Предлагаемая читателю книга является учебным пособием по курсу общей химической технологии. Содержание книги соответствует разделу программы «Анализ ХТС» и включает теоретическую часть с примерами и собственно задачи по составлению материальных балансов и расчету технологических показателей эффективности функционирования химико – технологических систем (ХТС).

Теоретическая часть представлена тремя разделами. Первый содержит сведения о структуре ХТС и способах её представления, второй посвящен методике расчета составов материальных потоков на входе и выходе из подсистемы химического превращения, третий и основной раздел включает информацию о материальных балансах ХТС и методике их составления.

Вторая часть пособия является собственно задачником и содержит более ста задач по составлению материальных балансов простых, сложных и обратимых процессов.

Книга предназначена для студентов, обучающихся по дисциплине «Общая химическая технология» для специальностей технологического и механического профиля. Указанное пособие может быть также использовано преподавателями ВУЗов для пополнения банков собственных задач.
1.Химико-технологическая система

Прежде чем приступить к расчетам в области проектирования химико-технологических процессов, следует познакомиться с такими понятиями, как система, структура системы и способы её представления. 

Системой называют упорядоченную совокупность объединенных какими-либо связями материальных объектов, предназначенную для достижения определенной цели по возможности наилучшим способом. 

По субстанциональному признаку различают три класса систем: естественные, искусственные и концептуальные.

Химико-технологическая система (ХТС) относится к числу искусственных. Эта система предназначена для выпуска химических продуктов высокого качества с минимальными затратами ресурсов и минимальным воздействием на окружающую среду.

Каждая система обладает структурой. Под структурой понимают совокупность элементов и связей между ними, обладающую инвариантностью (неизменностью) на определённом отрезке времени

Элементом системы является материальный объект, выполняющий определенные функции в рамках системы и не подлежащий дальнейшему членению. В качестве элементов ХТС выступают операторы и подсистемы.

Операторами называют химические и физические процессы, с помощью которых осуществляется последовательное превращение сырья в продукт. К ним относятся массообменные, тепловые, механические, гидромеханические и химические процессы.

Подсистемой называют обладающую относительной автономией в рамках ХТС совокупность операторов, объединенных единой технологической целью. Её конкретное оформление соответствует производственной установке. Цель зафиксирована в наименовании подсистемы. К основным подсистемам ХТС относят подсистему подготовки сырья, химического превращения, выделения целевого продукта из реакционной смеси, обработки технического продукта.

Операторы объединяются в систему с помощью связей. Связь – это физический канал, по которому происходит обмен веществом, энергией и информацией между элементами системы (внутренняя связь) и между отдельными системами (внешняя связь). На рис.1 показаны внешние связи системы.
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Рис.1 Внешние связи ХТС

По физическому смыслу связи подразделяют на материальные, энергетические и информационные. Первые два типа связей относят к технологическим. Материальные связи представляют собой потоки сырья, вспомогательных материалов, полупродуктов, продуктов, твердых, жидких и газообразных отходов.

К энергетическим относят потоки топлива, хладоагентов и теплоносителей, линии электропередачи. С инженерной точки зрения технологические связи в ХТС представлены в виде магистралей, трубопроводов, газо- и водопроводов, топливопроводов, электрокабелей, и т.п.

Прежде чем приступить к технологическим расчетам следует четко представлять систему и её структуру, поскольку в основе материального баланса лежит знание абсолютного состава потоков сырья, вспомогательных материалов, полупродуктов, продуктов и т.д., поступающих в аппарат (на установку) и покидающих его.

Химико-технологические системы обладают сложной структурой, которая содержит множество операторов и многочисленные комбинации разнообразных связей между ними. В ходе разработки ХТС из набора альтернативных структур стараются получить оптимальную систему с минимальным, но необходимым набором операторов и связей, достаточных для её нормального функционирования. 

Существует несколько форм представления структур: вербальное, графическое (топологическое) и описание в виде матрицы.

Вербальное (словесное) описание используют при документальном оформлении технологической схемы, которая является одним из разделов технологического регламента.

Графические методы наиболее наглядны и информативны.

В зависимости от элементного состава, характера связей и предназначения различают функциональные, операторные, структурные и технологические схемы. Все эти схемы являются этапами синтеза и анализа ХТС.

Элементами структуры функциональной схемы выступают подсистемы, соединенные материальными связями.

Элементами операторной схемы служат технологические операторы, так же объединенные в систему материальными связями. Эти схемы дают наглядное представление о физико-химической сущности технологических процессов, используемых системой для последовательного превращения сырья в готовый продукт. Схема может быть так же использована для составления материального баланса, при условии исключения из неё тех операторов, в которых не происходит изменение состава.
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На рис. 2 показаны графические символы основных операторов и функции, которые они выполняют.

Рис. 2    Технологические операторы:
основные:  а – химического превращения,  б – смешения, 

в – разделения,  г – межфазного массообмена;

вспомогательные:  д– нагрева или охлаждения,  е – сжатия или расширения,  ж – изменения агрегатного состояния вещества

Структурная схема составляется на основе операторной. В этой схеме операторы представлены в виде блоков, соединенных между собой горизонтальными линиями материальных связей. Вертикальные линии изображают энергетические связи. Такие схемы используют при проектировании теплового регулирования процесса, то есть для выбора теплоносителей или хладоагентов для обеспечения заданного температурного режима работы каждого аппарата. На основе этой схемы составляются тепловые балансы процессов.

Технологическая схема составляется на основе операторной, при этом каждый оператор заменяется конкретным аппаратом, который наиболее соответствует требованиям той технологической операции, для которой предназначен аппарат (реактор, смеситель, теплообменник и т.д.).

Представленные в этом пособии задачи содержат упрощенные описания предлагаемых для расчета баланса процессов. Научитесь переводить словесное описание на язык графики. В операторе над материальным потоком совершается какое-либо действие. Действие в описании обычно выражают глаголом или отглагольными существительными и прилагательными.
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Если в описании сказано «смешивают», значит два (или больше) потока надо подать в смеситель:
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Если сказано «смешанный», значит, поток выходит из смесителя, в котором смешалось минимум два потока:
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Если сказано «пары нагревают», значит, жидкость надо сначала испарить, а затем нагреть пары:

Наш опыт показывает, что, несмотря на кажущуюся простоту и очевидность вышеизложенного, перевод словесного описания в графику вызывает у студентов затруднения.

В качестве примера составления разнообразных схем, приведем структуру системы, производящей изопентан из н-пентана.

Описание процесса. Смесь свежего и возвратного н-пентанов поступает в колонну азеотропной осушки и отпарки углеводородов выше С5, смешивается с водородом, затем нагревается в рекуперационных теплообменниках за счет теплоты газообразной реакционной смеси и её конденсата. Дополнительный нагрев до температуры реакции  происходит в трубчатой печи за счет радиации пламени. Горячая исходная смесь реагентов поступает в реактор, где на твердом катализаторе протекает реакция изомеризации.

н-С5Н12 ( изо-С5Н12

Водород в систему добавляют для подавления побочных реакций. Реакционная смесь после охлаждения в рекуперационных теплообменниках поступает в конденсатор, затем в сепаратор, в котором происходит разделение фаз. Водород, отделившийся от конденсата, проходит через адсорбер, где освобождается от фтористых соединений, попавших в поток реакционной смеси с катализатора, затем в сепараторе окончательно освобождается от остатков конденсата. Далее в компрессоре его смешивают со свежим водородом, сжимают и снова подают в процесс. 

