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ЗАГАЛЬНІ МЕТОДИЧНІ ВКАЗІВКИ
Навчальна дисципліна "Уловлювання летючих продуктiв термiчної переробки 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 цехов уловлювання основних летючих хімічних продуктів, що утворюються при слойовому коксуванні вугільних шихт.

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 уловлювання того чи іншого хімічного продукту;

- використовувати основні закони фізичної хімії та процесів і апаратів хімічної технології уловлювання що розглядаються;

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

- визначити шляхи удосконалення або уловлювання летючих хімічних продуктів коксування та необхідність зміни послідовності уловлювання зі зміною кількості уловлювання речовин;

- висунути та сформулювати вимоги висуваємі до організації уловлювання летючих хімічних продуктів коксування;

- провести аналіз існуючих методів уловлювання 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 основних потоків.

Критерії успішності – отримання позитивної оцінки при захисті  модульних контрольних робіт.

Засоби діагностики успішності навчання – комплект тестових та теоретичних завдань, курсових проектів.

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, курсового проекту 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 
"Уловлювання летючих продуктiв термiчної переробки твердих горючих копалин"
1.1 Зміст теоретичних занять

1.1.1 Уловлювання хімічних продуктів коксування вугільної шихти: 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. Зрівняльна характеристика складу летючих продуктів коксування та напівкоксування, що утворюються при переробці вугільних шихт. Основи охолодження прямого коксового газу в трубчатих газових холодильниках.
Фізико-хімічні основи первинного охолодження коксового газу в трубчатих газових холодильниках. Характеристика технології і апаратури первинного охолодження коксового газу. Очищення коксового газу від туманоподібної смоли. Транспортування летких продуктів термічної переробки твердих горючих копалин та характеристика турбогазодувок.

Література: [1, с.9-23; 3; 8], [3, с.32-45; 9, с.6-9; 14].
1.1.2 Технологія уловлювання аміаку та пірідінових сполук з отриманням солі сульфату амонію та летких пірідінових основ: Технологічні умови уловлювання аміаку та пірідінових основ. Кристалізація солі сульфату амонію, її особливості та умови отримання крупнокристалічної солі. Технологічні схеми сатураторних методів отримання солі сульфату амонію. 

Аналіз технологічних умов отримання крупнокристалічної солі сульфату амонію різними методами уловлення аміаку. Технологічні умови сатураторних та безсатураторних методів отримання солі сульфату амонію та їх основи. Характеристика технологічного обладнання сатураторних та безсатураторних методів. Конструктивні важливості сатураторів, абсорберів та вакуумних кристалізаторів

Література: [12; 13; 15, с.5-18], [15, с.52-75].
1.1.3 Технологія очищення коксового газу від сірководню: Технологія очищення коксового газу від сірководню миш`яково-содовим методом та характеристика ступенів підготовки робочого розчину. Технологічна схема миш`яково-содової сіркоочистки та її особливості. Характеристика основного обладнання. Технологічні основи уловлення сірководню із коксового газу з отриманням чистого газу та сірчаної кислоти вакуум-карбонатним методом. Кінетичні закономірності методом процесу уловлення сірководню в сірчаних скрубберах. Аналіз технологічних схем та характеристика основної апаратури уловлення сірководню та регенерації робочого розчину.
Література: [6, с.125-195], [6, с.51-58], [18, с.7-26]
1.1.4 Технологія знефенолення стічних вод коксохімічних підприємств: Джерела отримання стічних вод на КХЗ та основи знефенолення їх параціркуляционним методом . Кінетичні закономірності процесу. Вплив технологічних чинників на процес знефенолення стічних вод парациркуляційним методом та заходи по зниженню її кількості. Метод розрахунку скрубера.

Технологія біохімічного очищення стічних вод коксохімічних підприємств. Кінетичні закономірності процесу біохімочистки. Вплив технологічних чинників біохімічного очищення стічних вод та конструктивні якості основної апаратури.
Література: [10, с.9-18; с.92-98], [10, с.18-37].
1.2 Зміст практичних занять
1.2.1 Розрахунок матеріального та теплового балансів абсорбера та вакуум-кристалізатора безсатураторної установки.

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

1.2.3 Розрахунок кількості миш`яково-содового розчину необхідного для уловлення сірководню із коксового газу та кількості повітря необхідного для регенерації поглинального робочого розчину.

1.2.4 Розрахунок сірчаного скрубера для уловлювання сірководню із коксового газу. 
1.3 Зміст лабораторних занять

1.3.1 Визначення виходу хімічних продуктів коксування зі складанням матеріального балансу коксування

1.3.2 Визначення вмісту амміаку в коксовому газі до та після його уловлювання
1.3.3 Аналіз слабких аміачних вод та кількості надсмольної води, отриманих в машинно-конденсаційному відділенні.
1.3.4 Проведення аналізу якості солі сульфату аммонію на отримання в ній вологи, азоту, вільної сірчаної кислоти та гранулометричного складу

1.3.5 Аналіз сирого бензолу з отриманням межі кипіння фракцій бензольних вуглеводнів, їх аналіз.

