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ЗАГАЛЬНІ МЕТОДИЧНІ ВКАЗІВКИ
Навчальна дисципліна "Переробка хімічних продуктів коксування і напівкоксування твердих горючих копалин" є нормативною і входить до циклу дисциплін професійної та практичної підготовки.

Мета вивчення дисципліни – вивчення дисципліни спецкурсу з метою придбання навичок, необхідних для знання фізико-хімічних та технологічних основ Хімічної технології та обладнання цехів переробки основних летючих хімічних продуктів. 
У результаті вивчення дисципліни студент повинен 

знати: - які летючі хімічні продукти утворюються при термічній переробці 
вугільних шихт та у якій кількості;

- які фізико-хімічні процеси протікають при уловлюванні тієї чи іншої речовини з коксового газу;

- які існують технологічні схеми уловлювання та їх аналіз;

- характеристику основних апаратів та принципи їх технологічних розрахунків.

вміти: - скласти технологічну схему переробки кам’яновугільної смоли та 
сирого бензолу;

- використовувати основні закони фізичної хімії та процесів і апаратів хімічної технології переробки;

- вміти обрати та розрахувати тип апаратів та їх необхідну кількість для технологічної схеми що розглядається, згідно заданої продуктивності;

- висунути та сформулювати вимоги до організації технології переробки летючих хімічних продуктів коксування;

- провести аналіз існуючих методів переробки хімічних продуктів коксування з вказівкою основних процесів що протікають при цьому, таких як фізико-хімічні, технологічні та термодинамічні;

- скласти та розрахувати матеріальні та теплові баланси основних апаратів, виконати короткий механічний розрахунок необхідної кількості апаратів;

- скласти діагараму зовнішніх та внутрішніх потоків речовин, а також основних потоків.

Критерії успішності – отримання позитивної оцінки при захисті   контрольних робіт.

Засоби діагностики успішності навчання – комплект тестових та теоретичних завдань.

Зв’язок з іншими дисциплінами – дисципліна є завершальною у ланці вивчення спецкурсу. Основоположними дисциплінами, що передують цьому курсу є "Фізична хімія", "Високотемпературне коксування",  "Низькотемпературна та енерготехнологічна переробка твердих горючих копалин".
Після перевірки контрольного завдання та співбесіди з викладачем студент має право бути допущеним до заліку та іспиту з дисципліни.
Для надання методичної допомоги студентам у міжсесійний період проводяться консультації, а перед іспитом – групові консультації.

Іспит проводиться тільки після співбесіди студента з викладачем.
Розподіл годин за навчальним планом
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1 РОБОЧА ПРОГРАМА ДИСЦИПЛІНИ 
"Переробка хімічних продуктів коксування і напівкоксування твердих горючих копалин"
1.1 Зміст теоретичних занять

1.1.1 Сирий бензол та методи його переробки: Вступ. Загальні положення утворення та змісту летких продуктів коксування. Вплив компонентного складу твердих горючих копалин на вихід і властивості летючих продуктів термічної переробки вугільних шихт. Фізико-хімічні методи переробки сирого бензолу. Закони Рауля, Дальтона, Джиліланда. Характеристика тепло- та мосообміну при ректифікації сирого бензолу, з отриманням чистого бензолу.
Вибір та опис технологічних схем переробки сирого бензолу у залежності від обраного методу очищення від неграничних та сірчаних сполук. Основи технологічного очищення сирого бензолу від неграничних та сірчаних сполук сірчанокислотним методом.
Основи очищення сирого бензолу та його фракцій від неграничних та сірчаних сполук. Характеристика домішок у складі сирого бензолу. Каталітичне гідроочищення.
Література: [1, с.9-23; 3; 8], [3, с.32-45; 9, с.6-9; 14], [12; 13; 15, с.5-18], [15, с.52-75].
1.1.2 Технологія переробки кам’яновугільної смоли: Хімічна природа утворення смоли та загальна характеристика сполук, що входять у склад смоли. Основні фізичні властивості кам`яновугільної смоли.  Теплові властивості смоли. В`язкість та поверхня натягнення. Пружність пари.
Підготовка кам`яновугільної смоли до переробки шляхом знезолювання, знесмолювання та усереднення її за складом. Нейтралізація агресивної дії солей на апаратуру, яка міститься у смолі, у процесі дистиляції. Сучасні уявлення про процес переробки кам`яновугільної смоли з отриманням окремих фракцій. Оцінка методів розрахунку кількості ректифікаційних тарілок для розділу багатокомпонентних систем на окремі фракції. Методи розрахунку кількості ректифікаційних тарілок з використанням графіку Джиліланда. Метод розрахунку кількості ректифікаційних тарілок за трьома ключовими компонентами для антреценової та фракційної колон. Технологічна схема переробки смоли з використанням багатоколонного агрегату з відбіром донних продуктів.

Аналіз технологічної схеми дистиляції кам`яновугільної смоли з використанням атмосферно-вакуумного агрегату. Аналіз технологічної схеми переробки смоли з використанням колонного агрегату. Трубчаста піч нагріву кам`яновугільної смоли перед дистиляцією. Технологія переробки нафталінової фракції з отриманням нафталіну. Технологія переробки антраценової фракції з отриманням 40-% антрацену. Технологія переробки кам`яновугільного пеку та отримання електродних зв’язуючих.
Література: [6, с.125-195], [6, с.51-58], [18, с.7-26], [10, с.9-18; с.92-98], [10, с.18-37].
1.2 Зміст практичних занять
1.2.1 Розрахунок матеріального та теплового балансів ректифікаційної колони.

1.2.2 Розрахунок дистиляційної колони, отримання двох сортів бензолу при дистиляції бензольних вуглеводнів із поглинальної насиченої оливи. 

1.2.3 Розрахунок матеріального та теплового балансів трубчастої установки.

