
	100
	16.201
	100
	65.513
	100
	82.421

	Плотность
0.67
	Плотность
1.24
	Плотность
0.79


	
	6.  Реактор  линейный
	

	
	Реагент
	Вход из аппарата
5
	Выход в аппарат
7
	

	
	
	% мол.
	тыс.м3
	% вес.
	Т
	% мол.
	тыс.м3
	% вес.
	Т
	

	
	O2
	40.938
	26.5564
	46.075
	37.9756
	42.174
	26.5564
	46.075
	37.9756
	

	
	N2
	25.093
	16.2894
	24.724
	20.3780
	25.851
	16.2894
	24.724
	20.378
	

	
	H2O
	30.694
	20.0375
	19.449
	16.03
	28.601
	18.1242
	17.592
	14.4994
	

	
	S2
	0
	0
	0
	0.0001
	0.
	0
	0
	0.0001
	

	
	SO2
	0.045
	0.029
	0.101
	0.0829
	0.046
	0.029
	0.101
	0.0829
	

	
	SO3
	2.931
	1.9054
	8.253
	6.8021
	0
	0
	0
	0
	

	
	H2SO4
	0.059
	0.0383
	0.02
	0.1669
	3.08
	1.9508
	10.313
	8.4997
	

	
	Примеси
	0.241
	0.6568
	1.195
	0.9851
	0.248
	0.6568
	1.195
	0.9851
	

	
	Сум.расх.
	100
	65.5127
	100
	82.4208
	100
	63.6065
	100
	82.4208
	

	
	Плотность
0.79
	Плотность
0.77
	

	


	7.  Делитель   линейный

	Реагент
	Вход
из   аппарата
6
	Выход
в    аппарат
8
	2 - ой   выход   в   аппарат   10

	
	% мол.
	тыс.м3
	% вес.
	Т
	% мол.
	тыс.м3
	% вес.
	Т
	% мол.
	тыс.м3
	% вес.
	Т

	O2
	42.17
	26.556
	46.08
	37.976
	0
	0
	0
	0
	43.51
	26.556
	51.37
	37.976

	N2
	25.85
	16.289
	24.72
	20.378
	0
	0
	0
	0
	26.67
	16.289
	27.57
	20.378

	SO2
	28.6
	18.124
	17.59
	14.499
	0
	0
	0
	0
	29.51
	18.124
	19.61
	14.499

	SO3
	0.05
	0.029
	0.1
	0.83
	0
	0
	0
	0
	0.05
	0.029
	0.11
	0.083

	H2SO4
	3.08
	1.951
	10.31
	8.5
	100
	1.951
	100
	8.5
	0
	0
	0
	0

	Примеси
	0.25
	0.657
	1.2
	0.985
	0
	0
	0
	0
	0.26
	0.657
	1.33
	0.985

	сум.расх
	100
	63.607
	100
	82.421
	100
	1.951
	100
	8.5
	100
	61.656
	100
	73.991

	Плотность
0,77
	Плотность
0.23
	Плотность
0.83


	8.   Делитель   простой

	реагент
	Вход   из   аппарата   7
	Выход   в   аппарат   9
	2 - ой   выход   в   аппарат  0

	
	% мол.
	тыс.м3
	% вес.
	Т
	% мол.
	тыс.м3
	% вес.
	Т
	% мол.
	тыс.м3
	% вес.
	Т

	H2SO4
	100
	1.951
	100
	8.5
	100
	0.039
	100
	0.17
	100
	1.912
	100
	8.33

	сум.рас

х
	100
	1.951
	100
	8.5
	100
	0.039
	100
	0.17
	100
	1.912
	100
	8.33

	Плотность
0.23
	Плотность
0.23
	Плотность
0.23

	Доля
потока,   направляемого
в   9 - ый
аппарат
0,02


	9.   Смеситель

	реагент
	Вход   из   аппарата  8
	2 - ой выход из аппарата 0
	Выход
в   аппарат
5

	
	%мол.
	тыс.м3
	%вес.
	Т
	%мол
	тыс.м3
	%вес.
	Т
	% мол.
	тыс.м3
	% вес.
	Т

	Н2О
	0
	0
	0
	0
	100
	20.038
	100
	16.03
	99.81
	20.038
	98.98
	16.03

	H2SO4
	100
	0.039
	100
	0.17
	0
	0
	0
	0
	0.19
	0.039
	1.05
	0.17

	сум.рас х
	100
	0.039
	100
	0.17
	100
	20.038
	100
	16.03

1
	100
	20.077
	100
	16.201

	Плотность
0.23
	Плотность
1.25
	Плотность
1.24


	10.  Делитель   линейный

	Реагент
	Вход
из  аппарата
7
	Выход
в    аппарат
0
	2 - ой  выход
в   аппарат   0