1.3.6 Аналіз якості поглинального масла з отриманням вмісту в ньому нафталіну, сирого бензолу
1.3.7 Розробка та вивчення схеми послідовності вилучення хімічних продуктів коксування з коротким аналізом кожної стадії процесу

1.3.8 Робота по аналізу отримання даних вмісту сірководню у прямому та зворотньому коксовому газі
1.3.9 Робота по розробці хімізма процесу миш`яково-содової та вакуум-карбонатної очистки коксового газу від сірководню

1.3.10 Визначення вмісту фенолів у стічних водах коксохімічних підприємств

2 МЕТОДИЧНІ ВКАЗІВКИ ЩОДО ВИВЧЕННЯ
ДИСЦИПЛІНИ "Уловлювання летючих продуктiв термiчної переробки твердих горючих копалин"
2.1 Уловлювання хімічних продуктів коксування вугільної шихти: Вступ. Загальні положення утворення та змісту летких продуктів коксування. Склад та вихід летючих хімічних продуктів коксування вугільної шихти у камерах коксових печей слоєвим методом. Вплив температури коксування та підсводового простору на кінцевий склад хімічних продуктів коксування. Вплив різних технологічних факторів на вихід та склад хімічних продуктів коксування. Вплив компонентного складу твердих горючих копалин на вихід і властивості летючих продуктів термічної переробки вугільних шихт
Вплив складу вугільної шихти на вихід та склад летючих продуктів коксування. Залежність виходу продуктів хімічних продуктів коксування від складу летючих речовин у вуглях та вугільних шихтах. Схема руху коксового газу по хімічним цехам коксохімвиробництва. Основні закони, які лежать у основі уловлювання летючих хімічних продуктів коксування. Зрівняльна характеристика складу летючих продуктів коксування та напівкоксування, що утворюються при переробці вугільних шихт.

Різниця складу летючих хімічних продуктів, що утворюються при коксуванні та напівкоксуванні вугільних шихт та його характеристика. Аналіз технологічних факторів, що впливають на зміну властивостей летючих продуктів коксування що утворюються Фізико-хімічні основи первинного охолодження коксового газу в трубчатих газових холодильниках Характеристика технології і апаратури первинного охолодження коксового газу. Очищення коксового газу від туманоподібної смоли. Технологічна схема первинного охолодження летючих продуктів коксування вугільної шихти. Технологічні режими, їх характеристика. Конструктивні особливості первинних газових холодильників. 
Принцип роботи електрофільтрів по очищенню коксового газу від туманоподібної смоли. Іонна іонізація, напруженість електричного поля, осаджувальні труби, розподільна решітка швидкості руху коксового газу. Основі положення та рівняння охолодження коксового газу у трубчатих газових холодильниках горизонтального та вертикального розташування труб. Рівняння теплового балансу. Рівняння теплопередачі та коефіцієнту теплопередачі при теплопередачі крізь стінку. Середня різність температур та методи її розрахунку. Необхідність охолодження коксового газу.
Транспортування летких продуктів термічної переробки твердих горючих копалин та характеристика турбогазодувок Ексгаустери та характеристика їх роботи. Сумарний натиск коксового газу у газозбірниках та хімічній апаратурі. Конструктивні особливості ексгаустерів. Визначення місця установки ексгаустерів в технологічній схемі руху коксового газу. Характеристика опорів апаратури руху коксового газу для розрахунку сумарного напору мережі.

Питання щодо самоконтролю:
1. Навести теоретичні уявлення щодо утворення летких продуктів піролізу з твердих горючих копалин?
2. Характеристика вугільної бази та оцінити перспективи використання всіх летких продуктів коксування. 
3. Принцип роботи електрофільтра та його конструкційні особливості.
4. Наведіть та опишіть схему відстою та промивання смоли.
5. Принцип роботи турбогазодувки та її конструкційні особливості.

6. Наведіть та опишіть схему охолодження коксового газу з використанням трубчастих холодильників.
7. Принцип роботи насадочного та тарельчатого  абсорберів
2.2 Технологія уловлювання аміаку та пірідінових сполук з отриманням солі сульфату амонію та летких пірідінових основ:  Фізико-хімічні основи уловлення аміаку та легких пірідінових основ з коксового газу. Характеристика процесів, що протікають в сатураторах по уловленню аміаку та кристалізації солі сульфату амонію.
Залежність ступеню уловлення аміаку з коксового газу від кислотності маточного розчину. 
Обводнення маточного розчину у ванні сатуратора та умови виключення цього процесу. Кристалізація солі сульфату амонію, її особливості та умови отримання крупнокристалічної солі. Технологічні схеми сатураторних методів отримання солі сульфату амонію. Технологічні основи кристалізації солі сульфату амонію у сатураторах. Умови отримання крупної солі сульфату амонію. Заміна газової ажитації розчину ванни сатуратору для регуляції процесу кристалізації солі сульфату амонію. 

Характеристика технологічних схем прямого полупрямого та непрямого сатураторних методів уловлення аміаку з коксового газу. Технологічні умови сатураторних та безсатураторних методів отримання солі сульфату амонію та їх основи. Порівняльна характеристика сатураторних та безсатураторних методів уловлення аміаку та легких пірідінових основ з коксового газу. 
Особливості процесу уловлення аміаку з коксового газу та кристалізація солі сульфату амонію. Уловлювання аміаку у абсорберах безсатураторної установки та необхідність у двохступінчастих абсорберах. Відсутність розділення процесів уловлювання та кристалізації солі сульфату амонію у безсатураторних установках, особливості технологічних режимів. Особливості розрахунку масової кристалізації солі сульфату амонію на основі балансу поверхні розділу фаз.