1.3 Зміст лабораторних занять

1.3.1 Визначення виходу хімічних продуктів з сирого бензолу

1.3.2 Визначення вмісту кам’яновугільної смоли

1.3.3 Аналіз бензине та дебензіне 
1.3.4 Визначення вмісту нафталіну та високомолекулярних непридельних з’єднань з кам’яновугільної смоли
1.3.5 Визначення вмісту надсмольної води та речовин нерозчинних у толуолі кам’яновугільної смоли
2 МЕТОДИЧНІ ВКАЗІВКИ ЩОДО ВИВЧЕННЯ
ДИСЦИПЛІНИ "Переробка хімічних продуктів коксування і напівкоксування твердих горючих копалин"
2.1 Сирий бензол та методи його переробки: Вступ. Склад сирого бензолу. Вибір методу його переробки. Значення хімічних продуктів переробки сирого бензолу у народному господарстві. Склад сирого бензолу. Аналіз методів його переробки. Вибір методу переробки сирого бензолу. Ректифікація. Закони ректифікації. Фізико-хімічні методи переробки сирого бензолу. Закони Рауля, Дальтона, Джиліланда. Основні закони ректифікації сирого бензолу. Характеристика парової фази з використанням закону Рауля, газової фази з використанням закону Дальтона. Їх залежність. Короткий розрахунок кількості ректифікаційних тарілок з використанням закону Джиліланда. Характеристика тепло- та мосообміну при ректифікації сирого бензолу, з отриманням чистого бензолу. Математичний опис процесу ректифікації сирого бензолу. Розрахункова схема тарільчаної ректифікаційної колони. Тепло- та масообмін при ректифікації у барботажному шарі. Локальна ефективність при ректифікації сирого бензолу. Схема процесу масопередачі при ректифікації. Вибір та опис технологічних схем переробки сирого бензолу у залежності від обраного методу очищення від неграничних та сірчаних сполук. Характеристика та опис технологічних схем ректифікації сирого бензолу. Негранична схема ректифікації сирого бензолу, її опис. Методи технологічної експлуатації цехів ректифікації сирого бензолу. Опис ректифікаційних бензольної, толуольної та келольної колон, методи розрахунку кількості ректифікаційних колон, їх аналіз. 
Основи технологічного очищення сирого бензолу від неграничних та сірчаних сполук сірчанокислотним методом. Характеристика процесів переходу рідких домішок до газоподібних при сіркокислотному очищенні сирого бензолу від неграничних та сірчистих з`єднань. Схема переробки сирого бензолу при вживанні сіркокислотного очищення та її аналіз. Відходи виробництва при сіркокислотному очищенні, їх утилізація. Основи очищення сирого бензолу та його фракцій від неграничних та сірчаних сполук. Характеристика домішок у складі сирого бензолу. Каталітичне гідроочищення. Виділення сірковуглецевій фракції при ректифікації сирого бензолу, зменшення та вміст сірковуглеця в чистом бензолі. Вміст ненасичених та сірчистих сполук у складі сирого бензолу, їх методи визначення. Міра забарвлення сирого бензолу з сірчаною кислотою, визначення бромистого числа та їх характеристика. 
Характеристика здобуття бензолу для синтезу методом каталітичного гідрування. Фізико-хімічні основи. Технологічна схема каталітичної гідроочистки.

Питання щодо самоконтролю:
1. Наведіть та опишіть чинники, які впливають на уловлювання бензольних вуглеводнів з коксового газу.
2. Наведіть механізм ректифікації сирого бензолу.

3. Мета та основні технологічні принципи очищення коксового газу від сірководню з використанням активованого вугілля.
4. Охарактеризувати та описати основоположні закони уловлювання та переробки бензольних вуглеводнів.
5. Наведіть та опишіть проходження процесу масообміну між газовою та рідинною фазами.
6. Наведіть та опишіть схему сірчанокислотного очищення.
7. Наведіть та опишіть фізичну модель – локальної ефективності та концентрації. 
8. Наведіть та опишіть технологічну схему переробки сирого бензолу періодичної дії. 
9. Мета та основні технологічні принципи методу Джилілланда.
10. Охарактеризувати та описати основоположні закони ректифікації бензольних вуглеводнів.
11. Наведіть та опишіть технологічну схему переробки сирого бензолу безперервної дії.
12. Наведіть та опишіть схему «Механізму масопередачі»
13. Наведіть та опишіть схему розрахунку ключових компонентів фракційної колони 
14. Наведіть та опишіть номограму для розрахунків пружності парів та температури і температури та пружності парів
2.2 Технологія переробки кам’яновугільної смоли: Хімічна природа утворення смоли та загальна характеристика сполук, що входять у склад смоли. Утворення кам`яновугільної смоли в процесі коксування вугільних шихт. Вихід смоли залежно від виходу летких речовин. Утворення смоли високотемпературного коксування в результаті пірогенетичного коксування первинної смоли в процесі коксування. З`єднання смоли.

Основні фізичні властивості кам`яновугільної смоли. Характеристика питомої маси смоли, її фракції та її залежність від температури. Визначення молекулярної маси та температури кипіння смоли. Залежність середньої температури кипіння сумішей модульних речовин складу смоли, таких як ароматичні вуглеводні, від середньої молярної маси. Характеристика в`язкості поверхні натягнення смоли, номограма для визначення в`язкості смоли. Теплові властивості смоли. В`язкість та поверхня натягнення. Пружність пари. Теплоємність, температуропровідність та теплопровідність смоли. Аналіз значень теплоємності смоли та її фракцій за даними різних авторів. Температуропровідність та теплопровідність фракцій кам`яновугільної смоли. Пружність пари компонентів кам`яновугільної смоли при її перегонці. Основи фракційної конденсації. 
Підготовка кам`яновугільної смоли до переробки шляхом знезолювання, знесмолювання та усереднення її за складом. Аналіз шкідливого впливу на процес фракційної конденсації при переробці кам`яновугільної смоли, підвищеного вмісту в смолі вологи, золи та солі. Способи обезводнення, зниження золи та вплив цих показників на дистиляцію смоли та якість отримуваного пеку, в якому зосередженні мінеральні речовини, що робить великий вплив на якість отримуваних продуктів. Нейтралізація агресивної дії солей на апаратуру, яка міститься у смолі, у процесі дистиляції. Характеристики мінеральних домішок у складі смоли та вплив їх на якість смоли та фракції, що отримуються із смоли. Заходи по зниженню їх кількості різними способами.