Конденсат, содержащий изопентан, непревращенный пентан и побочные продукты через буферную емкость и теплообменники поступает на ректификацию, где выделяются целевой изопентан, побочные продукты и непревращенный н-пентан, который возвращается в процесс. Изопентан после очистки  от F – соединений поступает на склад готовой продукции.

1.1 Функциональная схема.

Составляем список операторов, в порядке их появления от входа сырья в систему и заканчивая выводом готового продукта.

1. Смешение свежего и возвратного н-пентанов.

2. Азеотропная осушка и отпаривание примесей углеводородов выше С5.

3. Смешение пентана с водородом.

4. Нагрев смеси в рекуперационных теплообменниках и в печи.

5. Химическое превращение

6. Охлаждение реакционной смеси в рекуперационных теплообменниках

7. Конденсация паров жидких продуктов реакции и непревращенного сырья.

8. Сепарация (разделение жидкой и газовой фаз).

9. Адсорбция из потока водорода F- соединений.

10. Сепарация (окончательная).

11. Смешение свежего и возвратного водорода и компримирование.

12. Ректификация конденсата.

13. Адсорбция F – соединений из изопентана.

Операторы объединим в подсистемы, учитывая цели, которые достигаются в операторе или группе операторов в процессе синтеза изопентана. Из приведенного списка видно, что эти операции укладываются в три подсистемы: 

- подсистема подготовки сырья (операторы 1-4)

- подсистема химического превращения (оператор 5)

- подсистема выделения целевого продукта (операторы 6-13)

Поскольку полученному продукту необходимо придать товарный вид, добавим подсистему обработки технического продукта. Так же в состав системы следует ввести подсистему экологизации.
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Соединим подсистемы линиями материальных потоков и получим функциональную схему производства изопентана.

Рис.3. Функциональная схема производства изопентана.

1.2. Операторная схема

В соответствии с перечнем операторов и описанием процесса, составляем схему.
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Рис. 4  Операторная схема производства изопентана.

1.3. Структурная схема
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В качестве примера составим структурную схему реакторного блока изомеризации н-пентана. 

Рис. 5 Структурная схема реакторного блока изомеризации н-пентана

1 – печь; 2 – реактор; 3 – рекуперативный теплообменник; 4 – конденсатор; 5 - сепаратор

2. Состав исходных и реакционных смесей

Состав является важнейшим параметром технологического режима, оказывающим влияние на скорость химической реакции и сопровождающих её физических процессов, качество продукта, безопасность ведения процесса и т.д. 

Изменение состава происходит в операторах смешения, разделения и химического превращения. В первых двух состав изменяется за счет физических процессов смешения исходных веществ или разделения смесей на отдельные компоненты или фракции. В операторе химического превращения состав изменяется за счет протекания химической реакции, когда количество исходных веществ уменьшается, а продуктов – увеличивается.

Условимся поток реагентов на ходе в реактор (в оператор «химическое превращение») называть исходной смесью, а реакционной смесью – выходящий и реактора поток.
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2.1 Расчет состава исходной смеси

Различают качественный и количественный составы. Качественный состав включает перечень компонентов, содержащихся в потоке. Например, природный газ содержит метан СН4 и его гомологи: этан С2Н6, пропан С3Н8, а так же примеси СО2 и H2S.

Качественный состав является исходным для расчета количественного состава.

Количественный состав характеризуется точными значениями количеств отдельных компонентов смеси и может быть выражен в абсолютных единицах (кг., м3, кмоль) и относительных (%%, долях) единицах. Мерой относительного состава является концентрация (содержание).

В технических расчетах состав выражают в массовых, мольных и объёмных единицах.

Расчет состава проводят в следующей последовательности:
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Рис.6 Логическая структура расчета состава смеси

2.1.1 Расчет массового состава смеси

Единицей измерения массового состава в системе СИ является массовая доля, выраженная в процентах. Технологи для упрощения предпочитают говорить «массовый процент». В нашей книге мы будем пользоваться последним обозначением (%мас).

Если имеется смесь, в составе которой имеется GА кг вещества А и GВ кг вещества В, то содержание отдельных компонентов можно вычислить, приняв общую массу смеси за 100%. Тогда концентрации А и В составят:
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Если массу смеси принять за единицу, тот концентрации А и В составят, соответственно:
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Выполняя расчеты, проще пользоваться массовыми долями. При расчете многокомпонентных смесей, концентрацию последнего компонента, чтобы исключить (скомпенсировать) неизбежную ошибку округления, вычисляют по разности 
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 %мас. Аналогично для массовых долей, только сумму долей от первого до предпоследнего компонентов вычитают из единицы: 
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2.1.2. Расчет молярного состава смеси

Если имеется смесь, содержащая МА киломолей вещества А и МВ киломолей вещества В, то содержание отдельных компонентов можно вычислить, приняв сумму киломолей за 100%. Тогда концентрации А и В составят:
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Если сумму киломолей принять за единицу, получим концентрации в мольных долях:
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2.1.3. Расчет объёмного состава смеси

Если имеется смесь, содержащая VА м3 вещества А и VВ м3 вещества В, то и состав можно вычислить как в объёмных процентах (%об), так и в объёмных долях:
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Следует отметить, что для газовых смесей мольный и объёмный составы совпадают. Это следует из того, что один киломоль любого газа при нормальных условиях занимает объём 22,4 м3 ( закон Авогадро).
ВНИМАНИЕ! За 100% всегда принимают общее количество смеси (массу, объём или число киломолей).

В некоторых расчетах используют мольно-объёмную (кмоль/м3) или массово-объёмную (г/л) концентрацию

2.1.4. Пересчет составов смесей из одной системы единиц в другую

Достаточно часто в технологических расчетах приходится иметь дело с потоками реагентов, состав которых задан в различных единицах, например, один поток в %мас, а другой – в % моль. Чтобы не совершить непоправимую ошибку при смешении этих потоков, следует составы привести к одним единицам. На нескольких примерах покажем алгоритм пересчета. Расчеты удобнее вести в табличной форме.

Пример1

  Таблица 1
Пересчет объёмного состава смеси в массовый (вариант 1)

	Исходные данные
	Расчет массового состава

	Компонент
	% об
	м3
	кмоль
	кг
	% мас

	О2
	21,1
	21,1
	21,1/22,4=0,942
	0,942(32=30,04
	30,08(100/124,41=24,25

	N2
	69,8
	69,8
	69,8/22,4=3,116
	3,116(28=87,25
	87,25(100/124,41=70,19

	NH3
	9,1
	9,1
	9,1/22,4=0,406
	0,406(17=6,90
	6,9(100/124,41=5,56

	Итого
	100
	100
	4,464
	124,41
	100


Во втором столбце таблицы указан объёмный состав смеси. В данном примере мы задались общим объёмом смеси 100 м3. Можно задаться любым объёмом, в том числе использовать конкретное значение существующего газового потока. Зная состав и общий объём, легко вычислить объёмы каждого компонента, затем, используя закон Авогадро, переходим к киломолям, и, умножая на молекулярную массу, - к массам отдельных компонентов.

Напомним, что для газовых смесей  %об = % моль. Чтобы убедиться в этом, найдем мольный состав смеси. Сумму киломолей (0,942+3,116+0,406) принимаем за 100%. Вычислим содержание компонентов: [О2]=0,942(100/4,464=21,1% моль и т.д. Теперь, если задаться количеством смеси 100 кмоль, расчет упрощается.