 Характеристика технологічного обладнання сатураторних та безсатураторних методів. Конструктивні важливості сатураторів, абсорберів та вакуумних кристалізаторів Типи конструкцій сатураторів, абсорберів та вакуум-кристалізаторів. Методи розрахунку цих апаратів. Технологічні умови їх роботи. Розрахунок балансу сатуратору по аміаку та по воді з метою уникнення обводнення розчину ванни сатуратора.
Питання щодо самоконтролю:
1. Наведіть та опишіть схему отримання сульфату амонію за прямим методом.
2. Принцип роботи сатуратора за прямим та напівпряим методом
3. Наведіть та опишіть схему безсатураторної установки
4.Основні показники технологічного режиму та контролю виробництва сульфатного вітділення
5. Наведіть та опишіть схему виробництва піридинових зєднань
6.Використання загальних закономірностей кристалізації у сатураторному процесі
7.Питання закритого типу: Вплив піридинових з’єднань на процес утворення крупнокристалічної солі сульфату амонію та хімізм цього процесу
2.3 Технологія очищення коксового газу від сірководню: Основи процесу уловлювання сірководню етаноламіновими методами із коксового газу
Уловлення сірководню та діоксіду вуглеводню розчинами органічних з`єднань з метою глибокого очищення коксового газу від сірководню. Використання моноетаноламіну очищення коксового газу від сірководню. Аналіз основних хімічних реакцій, що протікають при моноетаноламіновому очищенні коксового газу від сірководню. Кінетичні закономірності процесу етаноламінового уловлення сірководню із коксового газу
Аналіз кривих рівноваги для поглинання сірководню моноетаноламіном при різних температурах. Вплив складу вуглекуислоти у газі на процес очищення коксового газу від сірководню. Ступінь очищення коксового газу від сірководню аміновими кислотами. Аналіз впливу технологічних чинників на процес уловлення сірководню етаноломіновим методом
Аналіз основних технологічних показників роботи абсорберу. Залежність ступеню очищення коксового газу від сірководню від тиску коксового газу, кількості розчину, вмісту у газі сірководню та вуглекислоти, тиску у відгінній колоні, кількістю флегми. Особливості реакції поглинального розчину. Характеристика основної апаратури та аналіз технологічної схеми
Аналіз принципової схеми очищення коксового газу від сірководню розчином етаноламіну. Технологічна схема двоступінчастого очищення коксового газу від сірководню та вуглекислого газу розчинами моноетаноламінами.
Конструктивні особливості абсорберів. Тарілчасті абсорбери. Характеристика відгінних колон. Технологія очищення коксового газу від сірководню миш`яково-содовим методом та характеристика ступенів підготовки робочого розчину
Хімізм процесу миш`яково-содового сіркоочищення у відповідності зі стадійністю процесу. Розчин білого миш`яку у розчині кам`яновугільної соди. Обробка отриманої оксімиш`яковокислої солі сірководневим газом у сірчаних скруберах. Обробка отриманого розчину солі тіоарсенату натрію у реакторах киснем повітря з отриманням робочого поглинального розчину оксісульфомиш`яковонатрієвої солі, яка має властивості регенерації.
Процес очищення коксового газу від сірководню включає дві стадії. Перша стадія - уловлювання сірководню у сірчаних скруберах, друга стадія - регенерація насиченого розчину у регенераторах. Технологічна схема миш`яково-содової сіркоочистки та її особливості. Характеристика основного обладнання.
Технологічна схема очищення коксового газу від сірководню, її опис. Матеріальний розрахунок процесів уловлювання сірководню з коксового газу регенерацією поглинального розчину та нейтралізації стічних вод миш`яково-содового сіркоочищення. Конструктивні особливості сірчаних скруберів, регенераторів, установки для отримання сорбентів. Технологічні основи уловлення сірководню із коксового газу з отриманням чистого газу та сірчаної кислоти вакуум-карбонатним методом
Розподіл сірчаних сполук у продуктах коксування при різних температурах. Основи очищення коксового газу від сірководню вакуум-карбонатним методом. Схема механізму абсорбції сірководню розчином карбонатів K і Na. Метод розрахунку питомої кількості содового або поташного розчинів для уловлення сірководню з коксового газу. Кінетичні закономірності методом процесу уловлення сірководню в сірчаних скруберах. Залежність швидкості абсорбції сірководню розчином соди від парціального тиску сірководню та від різної концентрації розчину. Залежність швидкості абсорбції сірководню від швидкості тиску коксового газу та поглинача у сірчаному насадковому скрубері. Основи регенерації поглинального розчину вакуум-карбонатного сіркоочищення. Аналіз технологічних схем та характеристика основної апаратури уловлення сірководню та регенерації робочого розчину
Питання щодо самоконтролю:

1. Охарактеризувати отримання активованого вугілля та його використання при очищенні коксового газу від сірководню.