Сучасні уявлення про процес переробки кам`яновугільної смоли з отриманням окремих фракцій. Дистиляція кам`яновугільної смоли. Вибір ключових компонентів при розрахунку кількості дистиляційних тарілок, вимоги пред`являються до вибору ключових компонентів. Дослідження методу Джілліланда для розрахунку кількості дистиляційних тарілок. Схема секцій ключових компонентів по І.М. Носалевічу. Розрахунок антраценової та фракційної колон. Оцінка методів розрахунку кількості ректифікаційних тарілок для розділу багатокомпонентних систем на окремі фракції. Розділення кам`яновугільної смоли на легку, фенольну, нафталінову, поглинальну та антраценову фракції. Температури відбору цих фракцій. Технологічні схеми дистиляції смоли із застосуванням одноколонного агрегату, багатоколонних агрегатів, їх характеристика.

Методи розрахунку кількості ректифікаційних тарілок з використанням графіку Джиліланда. Залежність пружності пари низко- та висококиплячих компонентів від температури кипіння пари, яка поступає на тарілку живлення фракційної колони. Метод розрахунку числа тарілок та фаз на тарілках живлення антраценової колони. Метод розрахунку кількості ректифікаційних тарілок за трьома ключовими компонентами для антреценової та фракційної колон. Розрахунки кількості ректифікаційних тарілок на основі вибору трьох ключових компонентів: низько, середньо та високо киплячи (НК, СК, ВК). 
Технологічна схема переробки смоли з використанням багатоколонного агрегату з відбіром донних продуктів. Технологічна схема переробки кам`яновугільної смоли із здобуттям окремих фракцій високої якості. Температура відбору окремих фракцій. Рециркуляція відбираних фракцій через трубчасту піч залежно від нагріву фракції до температури відбору. Здобуття чистого флуорену. Особливості конструкції печі для нагріву випаровуваної частини смоли. 

Аналіз технологічної схеми дистиляції кам`яновугільної смоли з використанням атмосферно-вакуумного агрегату. Особливості атмосферно-вакуумної дистиляції смоли. Вживання вакууму для зниження температури відбору висококиплячих фракцій. Здобуття високоякісного пеку. Характеристика якості відбираних фракцій.

Аналіз технологічної схеми переробки смоли з використанням колонного агрегату. Технологічна схема переробки кам`яновугільної смоли з використанням одноколонного агрегату, технологічні режими переробки та особливості їх збереження при дотриманні температури відбору окремих фракцій. Максимальне зосередження провідних компонентів у відбираній фракції. Якість нафталінової фракції.

Трубчаста пічь нагріву кам`яновугільної смоли перед дистиляцією. Конструктивні особливості печі та її вузлів. Визначення температури однократного випару смоли та визначення кількості дистиляту. Розрахунки поверхні нагріву та теплонавантаження радіантной частини та конвекційної камери трубчастої печі. Розрахунок тепла необхідного для нагріву смоли.

Технологія переробки нафталінової фракції з отриманням нафталіну. Характеристика методів переробки нафталінової фракції. Кристалізація нафталіну з подальшим відділенням кристалів від нафталінового масла. Технологічна схема переробки нафталінової фракції. Дистиляція нафталінової фракції. Основи процесу кристалізації нафталіну. Визначення середнього лінійного розміру кристала, що утворюється. Визначення числа кристалів та швидкості кристалізації.

Технологія переробки антраценової фракції з отриманням 40-% антрацену. Характеристика технологічної схеми переробки антраценової фракції. Опис технологічних режимів переробки антраценової фракції із здобуттям сирого антрацену. Технологія переробки сирого антрацену з метою здобуття чистого антрахінону, фталевого ангідриду та сажі.

Технологія переробки кам`яновугільного пеку. Склад та властивості пеку. Хімічні властивості та груповий склад пека. З`єднання, що входять до складу пеку.
Питання щодо самоконтролю:

1. Наведіть та опишіть метод розрахунку антраценової колони з урахуванням матеріальних потоків.
2. Мета та основні технологічні принципи методу розрахунку «від тарілки до тарілки.
3. Наведіть та опишіть метод переробки кам’яновугільної смоли за двоколонним методом ДІПРОКОКС.
4. Мета та основні технологічні принципи переробки смоли за непереривною дією.

5. Мета та основні технологічні принципи знезолення смоли.

6. Наведіть та опишіть технологічну схему одноколонної установки. 7.Основні технологічні принципи атмосферно-вакуумної ректифікації.
8. Мета зневоднення та знесолення кам’яновугільної смоли.
9. Опишіть роботу антраценової колони. 
10. Технологічні принципи розташування труб трубчатої печі.

11.Навести принцип роботи фракційної колони.

12.Опішить технологію роботи трубчатої печі.

13.Охарактеризувати потік флегми по тарілкам ректифікаційної колони.

14.Розподіл секцій у фракційної одноколоної установки 15.Охарактеризувати роботу випарувача другого ступеню.

16.Охарактеризувати та описати  роботу колпачкової тарілки.

17.Розподіл секцій у фракційної двоколонної установки 18.Охарактеризувати роботу випарувача першого ступеню. 19.Наведіть та опишіть метод отримання електродного пеку.

20.Мета та основні технологічні принципи використання пекового коксу.

21. Опишіть метод отримання пекового коксу.