Пример 2. 
Таблица 2
 Пересчет объёмного состава смеси в массовый (вариант 2)

	Исходные данные
	Расчет массового состава

	Компонент
	% об
	% моль
	кмоль
	кг
	% мас

	О2
	21,1
	21,1
	21,1
	21,1(32=675,2
	675,2(100/2784,3=24,25

	N2
	69,8
	69,8
	69,8
	69,8(28=1954,4
	1954,4(100/2784,3=70,19

	NH3
	9,1
	9,1
	9,1
	9,1(17=154,7
	154,7(100/2784,3=5,56

	Итого
	100
	100
	100
	2784,3
	100


Пример3. 
Таблица 3
Пересчет массового состава смеси в объёмный

	Исходные данные
	Расчет массового состава

	Компонент
	% мас
	кг 
	кмоль
	м3
	% об

	SО2
	50
	50
	50/64=0,781
	0,781(22,4=17,494
	17,494(100/57,478=30,43

	N2
	50
	50
	50/28=1,785
	1,785(22,4=39,984
	39,984(100/57,478=69,57

	Итого
	100
	100
	2,566
	57,478
	100


Здесь мы задались общей массой смеси 100 кг. Далее, используя те же законы, как и в предыдущих примерах, определяем массы, кмоли, объёмы и, наконец, % об отдельных компонентов. В этом примере можно сразу определить мольные %%, которые равны объёмным. 

Примечания:

1.
Как видим, получилась большая разница между массовыми и объёмными единицами, в то время как в первых двух примерах различие не столь велико. Так происходит, если велика разница молекулярных масс компонентов.

2. Из последнего примера видно, насколько серьезно следует относиться к расчетам: если не заметить, что даны не массовые проценты, а объёмные, то вы смешаете компоненты в неприемлемом, иногда взрывоопасном соотношении.

2.1.5 Формирование состава исходной смеси

Состав смеси на входе в оператор может быть задан в форме рецептуры или соотношения. 

Рецептура может быть представлена массовым, объёмным или мольным составами.

Пример 4.  

Приготовить 3 т. смеси по следующей рецептуре, % мас:

Изобутен

17,6

Изопрен

0,6

Хлористый метил
81,8

Найти загрузку каждого компонента

Решение

1.
Загрузка изобутена

3(0,176=0,528 т

2.
Загрузка изопрена

3(0,006=0,018 т

3.
Загрузка хлористого метила
3-(0,528+0,018)=2,32 т

(массу последнего компонента лучше вычислять по разности).

Пример 5. 
Приготовить смесь заданной в первом примере рецептуры, если в наличии имеется 0,5 т изобутена

Решение

1. Определяем количество смеси (100%), которое можно приготовить из 0,5 т изобутена, если известно его содержание в этой смеси (17,6%).

17,6%     (     0,5 т, т

100%      (       к-во смеси

 0,5/0,176=2,84 т.

2.
Загрузка изопрена
2,84(0,006=0,017 т

3.
Загрузка хлористого метила
2,84-(0,5+0,017)=2,32 т.

ВНИМАНИЕ! В химической технологии понятия сырьё и реагент не всегда совпадают. Реагент – это полезный компонент сырья, который в результате химической реакции превращается в нужный нам (целевой) продукт. Остальные компоненты сырья являются примесями к реагенту. Технологические расчеты ведут сначала по реагенту, затем вычисляют загрузку сырья.

Например, по расчету в процесс следует ввести 980 кг серной кислоты, а у нас имеется только разбавленная водой (примесь) 70 %-ная Н2SO4. Определить, сколько следует взять разбавленной кислоты, чтобы загрузить нужное количество (980 кг) реагента можно из пропорции:

980 кг Н2SO4  составляет в разбавленной к-те    70%

тогда вся к-та                         (                            100%

Отсюда количество разбавленной кислоты
980(100/70=1400 кг.

Пример 6  

 Рассчитать объёмный состав потока, полученного смешением технического аммиака и воздуха.

Объёмная скорость подачи технического аммиака
1000 м3/час






воздуха

2000 м3/час

Состав, %об: технического аммиака
 NH3 – 95,0 ; CH4 – 5,0

воздуха

 О2 – 21,0 ; N2 – 79,0

Решение. 
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1.
Составим схему материальных потоков смесителя с указанием их направления и оценим их. Ценой потока называют сведения о потоке: количество, состав, параметры состояния и др.

2.
Определяем качественный состав выходящего из смесителя потока, который, конечно же, будет содержать все компоненты входящих потоков.

3. Находим состав смеси сначала в абсолютных единицах (м3/час), затем в относительных (%об).

Таблица 4
Расчет объемного состава смеси

	Компонент
	м3/час
	%об

	NH3
	1000(0,95=950
	950(100/3000=31,7

	CH4
	1000(0,05=50
	50(100/3000=1,6

	О2
	2000(0,21=420
	420(100/3000=14,0

	N2
	2000(0,79=1580
	1580(100/3000=52,7

	Итого
	3000,0
	100,0


Часто состав исходной смеси реагентов удобнее задать в виде массового, объёмного, мольного и стехиометрического соотношений компонентов. Форма записи состава в этом случае следующая:

а) 
H2 : N2 = 1 : 2 (мас). Запись читается «водород и азот подают в массовом соотношении один к двум». То есть, на каждый килограмм водорода в смеси содержится 2 кг азота.

б)
H2 : N2 = 1 : 2 (моль). Запись читается «водород и азот подают в мольном соотношении один к двум». То есть, на каждый киломоль водорода в смеси содержится 2 киломоля азота.

в)
H2 : N2 = 1 : 2 (об). Запись читается «водород и азот подают в объёмном соотношении один к двум». То есть, на каждый кубометр водорода в смеси содержится 2 м3  азота.

г)
Стехиометрическое соотношение это мольное соотношение, численно равное коэффициентам в стехиометрическом уравнении химической реакции. Например, синтез аммиака протекает по уравнению 
 N2 + 3H2 (2NH3. 

Коэффициенты уравнения при реагентах – 1 и 3. Взять реагенты в стехиометрическом соотношении – значит загрузить их в соотношении N2 : H2 = 1 : 3 (моль).

Не следует путать мольные и массовые соотношения, поскольку при одинаковом их численном выражении (1 : 2), массовые загрузки будут совершенно различны.  Так, для H2 : N2 = 1 : 2 (мас) на каждый килограмм водорода следует подать 2 кг азота. Содержание компонентов в смеси H2 =1(100/(1+2)=33,3 %мас;   N2=2(100/(1+2)=66,7 %мас.

Для H2 : N2 = 1 : 2 (моль) на каждый киломоль водорода (2 кг) нужно взять 2 кмоль (56 кг) азота. Содержание компонентов в смеси H2 =2(100/(2+56)=3,33 %мас;   N2=2(100/58=96,67 %мас.

Если общее количество смеси и соотношение выражены в одних единицах, расчет проблем не вызывает. 

Пример 7. 

Приготовить 60 кг смеси в массовом соотношении NH3 : O2 = 1 : 2.

Решение. 

1.
Смесь состоит из 1+2=3 частей (одна часть – аммиак, две части – кислород).

2.
На каждую часть приходится  60/3=20 кг

3. Тогда в соответствии с заданным соотношением нужно взять 

NH3=1(20=20 кг, 

O2=2(20=40 кг.

Этот пример легко решить «в уме». Проще всего, когда задано соотношение 1 : 1. Тогда и без расчета ясно, что компонентов нужно взять «поровну». Однако состав может быть многокомпонентный, а соотношение – нецелочисленное, например, 1,3 : 2,75 : 0,21. Поэтому всегда нужно следовать алгоритму, показанному выше.