2. Наведіть технологічний ланцюг очищення коксового газу від сірководню за башта - ящичним методом.
3. Мета та основні технологічні принципи очищення коксового газу від сірководню з використанням активованого вугілля.
4. Охарактеризувати методи отримання поглинаючої маси та перспективи її використання при очищенні коксового газу від сірководню.

5. Наведіть технологічний ланцюг очищення коксового газу від сірководню з використанням активованого вугілля.

6. Наведіть та опишіть схему очисної споруди ящичного типу.

7. Охарактеризувати та навести технологію процесу підготовки поглинального розчину до роботи.

8. Наведіть технологічний ланцюг очищення коксового газу від сірководню миш’яково-содовим методом. 
9. Охарактеризувати та навести хімічні реакції процесу очищення коксового газу від сірководню.
10. Наведіть технологічний ланцюг очищення коксового газу від сірководню вакуум-карбонатним методом
11. Наведіть залежність швидкості абсорбції Н2S  від концентрації розчина соди.

12. Охарактеризувати та навести схему регенератора вакуум-карбонатної технології очищення коксового газу від сірководню.

13. Наведіть та опишіть схему механізму абсорбції Н2S  розчином карбонатів.

14. Наведіть технологічний ланцюг очищення коксового газу від сірководню етаноламіновим  методом з використанням високого тиску.

15. Наведіть та опишіть схеми основного обладнання, що використовується при  етаноламіновому  методі уловлювання сірководню.
16. Наведіть технологічний ланцюг очищення коксового газу від сірководню етаноламіновим  методом з розгалуженими потоками поглинального розчину. 
17. Наведіть та опишіть схему мокрого каталізу.

2.4 Технологія знефенолення стічних вод коксохімічних підприємств: Джерела отримання стічних вод на КХЗ та основи знефенолення їх параціркуляционним методом . Кінетичні закономірності процесу. Джерела утворення стічних вод, їх характеристика. Огляд методів очищення стічних вод коксохімічних заводів від фенолів та роданідів, їх оцінка. Технічні прийоми, що дозволяють зменшити кількість стічних вод. Фізико-хімічні основи парового методу знефенолення стічних вод від кількості перегрітої пари та вмісту у ній остаточної кількості фенолів. Хемосорбція фенолів з пари у знефенолюючому скрубері. 
Вплив технологічних чинників на процес знефенолення стічних вод парациркуляційним методом та заходи по зниженню її кількості. Метод розрахунку скрубера.
Технологічна схема пароциркуляційного очищення стічних вод, її опис. Метод розрахунку знефенолюючого скруберу. Розрахунок десорбційної частини скруберу. Розрахунок хемосорбційної частини скруберу. Розрахунок необхідної поверхні абсорбції нижнього та верхнього ярусів насадки скруберу.
Технологія біохімічного очищення стічних вод коксохімічних підприємств. Кінетичні закономірності процесу біохімочистки  Вимоги, що висуваються до якості стічних вод, що подаються на очищення. Основні біохімічні процеси, які протікають при біологічному очищенні стічних вод активним мулом. Теорія гідродинамічного процесу аерації у аеротенках при очищенні стічних вод. Вплив гідродинамічних факторів та системи аерації на швидкіть біохімічного окислення фенолів та роданідів. Вплив технологічних чинників біохімічного очищення стічних вод та конструктивні якості основної апаратури. Характеристики, що необхідні для виконання системи пневматичної аерації очищення стічних вод. Необхідність очищення стічних вод від оливи перед подачею їх у аеротенки. 

Питання щодо самоконтролю:

1. Використання загальних закономірностей парового методу при хемосорбції фенолів із пари лугофенолятним розчином. 
2. Охарактеризувати та порівняти між собою термічні методи та методи зворотного осмосу очищення стічних вод.
3. Використання загальних закономірностей парового методу при десорбції фенолів із стічної води перегрітою парою.
4. Охарактеризувати та порівняти між собою екстракційні та фізико-хімічні методи очищення стічних вод.
5. Охарактеризувати та описати гідроліз фенолятів натрію за паро циркуляційним методом знефенолювання стічних вод.

6. Охарактеризувати та відобразити основні етапи роботи активного мулу при очищення стічних вод.

7. Охарактеризувати флотаційний метод підготовки стічних вод до біохімічного очищення. 

8. Охарактеризувати та відобразити пароціркуляційний метод очищення стічних вод.

9. Охарактеризувати вплив гідродинамічних факторів на швидкість біохімічного окислення фенолів і роданидів.

10. Охарактеризувати та відобразити схеми аеротенків та визначити найбільш перспективний.