22.Технологічні принципи використання електродних пеків.
3 ІНДИВІДУАЛЬНІ ЗАВДАННЯ
1. Розрахунок дефлегматора бензольного відділення. До дефлегматора надходить: бензол 1550 кг\год (19,8 кмоль/год); толуол- 436 кг\год (4,7 кмоль\год); ксилол – 96,9 кг\год (0,89 кмоль/год); сольвент – 19,3 кг\год (0,15 кмоль\год);поглинальна олива – 2325 кг\год (13,7 кмоль\год);
пара -7450 кг\год (430,7 кмоль\год). Рух пари на виході – 760 133,3 н/м2, температура пари - 94°С







2. Розрахувати абсорберну установку Продуктивність цеху – 37775м3/год. Вміст сірководню у прямому газі – 0,88% , сухий коксовий газ-95%, бензол – 0,88%, аміак-1,17%, водяна пара – 2,07%. Склад коксового газу (%): водень-34,77 диоксид вуглецю -13,5, оксид вуглецю -1,3, кисень -1,8, метан – 46%, азот та CnHm – 1,3.
3.Розрахунок дефлегматора бензольного відділення. До дефлегматора надходить: бензол 2550 кг\год; толуол- 636 кг\год; ксилол – 234 кг\год; сольвент – 135,3 кг\год; поглинальна олива – 4325 кг\год;
пара -9450 кг\год. Рух пари на виході – 760 133,3 н/м2, температура пари - 94°С
4. Розрахувати абсорберну установку Продуктивність цеху – 67775м3/год. Вміст сірководню у прямому газі – 1,8% , сухий коксовий газ-45%, бензол – 8,8%, аміак-1,9%, водяна пара – 1,07%. Склад коксового газу (%): водень-65,1 диоксид вуглецю -3,5, оксид вуглецю -21,3, кисень -0,8, метан – 4,6%, азот та CnHm – 5,6.
5. Розрахунок трубчатої печі продуктивністю по безводній смоли 250000 т/рік. Вихід від смоли фракцій: Легка – 3, 17% , кількість 222 кг/год; Фенольна - 2,2% , кількість 100 кг/год; Нафталінова –21,7% кількість 1345 кг/год; Поглинальна – 20 % кількість 25000 кг/год; І–антраценова – 17% кількість 2400 кг/год; ІІ-антраценова – 5% кількість 900 кг/год. 



6. Розрахунок трубчатої печі продуктивністю по безводній смоли 100000 т/рік. Вихід від смоли фракцій: Легка – 0, 77% , кількість 115 кг/год; Фенольна - 1,33% , кількість 300 кг/год; Нафталінова –9,7% кількість 1115 кг/год; Поглинальна – 10 % кількість 1500 кг/год; І–антраценова – 27% кількість 4400 кг/год; ІІ-антраценова – 15% кількість 800 кг/год. 



7 Розрахунок трубчатої печі продуктивністю по безводній смоли 350000 т/рік. Вихід від смоли фракцій: Легка – 7,7% , кількість 315 кг/год; Фенольна - 3,33% , кількість 100 кг/год; Нафталінова –5,7% кількість 2005 кг/год; Поглинальна – 10 % кількість 1500 кг/год; І–антраценова – 17% кількість 2400 кг/год; ІІ-антраценова – 5% кількість 900 кг/год. 


8. Розрахунок трубчатої печі продуктивністю по безводній смоли 50000 т/рік. Вихід від смоли фракцій: Легка – 0, 77% , кількість 115 кг/год; Фенольна - 1,33% , кількість 500 кг/год; Нафталінова –9,7% кількість 1115 кг/год; Поглинальна – 20 % кількість 5500 кг/год; І–антраценова – 47% кількість 6400 кг/год; ІІ-антраценова – 15% кількість 700 кг/год. 


9. Розрахунок пароціркуляційної установки для очищення стічних вод коксохімічного виробництва з метою їх підготовки до біохімічного очищення. Продуктивність коксохімічного підприємства – 1,2 млн.т. за рік. Вихід стічних вод – 5 м3\т. При розрахунках використовувати обесфеновлювальний скрубер.


10. Розрахунок пароціркуляційної установки для очищення стічних вод коксохімічного виробництва з метою їх підготовки до біохімічного очищення. Продуктивність коксохімічного підприємства – 2,2 млн.т. за рік. Вихід стічних вод – 10 м3\т. При розрахунках використовувати обесфеновлювальний скрубер.


11. Розрахунок пароціркуляційної установки для очищення стічних вод коксохімічного виробництва з метою їх підготовки до біохімічного очищення. Продуктивність коксохімічного підприємства – 0,9 млн.т. за рік. Вихід стічних вод – 15 м3\т. При розрахунках використовувати обесфеновлювальний скрубер.
12. Розрахунок дефлегматора бензольного відділення. До дефлегматора надходить: бензол 2550 кг\год; толуол- 633кг\год; ксилол – 134,9 кг\год; сольвент – 109,3 кг\год; поглинальна олива – 6000 кг\год; пара -1000 кг\год. Рух пари на виході – 760 133,3 н/м2, температура пари - 94°С



13. Розрахунок дефлегматора бензольного відділення. До дефлегматора надходить: бензол 1150 кг\год; толуол- 236 кг\год; ксилол – 106,9 кг\год; сольвент – 20,1 кг\год;поглинальна олива – 5555 кг\год ;
пара -9450 кг\год. Рух пари на виході – 760 133,3 н/м2, температура пари - 104°С


14. Розрахунок дефлегматора бензольного відділення. До дефлегматора надходить: бензол 2550 кг\год; толуол- 193 кг\год; ксилол – 16,9 кг\год; сольвент – 119 кг\год; поглинальна олива – 3311 кг\год;
пара -7450 кг\год. Рух пари на виході – 760 133,3 н/м2, температура пари - 94°С
15. В трубчату піч надходить з теплообмінника насичена бензольними вуглеводнями поглинальна олива такого складу: олива -91900 кг\год, бензол -1300кг\год, толуол-830кг\год,ксилол -200кг\год, сольвент-65кг\год , вода – 3040 кг\год  