Если общее количество смеси и соотношение выражены в разных единицах, расчет усложняется. 

Пример 8. 

Приготовить 640 кг смеси газов в мольном соотношении SO2 : O2 = 1:1.

Решение

1. Сначала вычислим массовый состав смеси, если её приготовить в заданном мольном соотношении: 

Искусственная смесь


Концентрации компонентов

1 кмоль SO2 – 64 кг


SO2 =64(100/(64+32)=66,7 % мас

1 кмоль    O2 –32 кг


  O2 =32(100/(64+32)=33,3 % мас

2.     Точно такая же концентрация компонентов должна соблюдаться и в 640 кг смеси, которую надо приготовить. Тогда компонентов следует взять:

SO2 =640(0,663=428,8 кг

O2 =640(0,333=211,2 кг.

Этот алгоритм применяется во всех случаях, когда не совпадают размерности соотношения и общего количества. Легко заметить, что так можно вычислять загрузку, если задано не соотношение, а процентный состав, т.к. мольное соотношение 1 : 1 в данном примере соответствует составу SO2=50 % моль, O2 =50 %моль.

В следующем примере показана методика расчета, если жестко не задано общее количество смеси.

Пример 9. 

В реакторе протекает реакция
 C2H4 + HCN ( C2H5CN
Реагенты подают в мольном соотношении C2H4 : HCN = 2 : 1

Состав потоков:
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этан – этиленовая фракция, % мас

циановодород, % мол

Этилен                                  60

HCN                         90

Этан                                       40

Н2                            10

Вычислить абсолютный состав исходной смеси реагентов.

Поскольку задано мольное соотношение, удобнее выполнить расчет, исходя из 100 киломолей технического HCN, тем более, что состав этого потока выражен в мольных процентах. Затем по соотношению получим число киломолей этилена и вычислим массы всех остальных компонентов. Расчет выполним в виде таблицы:

Таблица 5.
Расчет абсолютного состава смеси

	Компонент
	% моль
	% мас
	кмоль
	кг

	HCN
	90
	-
	90
	90(27=2430

	Н2
	10
	-
	10
	10(2=20

	C2H4
	-
	60
	2(90=180
	180(28=5040

	С2Н6
	-
	40
	3360/30=112
	5040(40/60=3360

	Итого
	100
	100
	392
	10850


Здесь массу этана вычислили из пропорции

Масса C2H4 (5040 кг) составляет в потоке 60%мас

Масса С2Н6 (Х)----------------------------------40 % мас
С2Н6=5040(40/60=3360 кг

До сих пор мы имели дело с газовыми смесями, для которых %моль = % об. Для жидкостей подобное равенство не соблюдается, так что для вычисления объёмов и объёмных концентраций нужно использовать плотность ((, кг/м3) смешиваемых жидкостей.

Пример 10.

 Рассчитать массовый, мольный и объёмный составы смеси бензола (мол. масса 78, (=879 кг/м3) и толуола (мол. масса 92, (= 867 кг/м3), взятых в мольном соотношении, равном 1 : 1. Ход расчета понятен из таблицы.

Таблица 6.
Расчет состава жидких смесей

	Исходные данные
	Состав смеси

	Компонент
	кмоль
	% мол
	кг
	% мас
	м3
	% об

	Толуол
	1
	50
	1(92=92
	92(100/170=54,1
	92/867=0,106
	0,106(100/0,195=54,36

	Бензол
	1
	50
	1(78=78
	78(100/170=45,9
	78/879=0,089
	0,089(100/0,195=45,64

	Итого
	2
	100
	170
	100
	0,195
	100


В предыдущих примерах мы показали несколько вариантов расчета состава смесей, когда не совпадают размерности соотношения и общего количества. Всего сочетаний задания количества смеси и её состава может быть 12. Все они представлены ниже в виде контрольных заданий, в которых требуется вычислить массы компонентов в смеси.
Таблица 7.
Контрольные задания

	№ п/п
	Количество смеси
	Состав смеси

	1
	200 кг
	СО – 10 % мас; Н2 – 90 % мас

	2
	300 кг
	SO2 : О2 = 1 : 2 (мас)

	3
	500 кг
	NH3 : О2 = 1 : 3 (моль)

	4
	600 кг
	H2S – 10 % моль; О2 – 90 % моль

	5
	500 кмоль
	СО – 30 % мас; Н2 – 70 % (мас)

	6
	800 кмоль
	SO2 : О2 = 1 : 2 мас

	7
	300 кмоль
	NH3 : О2 = 1 : 4 (моль)

	8
	400 кмоль
	H2S – 20 % моль; О2 – 80 % моль

	
	
	Окончание табл.7

	9
	2000 м3
	СО – 20 % мас; Н2 – 80 % мас

	10
	500 м3
	SO2 : О2 = 1 : 3 (мас)

	11
	1000 м3
	NH3 : О2 = 1 : 2 (моль)

	12
	3000 м3
	H2S – 40 % моль; О2 – 60 % моль


2.1.6 Разбавление концентрированных потоков

В производственных условиях часто образуются материальные потоки с низким содержанием полезного компонента. С другой стороны, в целом ряде технологий применение высококонцентрированного сырья может вызвать осмоление, высаливание и множество других отрицательных явлений, снижающих показатели качества и эффективности основного процесса. Для разбавления высококонцентрированного сырья до заданного значения можно воспользоваться инертным растворителем или низкоконцентрированным потоком, содержащим нужный компонент и не имеющим вредных примесей.

Пример 11.

 Из 40 %-ного раствора NаОН получить 10 т разбавленного до 10 % раствора. 

[image: image507.wmf]O

C

H

C

H

C

C

O

O

C

H

3

-

C

H

=

C

H

-

C

H

3

+

 

 

3

O

2

+

 

 

3

H

2

O

C

H

3

-

C

H

=

C

H

-

C

H

3

+

 

 

6

O

2

4

C

O

2

 

 

+

 

 

4

H

2

O

C

H

3

-

C

H

=

C

H

-

C

H

3

4

C

H

3

-

C

H

=

C

H

-

C

H

3

4

с

м

о

л

ы

1.
Составим схему материальных потоков смесителя

2. Находим абсолютный состав потока смеси:

NaOH 

10(0,1=1,0 т

вода

10-1=9 т.

3.
Поскольку NaOH (1 т) поступает только с 40 %-ным потоком, то масса этого потока составит

1/0,4=2,5 т, в том числе воды
2,5-1=1,5 т.

4.
Из баланса по воде находим количество воды на разбавление     9-1,5=7,5 т.

Пример 12.
Приготовить 8 т 40 %-ной серной кислоты из 98 %-ной и 10 %-ной H2SO4.

1.
Составим схему материальных потоков смесителя
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2.
Принимаем количество поступающей 98 %-ной H2SO4 за Х т., тогда масса 10 %-ной H2SO4 составит (8-Х) т.

3.
Находим количество H2SO4, которое содержится в 8 т 40 %-ной кислоты:

8(0,4=3,2 т

4.
Составим уравнение материального баланса:

0,98Х+0,1(8-Х)=3,2
отсюда Х=2,727 т.

Таким образом, 98 %-ной кислоты следует взять 2,727 т, а массу разбавленной найдем по разности:
8-2,727=5,273 т.

Пример 13.

 Расчет показал, что на проведение процесса потребуется ввести 42 киломоля кислорода. Поток окислителя получают, смешивая воздух с техническим кислородом. Концентрация кислорода в смеси должна составить 30 % об.