	
	% мол.
	тыс.м3
	% вес.
	Т
	% мол.
	тыс.м3
	% вес.
	Т
	% мол.
	тыс.м3
	% вес.
	Т

	O2
	43.51
	26.556
	51.37
	37.976
	61.96
	26.556
	64.96
	37.976
	0
	0
	0
	0

	N2
	26.67
	16.289
	27.57
	20.378
	37.98
	16.289
	34.87
	20.378
	0
	0
	0
	0

	H2O
	29.51
	18.124
	19.61
	14.499
	0
	0
	0
	0
	99.14
	18.124
	93.64
	14.499

	SO2
	0.05
	0.029
	0.11
	0.083
	0.07
	0.029
	0.14
	0.083
	0
	0
	0
	0

	Примеси
	0.26
	0.657
	1.33
	0.985
	0
	0
	0
	0
	0.86
	0.657
	6.36
	0.985

	сум.расх
	100
	61.656
	100
	73.921
	100
	42.875
	100
	58.437
	100
	18.781
	100
	15.485

	Плотность
0.83
	Плотность
0.73
	Плотность
1.21


9.Расчет контактного аппарата окисления SO2 в SO3.
Расчет  ведем,  пользуясь  программой,

данные  по  содержанию  SO2   и  O2 необходимо
вводить
в
объемных
процентах.
Рассчитаем
содержание компонентов в объемных процентах, используя расчет материального баланса:

Nпракт(SO2)=85,119 кмоль,  V(SO2)=85,119*22,4=1906,6665 м3;

V(N2)=16302,361 м3;

N(O2)=193,46-85,119=108,341 кмоль,  V(O2)=108,341*22,4=2426,838 м3.

φ(SO2)=1906,665/(1906,665+2426,838+16302,361)=9,23 об.%

φ(O2)= 2426,838/(1906,665+2426,838+16302,361)=11,76 об.%

Суммарный объемный расход газовой смеси составляет: V0=1906,6665+2426,838+16302,361=20635,8655 м3/ч=5,7322 м3/с

9.1. Расчет равновесной степени превращения диоксида серы.
Вводимые данные:

Концентрации SO2 и O2 в поступающей газовой смеси (объемные доли) –

0,0923 и 0,1176, соответственно. Давление в аппарате  1,2ата. Интервал температур 693-923 К. Шаг по температуре 30К

	T, к
	Xравн
	Кр

	693
	0,9879
	270,66

	723
	0,9765
	137,64

	753
	0,9573
	73,87

	783
	0,9272
	41,58

	813
	0,8833
	24,42

	843
	0,8243
	14,89

	873
	0,7511
	9,4

	903
	0,6672
	6,11

	923
	0,6079
	4,66


9.2. Расчет значений для линии оптимальных температур.
Вводим
необходимые
данные
для
расчета:
концентрации
SO2 
и
O2 
в поступающей газовой смеси (объемные доли) – 0,0923 и 0,1176, давление в аппарате – 1,2ата, интервал степеней превращения от 0,6 до 1, шаг  0,02.

	X
	Tопт, К

	0,6
	793

	0,62
	793

	0,64
	793

	0,66
	793

	0,68
	793

	0,7
	793

	0,72
	793

	0,74
	793


	0,76
	793

	0,78
	793

	0,8
	793

	0,82
	793

	0,84
	792,5

	0,86
	783,5

	0,88
	773,7

	0,9
	762,7

	0,92
	750

	0,94
	734,7

	0,96
	714,6

	0,98
	693


9.3. Оптимизация многослойного реактора с вводом холодного газа
после первого слоя.
Вводим  необходимые  данные  для  расчета:

концентрации  SO2   и  O2   в поступающей
газовой
смеси
(объемные
доли)
–
0,0923
и
 0,1176, соответственно, давление в аппарате – 1,2ата, величина адиабатического разогрева
∆Tад=254,337

 К,
число
слоев
 катализатора
n=5,
степень превращения на входе в реактор xн=0, температура на входе в реактор Тн=693К, степень превращения после реактора xк=0,985, температура холодного газа Тх.г.=473К.

	Слой
	xн
	xк
	Тн
	Тк
	Тау
	V

	1
	0
	0,6124
	693
	648,8
	0,321
	0,728

	2
	0,446
	0,7878
	746,6
	833,6
	0,413
	1

	3
	0,7878
	0,9180
	741,3
	774,4
	0,623
	1

	4
	0,918
	0,9668
	710,4
	722,9
	1,041
	1

	5
	0,9668
	0,985
	687,9
	692,6
	1,644
	1


4,042

9.4. Оптимальный режим действующего реактора с вводом холодного газа после первого слоя.
Вводим  необходимые  данные  для  расчета:

концентрации  SO2   и  O2   в поступающей
газовой
смеси
(объемные
доли)
–
0,0923
и
0,1176, соответственно, давление в аппарате – 1,2ата, величина адиабатического разогрева ∆Tад=254,337, степень превращения на входе в реактор  xн=0, температура холодного газа Тх.г.=473К, число слоев катализатора n=5, значения Тау из предыдущего расчета.