11. Охарактеризувати вплив системи аерації на швидкість біохімічного окислення фенолів і роданидів.
12. Охарактеризувати та відобразити технологічну схему біохімічної установки.
3 ІНДИВІДУАЛЬНІ ЗАВДАННЯ
1. 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-56,7 диоксид вуглецю -3, оксид вуглецю -6, кисень -0,8, метан – 26%, азот та CnHm – 2,5


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. Розрахувати абсорберну установку Продуктивність цеху – 27775м3/год. Вміст сірководню у прямому газі – 8,8% , сухий коксовий газ-73%, бензол – 1,56%, аміак-0,17%, водяна пара – 0,07%. Склад коксового газу (%): водень-34,77 диоксид вуглецю -23,5, оксид вуглецю -1,3, кисень -7,8, метан – 33,6%, азот та CnHm – 1,0.
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. 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 – 1,07%. Склад коксового газу (%): водень-54,77 диоксид вуглецю -7,5, оксид вуглецю -0,3, кисень -12,8, метан – 34,6%, азот та CnHm – 1,3.
6. Продуктивність цеху – 95000м3/год. Вміст сірководню у прямому газі – 18 г/м3 та зворотньому 2 г/м3. Розрахувати скрубер, регенератор та конденсатор холодильник.


7. Продуктивність цеху – 75000м3/год. Вміст сірководню у прямому газі – 34 г/м3 та зворотньому 20 г/м3. Розрахувати скрубер, регенератор та конденсатор холодильник.


8. Продуктивність цеху – 100000м3/год. Вміст сірководню у прямому газі – 24 г/м3 та зворотньому 1 г/м3. Розрахувати скрубер, регенератор та конденсатор холодильник.


9. Продуктивність цеху – 55000м3/год. Вміст сірководню у прямому газі – 48 г/м3 та зворотньому 32 г/м3. Розрахувати скрубер, регенератор та конденсатор холодильник.


10. Продуктивність цеху – 95000м3/год. Вміст сірководню у прямому газі – 28 г/м3 та зворотньому 12 г/м3. Розрахувати скрубер, регенератор та конденсатор холодильник.


11. Продуктивність цеху – 50000м3/год. Вміст сірководню у прямому газі – 36 г/м3 та зворотньому 20 г/м3. Розрахувати скрубер, регенератор та конденсатор холодильник.


12. В трубчату піч надходить з теплообмінника насичена бензольними вуглеводнями поглинальна олива такого складу: олива -110900 кг\год, бензол -2000кг\год, толуол-430кг\год,ксилол -150кг\год, сольвент-15кг\год , вода – 1000 кг\год  

13. В трубчату піч надходить з теплообмінника насичена бензольними вуглеводнями поглинальна олива такого складу: олива -101900 кг\год, бензол -2300кг\год, толуол-530кг\год,ксилол -100кг\год, сольвент-35кг\год , вода – 1040 кг\год  
14. В трубчату піч надходить з теплообмінника насичена бензольними вуглеводнями поглинальна олива такого складу: олива -200000 кг\год, бензол -3300кг\год, толуол-630кг\год,ксилол -200кг\год, сольвент-5кг\год , вода – 1040 кг\год  
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

5.1. Розрахунок кількості поглинальної олії

Кількість поглинальної олії, яка подається в скрубер і необхідна для вилучення бензольних вуглеводнів, визначається з рівняння матеріального балансу 
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де V – кількість (витрата) коксового газу, м3/год;

уп і ук – початковий кінцевий вміст бензольних вуглеводнів у коксовому газі, г/м3;

хк і хп – кінцевий і початковий вміст бензольних вуглеводнів у поглинальній олії, %;

d – питома маса сирого бензолу, кг/м3;

G – кількість (витрата) поглинальної олії, кг/год.

При недостатній кількості поглинальника збільшуються втрати бензольних вуглеводнів з зворотнім коксовим газом. При надлишку поглинальника концентрація бензольних вуглеводнів у ньому зменшується, що приводить до збільшення рушійної сили процесу переходження бензольних вуглеводнів з коксового газу в поглинальник. Однак це потребує збільшеної витрати пари для дистиляції, зайвих енергетичних витрат на транспортування поглинальника. Оптимальною нормою витрати кам’яновугільної поглинальної олії прийнято вважати 1,5 – 1,7 кг/м3 газу, для солярового – 2,0 – 2,2 кг/м3.

5.2. Розрахунок кількості вилучених з коксового газу бензольних вуглеводнів

Максимальна кількість вилучених з коксового газу бензольних вуглеводнів розраховується виходячи з умов рівності пружності пари залишкової кількості бензольних вуглеводнів над поглинальником, який надходить на вилучення, і парціальним тиском пари бензольних вуглеводнів у коксовому газі, який виходить з скруберів. Парціальний тиск бензольних вуглеводнів у коксовому газі, який надходить в скрубери, визначається з рівняння (1.6), пружність парів бензольних вуглеводнів над поглинальником, що надходить, визначається з рівняння (1.2).

Кількість вилучених бензольних вуглеводнів (%) складає
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де Рзаг – загальний тиск у скрубері, Па;

у – концентрація бензольних вуглеводнів у коксовому газі, мольних часток;

х – концентрація бензольних вуглеводнів у поглинальнику, мольних часток;

Е – константа Генрі, Па.

Знаючи загальний вміст бензольних вуглеводнів у прямому газі, визначаємо вміст їх у зворотному газі
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де а – вміст бензольних вуглеводнів у коксовому газі, г/м3;

Gв.п. – кількість вилучених бензольних вуглеводнів, %;

а( – кількість бензольних вуглеводнів у зворотному газі, г/м3.