Состав, % об:
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Определить массу, объём и число кмолей смешиваемых потоков.

1.
Составим схему материальных потоков смесителя
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2.
По количеству кислорода находим общее количество смеси:

42 кмоль  составляют 30%

Вся смесь             (       100%

масса смеси  42/0,3=140 кмоль

3.
Введём обозначения:

количество поступающего воздуха

Х кмоль

количество технического кислорода

140-Х

В воздухе содержится 0,21(Х киломолей кислорода, а в тех. кислороде 0,96(140-Х) киломолей.

Всего в смеси должно быть 42 киломолей О2. Составляем баланс по кислороду:

0,21Х+0,96(140-Х)=42

отсюда Х=123,2 кмоль

Прочие расчеты сведём в таблицу 8:

Таблица 8.
Расчет разбавления газовых потоков

	Потоки
	кмоль
	м3
	кг

	Воздух
	123,2
	123,2(22,4=2759,68
	О2 :123,2(0,21(32=827,904

N2 :123,2(0,79(28=2725,184

Всего воздуха       3553,088

	Тех. кислород
	140-123,2=16,8
	16,8(22,4=376,32
	О2 :        16,8(0,96(32=516,096

N2 :          16,8(0,04(28=18,816
Всего тех. кислорода  534,912

	
	
	
	Итого                  4088,0


Пример 14.

 Для получения ацетатного прядильного раствора ацетилцеллюлозу растворяют в смеси ацетона и воды. Рассчитать загрузку воды и ацетона, исходя из следующих условий.

Загрузка сухой ацетилцеллюлозы, кг

100

Остаточная влажность ацетилцеллюлозы, % мас

0,8

Влажность ацетона, % мас



0,4

Содержание ацетилцеллюлозы в 

прядильном растворе, % мас



25,0

Содержание воды в прядильном растворе, % мас

5,0

Решение.
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1.
Составим схему материальных потоков смесителя

Из схемы видно, что прядильный раствор включает три компонента: ацетилцеллюлозу (ац.цел.) 25%, воду (5%) и ацетон (100-25-5=70%). По загрузке сухой ацетилцеллюлозы и её концентрации в прядильном растворе вычислим массу этого раствора, затем количество в нем воды, остальное составит ацетон. Общее количество воды в растворе складывается из воды, поступающей с ацетилцеллюлозой, с ацетоном и добавленной специально.

2.
Общее количество прядильного раствора находим из пропорции:

100 кг составляют 25%

Раствор         (       100%

масса раствора 100/0,25=400 кг.

3.
Масса воды в прядильном растворе
400(0,05=20 кг

4.
Масса ацетона в прядильном растворе
400-(100+20)=280 кг.

5.
Вода, поступающая с ацетоном

(280/0,996)-280=1,125 кг.

6.
Вода, поступающая с ацетилцеллюлозой

(100/0,992)-100=0,806 кг.

7.
Всего воды поступает с компонентами раствора
1,125+0,806=1,931 кг

8.
Следует добавить воды

20-1,931=18,069 кг

2.1.7 Полезные советы

1. Следует всегда помнить, что материальный баланс сводится только в единицах массы (закон сохранения материи).

2. Стехиометрические расчеты легче выполнять в киломолях. Однако, поскольку 1 кмоль большинства веществ по массе много больше, чем 1 кг, точность расчета в киломолях должна быть не менее 4 – 5 знаков после запятой. Меньшая точность может привести к невязке (несхождению) баланса.

3. При пересчете относительного состава (%) в абсолютный (кг, кмоль, м3) пользуются пропорцией. Так, если количество смеси 5 т, а содержание в ней i-го компонента 10% мас, то масса этого компонента находится из пропорции:

5 т смеси составляют 100%

mi 

       (

10%


mi = 10(5/100=0,5 т

Однако проще воспользоваться понятием процента, как сотой доли числа. Тогда 10% от 5 т составят  0,1(5=0,5 т. Аналогично, 0,5% от 5 т это 0,005(5=0,025 т. и т.д.

4. Часто один из реагентов подают в реактор в избытке. Тогда его количество находят следующим образом. Предположим, что из стехиометрического расчета следует, что для реакции нужно взять 80 т NaOH. По технологии избыток щелочи должен составлять 1%. Загрузку рассчитывают из выражения 80(1,01=80,8 т, в том числе избыток 80,8-80=0,8 т.

Если величина избытка задана как 120%, это означает, что загрузить следует расчетное количество (например, 5т), затем еще столько же, плюс еще 20% т.е. (5+5+5(0,2)=11 т. Если расчетную загрузку умножить на коэффициент 2,2 = (1+1,2), задача решается проще: 5(2,2=11 т.

2.2. Расчет состава реакционной смеси

При расчете состава смеси, получаемой в результате протекания химической реакции, пользуются законом стехиометрических соотношений:

Вещества реагируют друг с другом в соотношениях, равных их стехиометрическим коэффициентам в уравнении.
Так, для реакции   SO2 + 0,5 O2 ( SO3,   если прореагирует 1 киломоль SO2, то кислорода прореагирует 0,5 киломоля и образуется 1 киломоль SO3. Аналогично, если вступит в реакцию 5 киломолей SO2, то кислорода прореагирует 2,5 киломолей, и появится 5 киломолей SO3.

Состав реакционных смесей невозможно вычислить без знания величины конверсии реагентов. 

Слово «конверсия» означает превращение. Различают общую и избирательную конверсии.

Общая конверсия служит оценкой глубины протекания реакции или, что то же самое, степени использования реагента. Измеряется конверсия долей превращённого реагента от поданного, причём количество поданного реагента может быть принято за 100 % (тогда значение конверсии выражается в процентах) либо за единицу (тогда получают значение конверсии в долях от целого). Таким образом, конверсия может изменяться в пределах от 0 до 1 или от 0 до 100 %. Величина конверсии 70% означает, что в реакцию вступило 70% поданного в реактор реагента А, а 30% осталось непревращенным. На входе потока в реактор значение (А = 0. Конверсия (А = 1 означает, что реагент А прореагировал полностью и его содержание в потоке на выходе из реактора будет равно нулю. Отметим, что в промышленности конверсии по разным причинам практически никогда не достигают 100%. Конверсию обозначают Х или ( и рассчитывают обычно по одному из реагентов, (как правило, более дорогому), который называют ключевым, поскольку, зная его конверсию, содержание остальных компонентов реакционной смеси легко найти по стехиометрическим коэффициентам. Тогда для реакции А + В(R + S можно рассчитать конверсию по А или по В:
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    (2.2)

Следует отметить, что конверсия по А не равна конверсии по В. Это равенство может наблюдаться только в частном случае, когда равны исходные концентрации А и В и их стехиометрические коэффициенты. Чтобы рассчитать конверсию А из материального баланса, следует определить количество превращённого (исчезнувшего в ходе процесса) А. С этой целью находят в приходной части баланса количество поданного в процесс «чистого», т.е. без примесей, А и вычитают из него остаток А, приведённый в расходной части баланса.

Общую конверсию можно также рассчитать, используя значения концентраций реагентов. 
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    (2.3),

где СА0 – начальная концентрация реагента А; СА – текущая концентрация реагента А. Разность, стоящая в числителе, равна количеству превращённого реагента А:
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Количество непревращённого реагента А можно получить, решив уравнение (33) относительно СА: 
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Если реакция протекает с изменением объёма, в уравнение для расчёта конверсии следует включить поправочный коэффициент на изменение объёма (:
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Расчет состава реакционной смеси следует начинать с определения её качественного состава, а затем переходить к расчету количеств. 