16. В трубчату піч надходить з теплообмінника насичена бензольними вуглеводнями поглинальна олива такого складу: олива -120000 кг\год, бензол -4300кг\год, толуол-230кг\год,ксилол -300кг\год, сольвент-10кг\год , вода – 3000 кг\год  

17. В трубчату піч надходить з теплообмінника насичена бензольними вуглеводнями поглинальна олива такого складу: олива -180000 кг\год, бензол -4300кг\год, толуол-130кг\год,ксилол -500кг\год, сольвент-5кг\год , вода – 5040 кг\год  
18. В трубчату піч надходить з теплообмінника насичена бензольними вуглеводнями поглинальна олива такого складу: олива -71900 кг\год, бензол -5300кг\год, толуол-30кг\год,ксилол -500кг\год, сольвент-5кг\год , вода – 5000 кг\год  
19. В трубчату піч надходить з теплообмінника насичена бензольними вуглеводнями поглинальна олива такого складу: олива -101900 кг\год, бензол -1300кг\год, толуол-330кг\год,ксилол -200кг\год, сольвент-65кг\год , вода – 2440 кг\год  

20. Матеріальний розрахунок скрубера Виробництво утвореного газу при коксуванні складає – 16000 кг\год. Вміст сірководню у прямому коксовому газі – 16г/м3, а кількість сухого коксового газу -100000 м3\год.
21. Матеріальний розрахунок скрубера Виробництво утвореного газу при коксуванні складає – 10000 кг\год. Вміст сірководню у прямому коксовому газі – 6г/м3, а кількість сухого коксового газу -90000 м3\год.
22. Матеріальний розрахунок скрубера Виробництво утвореного газу при коксуванні складає – 90000 кг\год. Вміст сірководню у прямому коксовому газі – 36г/м3, а кількість сухого коксового газу -80000 м3\год.
23. Матеріальний розрахунок скрубера Виробництво утвореного газу при коксуванні складає – 15000 кг\год. Вміст сірководню у прямому коксовому газі – 10г/м3, а кількість сухого коксового газу -150000 м3\год.
24. Матеріальний розрахунок скрубера Виробництво утвореного газу при коксуванні складає – 80000 кг\год. Вміст сірководню у прямому коксовому газі – 26г/м3, а кількість сухого коксового газу -170000 м3\год.
25. Розрахунок знефенолювального скрубера. Початкові данні: кількість стічної води – 60м3\год, вміст фенолів- 10,7г\дм3, ступень знефенолення
-50%, питома витрата пари -2500м3, ступінь знефенолення у хемосорбційній частині -60%


26. Розрахунок знефенолювального скрубера. Початкові данні: кількість стічної води – 40м3\год, вміст фенолів- 4,7г\дм3, ступень знефенолення
-90%, питома витрата пари -1500м3, ступінь знефенолення у хемосорбційній частині -80%


27. Розрахунок знефенолювального скрубера. Початкові данні: кількість стічної води – 20м3\год, вміст фенолів- 6,7г\дм3, ступень знефенолення
-40%, питома витрата пари -3500м3, ступінь знефенолення у хемосорбційній частині -50%

28. Розрахунок знефенолювального скрубера. Початкові данні: кількість стічної води – 40м3\год, вміст фенолів- 4,7г\дм3, ступень знефенолення
-90%, питома витрата пари -1500м3, ступінь знефенолення у хемосорбційній частині -80%

29. Розрахунок знефенолювального скрубера. Початкові данні: кількість стічної води – 60м3\год, вміст фенолів- 3,7г\дм3, ступень знефенолення
-55%, питома витрата пари -1000м3, ступінь знефенолення у хемосорбційній частині -60%


30. Розрахунок трубчатого газового холодильника. Кількість шихти – 450т\рік, температура коксового газу - 380°К, тиск – 101 103 па. Температура коксового газа на виході - 300°К, тиск – 89 103 па. кількість вологи – 10,7. Сухий коксовий газ – 84% , волога шихти -8%

31. Розрахунок трубчатого газового холодильника. Кількість шихти – 1050т\рік, температура коксового газу - 480°К, тиск – 101 103 па. Температура коксового газа на виході - 250°К, тиск – 89 103 па. кількість вологи – 30,7. Сухий коксовий газ – 84% , волога шихти -12%


32. Розрахунок трубчатого газового холодильника. Кількість шихти – 550т\рік, температура коксового газу - 480°К, тиск – 101 103 па. Температура коксового газа на виході - 500°К, тиск – 89 103 па. кількість вологи – 13,7. Сухий коксовий газ – 64% , волога шихти -28%

33. Розрахунок трубчатого газового холодильника. Кількість шихти – 950т\рік, температура коксового газу - 580°К, тиск – 101 103 па. Температура коксового газа на виході - 500°К, тиск – 89 103 па. кількість вологи – 30,7. Сухий коксовий газ – 94% , волога шихти -20%

34. Розрахунок трубчатого газового холодильника. Кількість шихти – 750т\рік, температура коксового газу - 380°К, тиск – 101 103 па. Температура коксового газа на виході - 400°К, тиск – 89 103 па. кількість вологи – 10,7. Сухий коксовий газ – 74% , волога шихти -1%