	Слой
	xн
	xк
	Тн
	Тк
	Тау
	V


	1
	0
	0,5817
	748,4
	896,3
	0,321
	0,662

	2
	0,3849
	0,765
	753,1
	849,8
	0,413
	1

	3
	0,765
	0,9127
	741,7
	779,3
	0,623
	1

	4
	0,9127
	0,9655
	711,7
	725,1
	1,041
	1

	5
	0,9655
	0,9848
	688,7
	693,6
	1,644
	1


4,042
9.5. Расчет объема катализатора на каждом слое.
Vкат=V0* Тау=5,7322 * Тау
	Слой
	1
	2
	3
	4
	5

	Тау
	0,321
	0,413
	0,623
	1,041
	1,644

	Vкат
	1,84
	2,367
	3,571
	5,967
	9,424


1 0 . Р е к о м е н д а ц и и п о э к о л о г и и .
При производстве серной кислоты в системе содержится SO2 и SO3, а также некоторое
количество
брызг
серной
кислоты.
После
выделения
брызг, отходящие газы, содержащие примеси, могут быть отведены в атмосферу через трубу,  высоту  которой  рассчитывают.  Если  эта  рассчитанная  высота  трубы

получиться слишком большой, отходящие газы следует сначала отчищать, а затем удалять в атмосферу.

Для выделения брызг кислоты из газа после абсорберов устанавливают брызгоуловители
различного
устройства.
Брызги
кислоты
задерживаются насадкой  и  стекают  в  нижнюю  часть  башни,  откуда  кислота  отводится  в сборник при моногидратном абсорбере.

На
некоторых
 заводах
брызгоуловителем
служит
слой
волокнистого материала или дополнительный неорошаемый слой насадки в верхней части моногидратного абсорбера. Для уменьшения скорости газа в слое насадки увеличивают диаметр верхней части абсорбера. Очистка отходящих газов от SO2 производится
в башне с насадкой, орошаемой раствором соды. Обычно устанавливают последовательно две такие башни с отдельными сборниками и насосами для перекачивания жидкости.

В
качестве
абсорбента
SO2
применяют
водный
раствор
аммиака (аммиачную воду) и проводят очистку в аппарате распыляющего типа, где жидкость распыливается потоком очищаемого газа, выходящего из конусов со скоростью 20 – 25 м/с. В результате поглощения SO2 образуется раствор сульфита
аммония,
который
 выводят
из
цикла
и
обрабатывают

серной кислотой. Выделяющийся SO2 возвращают в процесс (добавляют газу перед сушильной башней) или компримируют и выдают потребителю, как готовый продукт. Раствор сульфита аммония упаривают и получают кристаллический продукт, используемый в качестве удобрения.

В кислотно – каталическом методе очистке отходящих газов  абсорбента является 20 -30 %-ная серная кислота, содержащая около 0,3% окиси марганца. Сернистый ангидрит окисляется кислородом, поглощаемым из газа раствором серной кислоты . находящиеся в растворе ионы марганца выполняют функцию катализатора и способствуют окислению SO2 (при этом трех валентный марганец восстанавливается до двух валентного).

Особенность озоно – каталитического метода состоит в том, что окисление SO2 производится не только кислородом, поглощаемого из газа, но и озона, который вводится в состав газа и также поглощается серной кислотой. Количество добавляемого озона составляет 0,002 – 0,005 %об.

Введение озона в газовую фазу значительно интенсифицирует реакцию окисления
SO2,
поэтому
необходимые
скорость
процесса
и
степень поглощения SO2 достигаются при более низкой концентрации ионов марганца в  растворе  (до  0,1  %)
использование  меньшей  поверхности  абсорбции. Концентрация получаемой кислоты может быть повышена до 40 – 50 %

11. Выводы.
В ходе  работы  был
рассчитан  материальный  баланс  ХТС  производства серной кислоты при определенных условиях. На основании которого описаны схемы
и
технологические
параметры.
Для
обеспечения
заданной производительности  определили  необходимое  количество  серы,  воздуха  и воды.  Определили количество  оксидов серы выбрасываемых  в атмосферу и количество твердых отходов на 1 тонну продуктов, а также дали рекомендацию

по уменьшению выбросов в окружающую среду. Провели расчет контактного аппарата, необходимого количества катализатора и оптимальное распределение его по слоям. Построили диаграмму, ЛОТ и профили температур по слоям катализатора.
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Приход�
G, кг/ч�
V, м3/ч�
Расход�
G, кг/ч�
V, м3/ч�
�
Сера�
2779,176�
�
H2SO4(тов)�
83752,21�
�
�
Воздух�
26716,148�
20635,9�
Примеси�
13,896�
�
�
Вода�
16028,267�
�
Газы�
�
�
�
�
�
�
а) SO2�
81,7152�
28,6�
�
�
�
�
б) SO3�
6,8096�
1,90669�
�
�
�
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в) N2�



20377,95�
16302,36


1�
�
�
�
�
г) O2�
2095,632�
1466,94�
�
�
   =45523,591�
�
�
   =106328,2�
�
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