Пример 15.

При различных соотношениях и конверсиях реагентов определить качественный состав реакционной смеси для реакции

4NH3 + 5O2 ( 4NO + 6H2O
а)  Реагенты загружают в мольном соотношении NH3 : О2 = 4 : 5, конверсия 
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В этом случае реакционная смесь будет содержать только продукты NO и H2O, поскольку реагенты загружены в стехиометрическом соотношении и полное превращение одного реагента повлечет за собой полную конверсию другого.

б)  Реагенты загружают в мольном соотношении NH3 : О2 = 4 : 8, конверсия
[image: image22.wmf]3
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Теперь реакционная смесь содержит  продукты NO и H2O, а так же О2, поскольку он взят в избытке и если прореагируют все 4 киломоля NH3, то в реакцию войдет только 5 киломолей О2. 

в)  Реагенты загружают в мольном соотношении NH3 : О2 = 4 : 5, конверсия 
[image: image23.wmf]3
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Реакционная смесь содержит как продукты, так и оба непревращенных реагента.

На нескольких примерах покажем алгоритм расчета реакционных смесей.

Пример 16.

Рассчитать молярный и массовый составы реакционной смеси для реакции

2H2S + 3O2 ( 2SO2 + 2H2O
Реагенты подают в реактор в стехиометрическом соотношении H2S : O2 = 2 : 3 (моль).

Конверсия сероводорода 
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Решение

1. Поскольку загрузка реагентов никак не задана, можно принять, что в реактор поступает 2 кмоль H2S и 3 кмоль O2.

2. Результаты расчета заносим прямо в таблицу в виде математических действий.

Таблица 9.
Расчет состава реакционной смеси

	Компонент
	Исходная 

смесь
	Реакционная смесь

	
	кмоль
	кмоль
	% моль
	кг
	% мас

	H2S
	2
	2-2(0,1=1,8
	1,8(100/4,9=36,76
	1,8(34=61,2
	61,2(100/164=37,317

	O2
	3
	3-0,3=2,7(
	2,7(100/4,9=55,1
	2,7(32=86,4
	86,4(100/164=52,683

	SO2
	-
	0,2
	0,2(100/4,9=4,082
	0,2(64=12,8
	12,8(100/164=7,805

	H2O
	-
	0,2
	0,2(100/4,9=4,082
	0,2(18=3,6
	3,6(100/164=2,195

	Итого
	5
	4,9
	100,0
	164,0
	100,0


3.
Определяем количество превращенного H2S: 
2(0,1= 0,2 кмоль

4.
Тогда непревращенный H2S: 
2-0,2=1,8 кмоль

5.
Для кислорода конверсия не указана, поэтому превращенный O2 находим из пропорции на основании стехиометрического уравнения:

2 кмоля H2S требуют расхода 3 кмоль O2 

0,2 кмоль     -

     Х кмоль

Х = 0,2(3/2= 0,3 кмоль

6.
Непревращенный кислород 

3-0,3=2,7

7.
Количества образовавшихся продуктов в соответствии со стехиометрией равны количеству превращенного H2S, т.е SO2 и H2O образовалось по 0,2 кмоль.

В предыдущем примере мы работали с чистыми, (100%-ными) реагентами без примесей. Следующий пример показывает расчет состава реакционной смеси, когда поступающие в процесс потоки сырья содержат не только реагенты, но и примеси.

Пример 17.

Рассчитать в % мас состав реакционной смеси для реакции

SO2 + 0,5 O2 ( SO3
В качестве сырья используют печной газ (техническое название), который поступает из печей обжига колчедана, и воздух. 

Состав печного газа, % моль: SO2 –7; O2 – 11; N2 - 82

Состав воздуха, % моль: O2 –21; N2 – 79

Реагенты загружают в мольном соотношении SO2 : O2 = 1 : 2.

Конверсия диоксида серы  
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Решение

1.
Составляем схему материальных потоков и определим качественный состав потоков на входе и выходе из реактора.
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2.
Печной газ, как и воздух в качестве примеси содержит азот, который в реакции не участвует и переходит в реакционную смесь  в неизменном виде. В этой смеси кроме продукта SO3 имеются непревращенный SO2 и O2, поскольку конверсия диоксида серы не полная, а кислород, к тому же, взят в избытке против стехиометрии. 

Поскольку количества печного газа и воздуха неизвестны, можно задаться величиной одного из потоков. Выбирают наиболее информативный поток (в нашем случае это печной газ). Расчет удобнее провести исходя из 100 кмоль печного газа.

3. Поток воздуха следует подмешать к печному газу в соответствии с заданным соотношением реагентов, которое должно поддерживаться в исходной смеси. Поскольку количество диоксида серы в печном газе составляет 100(0,07 = 7 кмоль, то количество O2 в исходной смеси должно составлять 2(7 =14 кмоль. Следовательно, к 100(0,11 = 11 кмоль кислорода, имеющимся в печном газе, дополнительные 3 кмоля O2 должны придти с воздухом. Тогда воздуха следует подать  3/0,21 = 14,3 кмоля. Как вы понимаете, здесь скрыта пропорция: 3 кмоля O2 составляют 21% от воздуха, тогда весь воздух – 100%. Азот, поступающий в составе воздуха можно определить по разности 14,3 – 3 = 11,3 кмоль, либо взять 79% от 14,4 т.е. 14,3(0,79 = 11,3 кмоль. Тогда всего азота поступает в реактор и покидает его в неизменном виде: 

100(0,82 (в печном газе) + 11,3 (с воздухом) = 93,3 кмоль.

4.
Покончив с исходной смесью, переходим к реакционной. Начнем с реагентов.

Количество превращенного SO2 = 7(0,8 = 5,6 кмоль, непревращенного = 7 – 5,6 = 1,4 кмоль.

Превращенный кислород в соответствии со стехиометрией составит 0,5(5,6 = 2,8 кмоль. По разнице между поданным и превращенным определим количество непревращенного O2 = 14-2,8 = 11,2 кмоль.

5. В соответствии с коэффициентами уравнения реакции, SO3 образуется столько же, сколько превратилось SO2, т.е. 5,6 кмоль. Результаты расчета сводим в таблицу.

Таблица 10.

Расчет состава реакционной смеси

	Компонент
	Исходная смесь
	Реакционная смесь

	
	кмоль
	кмоль
	кг
	% мас


	SO2
	7
	7-0,8(7=1,4
	1,4(64=84,6
	84,6(100/3508,4=2,554

	N2
	82+11,3=93,3
	93,3
	93,3(28=2612,4
	2612,4(100/3508,4=74,461

	O2
	11+3=14
	14-0,5(5,6=11,2
	11,2(32=358,4
	358,4(100/3508,4=10,215

	SO3
	-
	5,6
	5,6(80=448
	448(100/3508,4=12,77

	Итого
	114,3
	111,5
	3508,4
	100,0



ВНИМАНИЕ. Все предыдущие расчеты состава были выполнены для стандартного состояния системы (температура 273 К, давление 9,8(104 н/м2). Однако химические реакции и другие процессы химической технологии могут протекать при самых разнообразных условиях, далеких от стандартных. Поэтому объемы газообразных смесей отличаются от определенных для стандартных условий, что сказывается и на мольно-объемных концентрациях (моль/л, кмоль/м3) которые широко применяются в химической кинетике и в проектировании реакторов. 

Пример 18.