35. Розрахунок матеріального балансу, теплового та кількість тарілок ректифікаційної колони. До колони надходить сирого бензолу – 1550 кг\год, оливи 21,3 кг\год, водяної пари 112,3 кг\год. Температура пари 92°С, тиск на вході 790 133,3 Па, тиск на виході 765 133,3 Па. Відновлення рефлексу до дистиляту складає 2,5.  
36. Розрахунок матеріального балансу, теплового та кількість тарілок ректифікаційної колони. До колони надходить сирого бензолу – 2550 кг\год, оливи 11,3 кг\год, водяної пари 122,3 кг\год. Температура пари 82°С, тиск на вході 790 133,3 Па, тиск на виході 765 133,3 Па. Відновлення рефлексу до дистиляту складає 1,5.  
37. Розрахунок матеріального балансу, теплового та кількість тарілок ректифікаційної колони. До колони надходить сирого бензолу – 5550 кг\год, оливи 121,3 кг\год, водяної пари 312,3 кг\год. Температура пари 72°С, тиск на вході 790 133,3 Па, тиск на виході 765 133,3 Па. Відновлення рефлексу до дистиляту складає 2,5.  
38. Розрахунок матеріального балансу, теплового та кількість тарілок ректифікаційної колони. До колони надходить сирого бензолу – 2550 кг\год, оливи 121,3 кг\год, водяної пари 412,3 кг\год. Температура пари 52°С, тиск на вході 790 133,3 Па, тиск на виході 765 133,3 Па. Відновлення рефлексу до дистиляту складає 0,5.  
39. Розрахунок матеріального балансу, теплового та кількість тарілок ректифікаційної колони. До колони надходить сирого бензолу – 10000 кг\год, оливи 721,3 кг\год, водяної пари 512,3 кг\год. Температура пари 82°С, тиск на вході 790 133,3 Па, тиск на виході 765 133,3 Па. Відновлення рефлексу до дистиляту складає 5,5.  

40. Розрахунок матеріального балансу, теплового та кількість тарілок ректифікаційної колони. До колони надходить сирого бензолу – 5000 кг\год, оливи 100,3 кг\год, водяної пари 512,3 кг\год. Температура пари 92°С, тиск на вході 790 133,3 Па, тиск на виході 765 133,3 Па. Відновлення рефлексу до дистиляту складає 7,2.  
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5 МЕТОДИЧНІ ВКАЗІВКИ ДО ВИКОНАННЯ 

ІНДИВІДУАЛЬНИХ ЗАВДАНЬ

Розрахунок дефлегматора: До дефлегматора надходять пари бензольних вуглеводнів з дистиляційної колони, пари легких погонів поглинальної олії і води. Основне призначення дефлегматора складається в тому, що шляхом охолодження і часткової конденсації пари, яка надходить з дистиляційної колони, вивільняти їх від пари олії і води і збагачувати парову фазу бензольними вуглеводнями. За рахунок тепла конденсації пари здійснюється попереднє нагрівання поглинальної олії, яка насичена бензольними вуглеводнями і проходить через дефлегматор для нагрівання з використанням тепла пари. Решта частина тепла від парової фази відбирається охолодженням технічною водою в трубчастих дефлегматорах.
Матеріальний розрахунок: До дефлегматора надходять пари з дистиляційної колони з температурою 102 0С в наступній кількості (дані беруться з розрахунку матеріального балансу парової фази дистиляційної колони):

	
	кг/год
	кмоль/год

	Бензол 
	1500
	19,20

	Толуол 
	432
	4,70

	Ксилоли 
	102
	0,96

	Сольвенти 
	21
	0,17

	РАЗОМ:
	2055
	–

	Олія 
	2351
	13,19

	Водяна пара
	8090
	450,0

	УСЬОГО:
	12496
	488,93


Приймаємо тиск пари на виході з дефлегматора Рдеф = 103974 Па, температуру пари після дефлегматора 
[image: image1.wmf]деф
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 = 92 0С, відгон до 180 0С з сирого бензолу дорівнює 90 %. Тоді фактична маса сирого бензолу після дефлегматора в вигляді пари складе
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де 2055 – кількість бензольних вуглеводнів, що надходять до дефлегматора, кг/год.

Отже, в сирому бензолі вміщується олії
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 кг/год   або   1,34 кмоль/год.

Решта кількості олії, яка дорівнює 2351 – 228 = 2123 кг/год, конденсується в дефлегматорі.

Пружність водяної пари при t = 92 0С дорівнює Рв.п. = 74741 Па, пружність пари олії дорівнює 
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 Па. Тоді кількість водяної пари, що покидає дефлегматор, буде дорівнювати
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 кмоль/год   або   1160 кг/год.

і конденсується водяної пари 8090 – 1160 = 6930 кг/год.

Матеріальний баланс дефлегматора наведений в таблиці 1.

Таблиця 1

Матеріальний баланс дефлегматора

	Компоненти
	Надходить 
	Конденсується, кг/год
	Виходить 

	
	кг/год
	кмоль/год
	
	кг/год
	кмоль/год

	Бензол 
	1500
	19,20
	–
	1500
	19,20

	Толуол 
	432
	4,70
	–
	432
	4,70

	Ксилоли 
	102
	0,96
	–
	102
	0,96

	Сольвенти 
	21
	0,17
	–
	21
	0,17

	Олія 
	2351
	13,90
	2123
	228
	1,34

	Водяна пара
	8090
	450,0
	6930
	1160
	64,30

	РАЗОМ:
	12496
	488,93
	9053
	3443
	90,67


Тепловий розрахунок дефлегматора

Прихід тепла. Тепло, яке вноситься парами з колони

Q1 = Qприх = 23846016 кДж/год.

Витрата тепла. 1. Тепло, яке виноситься в конденсатор:

а) тепло, яке виноситься парою олії
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де і( = 260,6 + 155,05 = 415,65 кДж/кг.

б) тепло, яке виноситься парою води
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де і = 2665 кДж/кг – ентальпія водяної пари при t = 92 0С.

в) тепло, яке виноситься парою бензольних вуглеводнів
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де і( = 432 + 108,5 = 540,5 кДж/кг.

Усього виноситься паровою фазою  
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2. Тепло, яке виноситься флегмою, яка вміщує поглинальну олію і воду:

а) тепло, яке виноситься поглинальною олією

	
[image: image11.wmf],

t

c

G

q

р

.

о

.