5.3. Розрахунок загального коефіцієнта абсорбції при уловлюванні бензольних вуглеводнів рідинними поглинальниками

Для розрахунку коефіцієнта абсорбції бензольних вуглеводнів (К) в насадочних скруберах застосовується рівняння
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де К – коефіцієнт абсорбції, кг/(м2(год(Па);

Reг – критерій Рейнольдса для газової фази, який визначається з рівняння
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де Wг – швидкість газу, м/с, яка в свою чергу визначається за формулою
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де Vк.г. – фактичний об’єм коксового газу, м3/год;

Fпер – живий переріз скрубера, м2;

dе – еквівалентний діаметр скрубера, м.

Живий переріз скрубера з урахуванням насадки визначають за формулою
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де 
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 – живий переріз зайнятий насадкою, м2;
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– живий переріз зайнятий кільцевим зазором між стінкою скрубера і насадкою, м2;

с – відстань між рейками, м;

b – товщина рейки, м;

(к.г. – в’язкість коксового газу, м2/с.
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де t – температура в скрубері, 0С;

Р – надлишковий тиск у скрубері, Па.

Знаючи величини Wг, dе, (к.г., розраховують критерій Рейнольдса для коксового газу Reг.

Далі визначають критерій Рейнольдса для рідинної фази Reрід
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де В – інтенсивність зрошення, м3/(м(с).
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де Gпогл – витрата поглинальника, м3/год;

dе – еквівалентний діаметр скрубера, м;

Fпер – живий переріз скрубера, м2;

(рід – в’язкість поглинальної олії, м2/с.
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де оЭ – в’язкість в градусах Енглера.

Розрахувавши значення критерію Рейнольдса для газової і рідинної фаз за допомогою рівняння (5.4), розраховують загальний коефіцієнт абсорбції.

Визначивши Кз з рівняння (5.4), (Рср з рівняння (1.9) і Gб.в. з рівняння (5.2) підставляють їх значення в рівняння (1.1) і вирішуємо його відносно поверхні зрошення (F), знаходять таким чином необхідну поверхню абсорбції.

6. Приклад розрахунку скрубера з дерев’яною хордовою насадкою

6.1. Розрахунок матеріального балансу скрубера

Розрахунок розглянемо на прикладі використання кам’яновугільної поглинальної олії для вилучення бензольних вуглеводнів в скруберах з дерев’яною хордовою насадкою(.

Кількість хімічних продуктів коксування, що надходять до скрубера, береться з витратних статей матеріального балансу кінцевого газового холодильника, після якого коксовий газ надходить в бензольні скрубери. Нехай кількість цих продуктів буде наступна: 

	
	кг/год
	нм3/год

	Сухий коксовий газ
	32984
	72490

	Водяна пара
	1715
	2140

	Бензольні вуглеводні
	2200
	595

	Сірководень 
	1081
	710

	РАЗОМ:
	37980
	75935


Приймаємо температуру газу, що надходить, рівною 250 0С, а що виходить – 30 0С, тиск газу, що надходить, – 113 ( 103 Па, а газу, що виходить, – 110 ( 103 Па.

Втрати бензольних вуглеводнів (
[image: image14.wmf]g
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) з 1 м3 зворотнього коксового газу приймаємо рівними 2 г/нм3 сухого коксового газу, тоді загальні втрати складуть
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Ступінь вилучення бензольних вуглеводнів складає
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Кількість поглинутих бензольних вуглеводнів дорівнює
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Таким чином, з скруберів виходить наступна кількість газів і парів:

	
	кг/год
	нм3/год

	Сухий коксовий газ
	32984
	72490

	Водяна пара
	1715
	2140

	Пара бензольних вуглеводнів
	145
	40

	Сірководень 
	1081
	710

	РАЗОМ:
	35925
	75380


Вміст бензольних вуглеводнів при фактичних умовах буде дорівнювати:

а) у коксовому газі, що надходить
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б) у коксовому газі, що виходить
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Максимальний залишковий вміст бензольних вуглеводнів в поглинальній олії, яка надходить в скрубер (
[image: image20.wmf]G
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, %) визначається з рівняння

	
[image: image21.wmf]погл

.

в

.

б

.

г

.

к

вих

2

зал

max

М

Р

Р

а

24

,

2

G

×

×

×

=

,
	(6.1)


де а2 – вміст бензольних вуглеводнів у коксовому газі після скруберів, г/м3;
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 – тиск газу на виході з скрубера, Па;

Рб.в. – пружність парів бензольних вуглеводнів над поглинальною олією, що надходить при t = 30 0С, Па;

Мпогл – молекулярна маса поглинальника, яка дорівнює 170.

Для розрахунку Рб.в. приймаємо наступний склад сирого бензолу (%): бензол – 73, толуол – 21, ксилоли – 5, сольвенти – 1. Умовно приймаємо, що склад сирого бензолу, що залишився в знебензоленій олії, не змінився і дорівнює складу отриманого сирого бензолу. Пружність компонентів сирого бензолу при t = 30 0С буде дорівнювати, Па: бензолу – 15782,7; толуолу – 5265,4; ксилолів – 3132,6; сольвентів – 666,6.

Середня молярна маса бензольних вуглеводнів буде дорівнювати
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де 78, 92, 106 і 120 – молярні маси бензолу, толуолу, ксилолів і сольвентів відповідно.