Рассчитать мольно-объемную концентрацию компонентов реакционной смеси для рабочих условий и стандартного состояния для реакции:

NO + 0.5O2 ( NO2

Реакция протекает в газах, выходящих из реактора окисления аммиака и имеющих следующий состав (% моль): NO – 9,0;  NO2 – 1,0;  N2 – 82,0;  O2 – 8,0.

Условия реакции: температура 20(С, давление 19,6(104 н/м2. Конверсия оксида азота 
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Решение.

1.
Составим схему материальных потоков:

[image: image513.wmf]C

l

-

S

-

O

H

O

O

-

S

-

O

H

O

O

+

+

 

 

H

C

l

-

S

-

O

H

O

O

C

l

-

S

-

O

H

O

O

H

O

-

S

-

O

O

-

S

-

O

H

O

O

+

 

 

H

C

l

+


ВНИМАНИЕ. А). В исходной смеси уже содержится продукт реакции NO2.

б). Реакция протекает с уменьшением объема.

в). Задаемся количеством исходной смеси газов 100 кмоль

2.
По уже известному алгоритму вычисляем составы исходной и реакционной смесей, и результаты заносим в таблицу:

Таблица 11.

Расчет состава реакционной смеси

	Компонент
	Исходная смесь
	Реакционная смесь

	
	кмоль
	кмоль
	(кмоль/м3)(104
	(кмоль/м3)(104

	
	
	
	стандартные условия
	рабочие условия

	NO
	9
	9-0,8(9=1,8
	8,34
	15,53

	O2
	8
	8-0,5((0,8(9)=4,4
	20,38
	37,97

	N2
	82
	82
	379,74
	707,64

	NO2
	1
	1+7,2=8,2
	37,97
	70,76

	Итого
	100
	96,4
	
	


3. Находим объем реакционной смеси в стандартных условиях: 

V0 = 96,4(22,4=2159,36 м3.

4.
Для определения объема при рабочих температуре и давлении используем формулу приведения:
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(2.7)

где P, V, T и P0, V0, T0 – параметры системы в рабочем и стандартном состоянии. Тогда объем реакционной смеси составит:
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м3.

5.
Молярная концентрация оксида азота в стандартных условиях:
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6.
Молярная концентрация оксида азота в рабочих условиях:
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7.
Аналогично вычисляют концентрации остальных компонентов реакционной смеси.

Контрольные задания

1. В реакторе протекает реакция окисления метана

СН4 + 0,5О2 ( СН3ОН

Реагенты загружают в мольном соотношении  СН4 :О2 = 9 : 1

Состав метансодержащего газа, % мас:  метан – 95;  азот - 5

Состав технического кислорода, % моль:  кислород – 80;  азот - 20

Рассчитать состав реакционной смеси в % мас, % моль и кмоль/м3 для конверсии кислорода, равной 80%.

2.
В реакторе протекает реакция хлорирования метана

СН4 +Cl2 ( СН3Cl + HCl
Реагенты загружают в мольном соотношении  СН4 :Cl2 = 3 : 1

Состав природного газа, % моль: СН4 – 98; С2Н6 – 2. Этан считать инертной примесью.

Состав технического хлора, % мас:  Cl2 –95; О2 – 5

Рассчитать состав реакционной смеси в % мас, % моль и кмоль/м3 для конверсии хлора 95%.

3.
Составить схему материальных потоков для смесителя и реактора, рассчитать составы исходной и реакционной смесей в % мас, % моль и кмоль/м3, определить массовые расходы реагентов и реакционной смеси для реакции карбонилирования ацетилена

2С2Н2 + 2СО + Н2 (НО-(С6Н4)-ОН

Таблица 12 

Исходные данные к контрольным заданиям:

	№ п/п
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	Подача смеси, кг/час
	Мольное соотношение реагентов

	1
	0,1
	620
	С2Н2 : СО : Н2 =2,7 : 1,2 : 1

	2
	0,4
	800
	С2Н2 : СО : Н2 = 2,5 : 1 : 1

	3
	0,2
	550
	С2Н2 : СО : Н2 = 2 : 0,8 : 1

	4
	0,3
	1000
	С2Н2 : СО : Н2 = 2,9 : 1 : 1

	5
	0,2
	600
	С2Н2 : СО : Н2 =3,8 : 0,9 : 1

	6
	0,2
	700
	С2Н2 : СО : Н2 = 2,1 : 1 : 1

	7
	0,3
	500
	С2Н2 : СО : Н2 =4 : 1,5 : 1

	8
	0,3
	680
	С2Н2 : СО : Н2 = 2,3 : 1 : 0,8

	9
	0,1
	400
	С2Н2 : СО : Н2 = 3,3 : 0,9 : 0,8

	10
	0,3
	980
	С2Н2 : СО : Н2 = 2,5 : 1,2 : 1

	11
	0,4
	1500
	С2Н2 : СО : Н2 = 2,7 : 1,3 : 1

	12
	0,2
	1200
	С2Н2 : СО : Н2 = 2,6 : 0,8 : 1

	13
	0,2
	500
	С2Н2 : СО : Н2 = 2,9 : 1,4 : 1

	14
	0,4
	740
	С2Н2 : СО : Н2 = 4 : 1,8 : 1

	15
	0,6
	740
	С2Н2 : СО : Н2 = 3 : 2 : 1

	16
	0,5
	820
	С2Н2 : СО : Н2 = 3,1 : ,9 : 1

	17
	0,2
	460
	С2Н2 : СО : Н2 = 3 : 1,5 : 1

	18
	0,5
	490
	С2Н2 : СО : Н2 = 3 : 1,4 : 1

	19
	0,3
	880
	С2Н2 : СО : Н2 = 3,2 : 1,1 : 1

	20
	0,4
	280
	С2Н2 : СО : Н2 = 3,4 : 0,7 : 0,7

	21
	0,3
	650
	С2Н2 : СО : Н2 = 3,3 : 1,4 : 1

	22
	0,4
	750
	С2Н2 : СО : Н2 = 2,2 : 0,9 : 0,9

	23
	0,25
	1600
	С2Н2 : СО : Н2 = 3,5 : 1,6 : 1

	24
	0,4
	750
	С2Н2 : СО : Н2 = 2,2 : 0,9 : 1

	25
	0,6
	800
	С2Н2 : СО : Н2 = 2,8 : 1,2 : 1


3. Роль материального баланса в проектировании систем

Расчёт материального баланса является важнейшим этапом системного проектирования. На основании материального баланса рассчитываются:

· потребность предприятия в сырье и вспомогательных материалах;

· количество единиц и объём оборудования ХТС;

· количество единиц и объём ёмкостного парка ХТС;

· технологические и некоторые технические и экономические показатели эффективности функционирования ХТС;

· тепловой баланс ХТС как частный случай энергетического баланса, а также эксергетический баланс и экономико-математические модели ХТС для выполнения задач системного анализа.

3.1 Виды материального баланса

В практике технологических расчётов составляется несколько материальных балансов: по участвующим в процессе веществам и по степени надёжности используемых для расчёта баланса данных.

По веществам, участвующим в процессе, различают общий или брутто-баланс, баланс по компоненту, или частный баланс, и баланс по элементу, или элементарный баланс.