п

1

×

×

=


	(2)


де  
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б) тепло, яке виноситься водою
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Разом флегмою виноситься тепла

Q3 = 383400 + 2665000 = 3048400 кДж/год.

3. Тепло, яке відводиться в дефлегматорі охолоджуючими засобами (технічною водою і насиченою поглинальною олією) – Q4.

Загальна витрата тепла

Qвитр = 3048400 + Q4.

Прирівнюємо прихід і витрату тепла і отримаємо Q4
23846016 = 3048400 + Q4;

Q4 = 20807600 кДж/год.

Приймаємо, що частина тепла в дефлегматорі відбирається від пари олією в відповідній трубчатці, а залишки – технічною водою. Приймаємо, що олія нагрівається від 30 0С до 85 0С. Тоді кількість тепла, яке відводиться олією, буде визначатися
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де 
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– ентальпія олії при t = 85 0С;
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Тоді 
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де 1,739 – теплоємність олії при t = 30 0С, кДж/(кг(град);

1,734 – теплоємність бензольних вуглеводнів при t = 30 0С, кДж/(кг(град);

101700, 2238 і 1040 – кількість олії, бензольних вуглеводнів і води, що надходить (беремо з прихідної частини підігрівача, який призначений для нагрівання олії перед колоною). 
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де  
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Тоді  Qо = 17845200 – 5530800 = 12314400 кДж/год.

Тепло, яке відводиться технічною водою, тоді складе

Qв = 20807600 – 12314400 = 8493200 кДж/год.

Витрата технічної води при tвх = 25 0С і на виході tвих = 45 0С складе
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 кг/год   або   101,4 м3/год,

або на 1 т бензольних вуглеводнів
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Визначення поверхні теплопередачі дефлегматора

Поверхня теплопередачі дефлегматора розрахована для трьох періодів:

1) конденсація пари поглинальної олії в інтервалі температур 102(92 0С з відведенням тепла поглинальною олією;

2) конденсація пари води і поглинальної олії при температурі 92 0С з відведенням тепла конденсатом;

3) теж саме з відведенням тепла технічною водою.

Тепло, що передається в першому періоді
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де Q1 – тепло, яке вноситься парою в дефлегматор (береться з розрахунку теплового балансу), Q1 = 23846016 кДж/год;

Q2 – ентальпія пари на початку другого періоду, яка визначається наступним чином:

а) тепло, яке виноситься водяною парою
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де 2664,84 – ентальпія водяної пари при t = 92 0С, кДж/кг;

б) тепло, яке виноситься парою бензольних вуглеводнів
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в) тепло, яке виноситься парою олії
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Так як кількість водяної пари дорівнює 450 кмоль/год (дивись матеріальний баланс дефлегматора), пружність водяної пари при t = 92 0С                 Рв = 74741 Па, поглинальної олії Ро = 1519,6 Па, то кількість олії в евтектиці при t = 92 0С буде дорівнювати
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 кмоль/год   або   1560 кг/год.

Тоді  
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г) тепло, яке виноситься сконденсованою парою олії, в кількості 

2351 – 1560 = 791 кг/год.
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Таким чином, загальний тепловміст пари на початку другого періоду складе
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Таким чином, в першому періоді відводиться тепла
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Тепло, яке відводиться в другому періоді
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де Qо – кількість тепла, яке відводиться олією з дефлегматора, розрахована раніше і дорівнює 12314400 кДж/год.

Тепло, яке відводиться в третьому періоді
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Проміжну температуру олії визначаємо з рівняння
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де Wо – водяний еквівалент олії при t = 85 0С.


[image: image37.wmf]209944

85

17845200

85

Q

W

II

o

o

=

=

=

 кДж/град.

Тоді  
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Розрахунок олійної трубчатки

Перший період. Приймаємо труби розміром 25(2 мм. Критична швидкість руху олії визначається з рівняння
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Густина олії при середній температурі t = 57,5 0С буде дорівнювати
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В’язкість олії при t = 57,5 0С дорівнює z = 4,25 спз.

Тоді 
[image: image41.wmf]45

,

0

1040

021

,

0

25

,

4

32

,

2

кр

=

×

×

=

J

 м/с.

Потрібний переріз трубок складе
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Необхідна кількість трубок у одному ході трубчатки буде дорівнювати
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При шести ходах необхідно мати трубок 
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Розрахунок коефіцієнта теплопередачі і необхідної поверхні теплопередачі для першого періоду має наступну послідовність.

Визначаємо фактичну швидкість олії в трубках дефлегматора у першому періоді
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Густина олії при tср = 84 0С за перший період складе
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Тоді об’єм олії буде дорівнювати
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Звідси швидкість олії складе
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Далі розраховуємо значення чисел Рейнольдса і Прандтля, які необхідні для розрахунку теплових чисел Нусельта. 

Число Рейнольдса
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де z – в’язкість олії при t = 84 0С.
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Число Прандтля
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де с – теплоємність олії  
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,

1

)

84

0034

,

0

689

,

1

(

055

,

1

1

c

=

×

+

×

=

 кДж/(кг(град);

( – коефіцієнт теплопровідності олії, який дорівнює
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Тепер можна розрахувати значення критерію Нусельта
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Знаючи значення критерію Нусельта, можна розрахувати коефіцієнт тепловіддачі від стінки трубки до олії
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Коефіцієнт тепловіддачі від пари олії, яка конденсується до стінки, розрахуємо з рівняння  
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де (о – коефіцієнт теплопровідності олії при середній температурі конденсації (
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zо – в’язкість олії при t = 97 0С, z0 = 0,7 спз.

Таким чином
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Знаючи значення (1 і (2, розраховуємо коефіцієнт теплопередачі в першому періоді (КІ):
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Температурний напір у першому періоді складе
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Необхідна поверхня теплопередачі дефлегматора для першого періоду складе:

	
[image: image69.wmf],

P

K

Q

F

I

cp

I

1

I

D

×

=


	(16)



[image: image70.wmf]16
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Другий період. Фактична швидкість олії в трубах дефлегматора визначається так, як і в першому періоді і дорівнює 
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Число Рейнольдса буде дорівнювати
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де z = 4,25 спз – динамічна в’язкість олії при tср = 57,5 0С.