Молярні долі компонентів у сирому бензолі складуть:
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Тоді пружність парів бензольних вуглеводнів при t = 30 0С буде дорівнювати
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Таким чином, максимальний вміст залишкових бензольних вуглеводнів у поглинальнику, який надходить в скрубер, і визначається з рівняння (6.1) за умови рівноваги, складе
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Фактичний вміст бензольних вуглеводнів повинен бути менше рівноважного для створення рушійної сили процесу абсорбції зверху скрубера і дорівнювати
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де k – коефіцієнт, який змінюється в межах 1,1 – 1,2. Приймаємо k = 1,15. 

Тоді 
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Максимальний вміст бензольних вуглеводнів у олії, яка виходить з скруберів за умови рівноваги внизу скрубера, визначається з рівняння (6.2)


[image: image32.wmf]%.

32

,

3

170

7

,

13196

1

,

112905

4

,

29

24

,

2

G

.

в

.

б

max

2

=

×

×

×

=


Для зрушення рівноваги абсорбції внизу скрубера приймаємо коефіцієнт k = 1,5. Тоді 
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Розраховуємо мінімальну кількість поглинальника
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Дійсна кількість поглинальника складе
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що складе на 1 нм3 сухого газу  
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кг/нм3. Таким чином, у поглинальнику, який надходить, вміщується бензольних вуглеводнів  
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Матеріальний баланс скруберів, кг/год

	
	Прихід 
	Витрата 

	Коксовий газ
	37980
	35925

	Поглинальна олія
	101700
	101700

	Бензольні вуглеводні
	183
	2238

	РАЗОМ:
	139863
	139863


6.2. Розрахунок процесу абсорбції бензольних вуглеводнів у бензольних скруберах з дерев’яною хордовою насадкою

Розрахунок процесу абсорбції включає розрахунки необхідної абсорбційної поверхні, рушійної сили процесу і загального коефіцієнта масопередачі. Для розрахунку приймаємо дерев’яну хордову насадку з наступною характеристикою:

	Товщина рейки (а), м ........................................... 0,01

	Відстань між рейками (b), м ............................... 0,02 

	Висота рейки (с), м ................................................ 0,1


Для розрахунку необхідної поверхні абсорбції скористаємось рівнянням (1.1), рушійної сили процесу абсорбції – рівнянням (1.9). При  цьому рушійна сила абсорбції розраховується на вході і на виході коксового газу в скрубер, після чого розраховують середню рушійну силу ((Рср).

Рушійна сила процесу абсорбції ((Рвих, Па) зверху скрубера визначається за рівнянням
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де 
[image: image40.wmf].
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– парціальний тиск бензольних вуглеводнів у коксовому газі, який виходить, Па, визначається з рівняння
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[image: image42.wmf]p
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– пружність парів бензольних вуглеводнів над поглинальником, що надходить в скрубер, Па, визначається з рівняння
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Тоді  
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Рушійна сила процесу абсорбції внизу скрубера ((Рвх)
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де 
[image: image46.wmf]г
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– парціальний тиск парів бензольних вуглеводнів у коксовому газі, який надходить у бензольний скрубер, Па, визначається з рівняння
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[image: image48.wmf]p
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– пружність парів бензольних вуглеводнів над поглинальником, який виходить знизу скрубера насичений бензольними вуглеводнями, Па, визначається з рівняння
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Звідки  
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Тепер можна розраховувати середню рушійну силу процесу абсорбції для всього скрубера відповідно до рівняння (1.9)
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Далі йде розрахунок загального коефіцієнта абсорбції (Кзаг). Він розраховується виходячи з двохфазної системи (коксовий газ – газова фаза, поглинальник – рідинна фаза). При контактуванні цих фаз йде масопередача, в результаті чого бензольні вуглеводні переходять з коксового газу в поглинальну олію. Абсорбція, яка має місце при цьому, характеризується частковими коефіцієнтами масопередачі на кордоні розділу фаз при абсорбції через газову плівку (Кг) і коефіцієнтом масопередачі через рідинну плівку поглинальника (Кр). Розрахувавши часткові коефіцієнти Кг і Кж, потім розраховують загальний коефіцієнт абсорбції (Кзаг, кг/(м2(год(Па)) за формулою
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Коефіцієнт масопередачі через газову плівку розраховуємо з рівняння
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де Nuг – критерій Нусельта для газової середи;

dекв – еквівалентний діаметр, м;
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де Мг – молекулярна маса коксового газу, яка дорівнює
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Тут (о – середня густина коксового газу (кг/м3 або г/дм3), яка розраховується наступним чином.

Спочатку розраховують гостинність коксового газу на вході в скрубер
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Потім теж на виході
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Після цього розраховуємо середню густину газу для всього скрубера при нормальних умовах
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При фактичних умовах
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Приводимо коефіцієнт дифузії до фактичних умов
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З рівняння (6.5) розраховуємо 
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де 111438,8 – середній тиск коксового газу в скрубері, розрахований з рівняння
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Критерій Прандтля розраховуємо з рівняння
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де (г – кінематична в’язкість коксового газу за середніх умов, м2/с. Вона розраховується з рівняння
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де z – в’язкість коксового газу при t = 30 0С, вона дорівнює 0,0127 спз.