Критерій Прандтля розраховуємо за формулою (11)
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Тут с – теплоємність олії при t = 57,5 0С, 
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( – коефіцієнт теплопровідності олії при t = 57,5 0С
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Розрахуємо критерій Нусельта за формулою (12)
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Коефіцієнт теплопередачі від стінки до олії за формулою (13)
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Коефіцієнт тепловіддачі від пари води і олії, що конденсуються, визначимо з рівняння
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де (в – коефіцієнт теплопровідності води при t = 91,7 0С дорівнює 2,45 кДж/(м(год(град);

zв – в’язкість води при t = 91,7 0С, яка дорівнює zв = 0,3 спз;

(о – коефіцієнт теплопровідності олії при t = 92 0С.
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де (о – коефіцієнт теплопровідності олії при t = 92 0С,
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zо – в’язкість олії при t = 92 0С, яка дорівнює 0,95 спз.
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Розрахуємо тепло конденсації пари олії
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де 
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Визначаємо тепло конденсації водяної пари
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де 
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– тепло, яке виноситься парою води з колони, яке дорівнює 21694144  кДж/год;
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Таким чином,
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Розраховуємо коефіцієнт теплопередачі з урахуванням термічного опору відкладень за формулою (8.15)
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Середня різниця температур у другому періоді
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Розрахуємо необхідну поверхню трубчатки у другому періоді за формулою, що аналогічна формулі (16)
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Загальна поверхня теплопередачі для масляної трубчатки складе
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Необхідна довжина трубок буде дорівнювати:
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Приймаємо три трубчатки з довжиною трубок по 3 м. Діаметр трубчатки
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де  
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Третій період. Водяну трубчатку приймаємо таку ж, як і олійну. Швидкість води в трубах


[image: image103.wmf]46

,

0

362

,

0

3600

4

,

101

6

=

×

×

=

J

 м/с.

Число Рейнольдса
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Число Прандтля  Pr = 4,84.

Число Нуссельта за формулою (12)
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Тоді (2 згідно з формулою (13) буде дорівнювати
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Коефіцієнт тепловіддачі від парів води і олії, які конденсуються у відповідності до приведеного вище розрахунку, дорівнює (1 = 58660 кДж/(м2(год(град).

Тоді коефіцієнт теплопередачі (КІІІ) з урахуванням термічного опору буде дорівнювати
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Середня різниця температур у третьому періоді
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Необхідна поверхня теплопередачі буде дорівнювати
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Тепловий розрахунок поділяючої колони:

 Тепловий розрахунок верхньої частини колони

Прихід тепла. 1. Тепло, яке вноситься парою з дефлегматора

Q1 = 4296845 кДж/год.

2. Тепло, яке вноситься рефлюксом при t = 30 0С
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3. Тепло, яке вноситься парою з нижньої частини колони
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де х – кількість рідинної фази, що виводиться до сепаратора з верхньої частини колони;

726 – кількість важкого бензолу і конденсату, що отримується і виводиться з сепаратора;

і – ентальпія пари
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Загальний прихід тепла до верхньої частини колони складе
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Витрата тепла. 1. Тепло, яке виноситься паровою фазою в конденсатор:

а) тепло, яке виноситься водяною парою
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де 2631 – ентальпія водяної пари, кДж/кг;

б) тепло, яке виноситься бензольними вуглеводнями
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Усього виноситься паровою фазою
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[image: image120.wmf]5550000
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2. Тепло, яке виноситься з верхньої частини колони рідинною фазою до сепаратора
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3. Втрати тепла верхньою частиною колони приймаємо рівними

Q6 = 83800 кДж/кг.

Загальна витрата тепла

	
[image: image122.wmf],

Q

Q

Q

Q

6

5

4

витр

+

+

=


	(28)



[image: image123.wmf].
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Прирівнюємо прихід і витрату тепла, визначаємо значення х, тобто кількість рідинної фази, яка виводиться з нижньої частини дефлегмаційної ділянки колони до сепаратора
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Звідки  х = 3899 кг/год.

 Тепловий розрахунок нижньої частини колони

Прихід тепла. 1. Тепло, яке вноситься до колони з сепаратора рідинною фазою
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2. Тепло, яке вноситься перегрітою парою – Q2.

Загальний прихід тепла Qприх = 612753 + Q2.

Витрата тепла. 1. Тепло, яке виноситься з нижньої частини колони парою до верхньої частини колони

Q3 = 1697900 кДж/год.

2. Тепло, яке уноситься важким бензолом
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3. Втрати тепла поверхнею колони приймаємо рівними 84000 кДж/год.

Загальна витрата тепла
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Прирівнюємо прихідні і витратні статті теплового балансу і розраховуємо значення Q2
612753 + Q2 = 1881200,

Q2 = 1268447 кДж/год.

Приймаємо наступні параметри перегрітої пари: Р = 10 Па, t = 179 0С,   r = 2024 кДж/кг. Тоді витрата перегрітої пари складе:
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Тепловий баланс нижньої частини колони, кДж/год:

	Прихід 
	Витрата 

	Тепло, яке вноситься з сепаратора рідинною фазою . . . . . . . .  612753
	Тепло, яке виноситься до верхньої частини колони з парою . . .  1697900

	Тепло, яке вноситься перегрітою 

парою . . . . . . . . . . . . . . . . 1268447
	Тепло, яке виноситься важким бензолом . . . . . . . . . . . . . . . . . . 99300

	
	Втрати тепла . . . . . . . . . . . . . . 84000

	РАЗОМ: . . . . . . . . . . . . . . 1881200
	РАЗОМ: . . . . . . . . . . . . . . . . . 1881200
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