Звідси  
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Тоді критерій Прандтля буде дорівнювати
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Критерій Рейнольдса визначається з рівняння
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де dекв – еквівалентний діаметр насадки, який дорівнює dекв = 2 ( b = 2 ( 0,02 =  = 0,04 м;
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z – в’язкість коксового газу при t = 30 0С (вона дорівнює 0,0127 спз);
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– критична швидкість коксового газу в скрубері, яка розраховується з наступного рівняння
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Підставимо в це рівняння обрахованні значення і розрахуємо Nuг
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Тоді коефіцієнт масовіддачі через газову плівку відповідно до рівняння (6.6) буде дорівнювати
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Критерій Нусельта (Nuр) при абсорбції у рідинній фазі розраховується з рівняння
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Критерій Рейнольдса (Reр) для рідинного поглинальника
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де qр – щільність зрошення, м3/(м(год);

(р – кінематична в’язкість поглинальника, м2/год.

qр визначається з наступної формули
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де L – кількість поглинальника, кг/год;

U – періметр стікання поглинальника в одному колі насадки, м;

(р – густина поглинальника, яка дорівнює 1055 кг/м3.
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де 
[image: image89.wmf]l

 – довжина реєю у одному колі, м. Визначається з наступної формули
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де Sзаг – загальна площа перерізу насадки, м2;

Sж – живий переріз насадки, м2. Визначається за формулою
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де V – фактичний об’єм газу на виході з скрубера, м3/год;
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J

– критична швидкість коксового газу в скрубері, яка обраховується за формулою (6.12) і дорівнює 1,58 м/с.
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Загальна площа перерізу насадки скрубера визначається так:
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Щільність зрошення з рівняння (6.18) буде дорівнювати
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В’язкість поглинальної олії при t = 30 0С дорівнює z = 16,5 спз, що в перерахунку на кінематичну в’язкість згідно з формулою (6.10) складе
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Тоді критерій Рейнольда буде дорівнювати
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Критерій Прандтля для рідинної фази (Prр) визначається з рівняння
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де (р – кінематична в’язкість поглинальника, м2/год;

Др – коефіцієнт дифузії бензольних вуглеводнів у поглинальнику (для випадку рівноваги при t = 30 0С він дорівнює Др = 0,14 ( 10-6 м2/год).

Тоді  
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Критерій Nuр, який визначається з рівняння (6.24), буде дорівнювати
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Звідси коефіцієнт масовіддачі через рідинну плівку (
[image: image107.wmf]К
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) буде дорівнювати
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Перерахування 
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де Н – константа Генрі.

Пружність парів бензольних вуглеводнів над олією, що надходить у скрубер, (
[image: image112.wmf]p
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) пов’язана з константою Генрі за рівнянням (6.27)
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Величина 
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Вміст бензольних вуглеводнів у поглинальнику (х1), що надходить, також розрахований раніше і дорівнює 1,9 кг/м3. Тоді з виразу (6.27)
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Коефіцієнт масопередачі бензольних вуглеводнів у рідинній фазі Кр складає
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Знаючи Кг і Кр, розраховуємо загальний коефіцієнт масопередачі за рівнянням (6.5)
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Необхідна поверхня абсорбції з рівняння (1.1) буде дорівнювати
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Поверхню кола насадки f визначимо за формулою
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де U – периметр стікання рідини по насадці, м;

с – висота рейки насадки, м.
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Необхідне число кругів насадки складе
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[image: image123.wmf]3

,

38

5

5

,

0

9

12

,

0

240

H

=

+

×

+

×

=

 м.

Діаметр скрубера визначаємо з рівняння
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де Sзаг – загальна площа перерізу насадки скрубера, м2.
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6.3. Розрахунок гідравлічного опору скрубера

Опір одного метру висоти сухої незрошувальної насадки проходженню коксового газу розраховується за формулою
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де (Рсух – втрата напору, Па;

( – густина коксового газу, кг/нм3;

Wо – швидкість коксового газу в вільному перерізі скрубера, м/с;

q – прискорення сили тяжіння, м/с2;

Fmax – максимальний живий переріз насадки, м2;

dекв – еквівалентний діаметр, м;

f( – коефіцієнт опору, Па.

Коефіцієнт опору розраховується за формулою
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	(6.31)


де Reг – критерій Рейнольдса для коксового газу;

m – гідравлічний радіус, м;

h – висота одного круга насадки, м;

Fa, Fb – максимальний і мінімальний переріз скрубера, м2.
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 визначається з існуючої залежності
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де b – товщина рейки, м;

с – відстань між рейками, м.

Для розрахунку опору одного метра зрошеної насадки ((Рзр, Па) використовується наступна формула
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де Аб – коефіцієнт змочуванності, який дорівнює
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де (b – в’язкість води, (кгс(с)/м2;

(о – в’язкість поглинальної олії, (кгс(с)/м2, яка визначається наступним чином
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де Ео – в’язкість олії в градусах Енглера, м2/с;

(погл – питома вага поглинальника, кгс/м3;

g – прискорення сили тяжіння, м/с2.

Знаючи загальну висоту насадки скрубера і опір одного метра насадки знаходять загальний опір проходженню коксового газу в скрубері.
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