Общий баланс составляют по всем компонентам сырьевого и продуктового потоков,          а частный баланс – по одному из компонентов сырья. Этот вид баланса является одним из этапов расчёта общего баланса. К составлению элементарного баланса прибегают в том случае, когда нельзя или сложно разделить покомпонентно сырьевые и продуктовые потоки. При этом выбирают тот элемент молекулы полезного компонента сырья, который в ходе химического превращения образует желаемую функциональную группу в молекуле продукта. Чаще всего такими элементами являются углерод – для углеродных смесей сложного состава; азот – для нитросоединений или других азотсодержащих соединений, сера и др.  Для составления элементарного баланса достаточно определить содержание балансируемого элемента в известных массах сырьевой и продуктовой смесей. Указанные балансы могут быть составлены на основе теории (теоретический баланс) и производственной практики (фактический баланс). Более надёжным для проектирования является фактический материальный баланс.

Теоретический баланс рассчитывают исходя из стехиометрии реакции и известных молекулярных масс реагентов и продуктов. Этот вид баланса составляют при проектировании производства нового продукта в условиях неполной информации о процессе. Теоретический баланс необходим в системном анализа при составлении экономико-математической модели процесса, а также сопоставительного анализа работы действующей установки в качестве основы для сравнения.

Фактический материальный баланс составляют на основе анализа работы лабораторных, пилотных, полупромышленных и промышленных установок. При изменении масштаба производства степень надёжности данных возрастает. В этих балансах учитываются состав сырья и размер производственных потерь, которых нельзя избежать при массовом производстве продуктов. Производственные потери представляют собой расход сырья, материалов и готового продукта на разлив, утечку через неплотности аппаратов, ёмкостей и аппаратуры, потери при сливе и перекачках, унос из реакторов абгазами (отходящими газами), потери через вентиляционные линии и пр. При расчёте баланса величиной производственных потерь задаются, исходя из данных работы аналогичных производств или среднестатистическим значением потерь для соответствующих процессов. Каждый технологический процесс в ходе превращения сырья в готовый продукт вносит свою долю в величину потерь. Статистика приводит следующие усреднённые данные по величине потерь для различных процессов химической технологии: фильтрация 1-2 %, сушка 1-10 %, размол, дробление, смешение 0,5 %, выпарка, дистилляция, ректификация 5-15 %, упаковка 0,5 % от загрузки сырья. Фактические потери на действующем производстве определяют по разности между загрузками сырья и выгруженными продуктами. Минимизация потерь возможна только при высоком уровне организации производства, высокой технологической дисциплине, а также техническом и технологическом совершенстве ХТС на всех её уровнях.

3.2 Место материального баланса в проектной документации

Основным технологическим документом производства химического продукта является технологический регламент. Технологический регламент определяет оптимальный технологический режим, порядок проведения операций технологического процесса, обеспечивающий выпуск продукции требуемого качества, безопасные условия эксплуатации производства, а также требования по охране окружающей среды. Материальный баланс в технологическом регламенте помещается после описания технологической схемы и данных по правовой защите технологического процесса и основного оборудования.

3.3 Методика составления материального баланса

Выбор метода расчёта материального баланса зависит от типа принятой технологической схемы (прямая или циркуляционная) и технологического класса реакций (простая или сложная, обратимая или необратимая).

Прежде чем приступить к составлению материального баланса, следует иметь чёткое представление о самом процессе, его стадиях, составе сырья, организационной структуре процесса и условиях его протекания. Исходные данные для расчёта баланса приводятся в проектном задании. Основой для них служит проектируемый объём выпуска готовой продукции (производительность установки) либо пропускная способность установки по исходному сырью в натуральных единицах за год (млн.т/год или тыс.т/год). Остальные данные (конверсия, выходы продуктов, химические схемы, вид и состав сырья, технологические схемы и т.д.) приводятся в соответствующих разделах технологического регламента.

Алгоритм расчёта материального баланса предусматривает выполнение следующих операций:

1. Анализ исходных данных (проектное задание, технологический и экономический разделы технологического регламента) для получения необходимой информации о процессе, для которого рассчитывается материальный баланс.

2. Декомпозиция технологической схемы с целью выявления операторного состава и структуры.

3. Составление функциональной и операторной схем для определения числа и направлений материальных связей между подсистемами и операторами.

4. Составление химических уравнений реакций, протекающих в подсистеме (подсистемах) химического превращения. Каждую реакцию следует пронумеровать, затем этот номер использовать в описании стехиометрических расчётов. Сложные химические формулы веществ, участвующих в реакции, можно заменить буквами латинского алфавита. Например, вместо реакции
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можно написать А(В + 2С. Над каждым компонентом уравнения реакции надписывают его молекулярную массу. Следует проверить правильность написания стехиометрического уравнения, руководствуясь законом сохранения материи (72 = 68 + 4) и при необходимости уточнить уравнение.

5. Выявление типа технологической схемы и классификация химической реакции по типу механизма для выбора метода расчёта баланса.

6. Составление схемы материальных потоков на основании функциональной или операторной схем. В случае использования операторной схемы их неё исключают те операторы, в которых не изменяются состав и масса потока (подогреватели, холодильники, ёмкости и пр.). Схема материальных потоков является общепринятым методом количественного описания взаимосвязи потоков сырья, продуктов, вспомогательных материалов и отходов на всём протяжении процесса. Эта схема представляет собой взвешенный ориентированный граф, вершинами которого являются подсистемы (операторы), а рёбрами – материальные потоки, связывающие их. Направление потоков указывают стрелками. Материальные потоки, поступающие в подсистему (оператор), изображают прямыми линиями, сходящимися в вершине графа, а потоки, покидающие оператор (подсистему) – расходящимися линиями. Разрешается взамен схемы материальных потоков использовать операторные схемы. Над каждым потоком указывается «цена», т.е. все известные данные о потоке (масса, качественный и количественный составы, параметры состояния для газов).
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Определение качественного состава сырьевых и продуктовых потоков. Выполняется на основе анализа состава сырья, реакционной схемы и технологического показателя – конверсии (доли превращённого сырья). Например, если в системе протекает реакция А + В = R + S, а в качестве сырья используется смесь A + j, где j – инертная примесь, а сырьё В не содержит примесей, то качественный состав исходной и реакционной смесей можно представить на следующей операторной схеме.

Схема материальных потоков, для указанной системы, выполненная в форме графа, будет выглядеть следующим образом:


[image: image33]
Схему материальных потоков составляют с целью определения структуры баланса и обнаружения недостающих данных для его расчёта. В качестве примера составления схемы материальных потоков баланса используем описание технологии производства метанола (рис.7).

Пример 19.
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Свежую газовую смесь сжимают компрессором К-1 до 5 МПа, смешивают с циркуляционным газом и подают в теплообменники Т-1 и Т-2, где она нагревается до 230°С за счёт теплоты реакционной смеси. Нагретая газовая смесь поступает в контактный аппарат Р-1, заполненный окисным ZnO-Cu-Al2O3 – катализатором. В реакторе протекает сложная реакция:
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Реакционная смесь, содержащая продукты реакции и непревращённое сырьё, после выхода из реактора отдаёт своё тепло в теплообменниках Т-1 и Т-2 и подаётся через холодильник-конденсатор Х-1 в сепаратор С-1. Здесь конденсат продукта реакции отделяется от непревращённых газов, которые циркуляционным компрессором К-1 дожимаются до давления свежего газа, смешиваются с ним и вновь поступают на реакцию. Жидкая фаза (метанол – сырец) поступает в сборник Е-1.

Принципиальная технологическая схема производства представлена ниже
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Рис. 7.   Принципиальная технологическая схема производства метанола: К – компрессор;  Т-1,2 – теплообменники; Р – реактор; Х – холодильник; С – сепаратор; Е - сборник

На основании описания составим функциональную схему (рис.8), выполнив декомпозицию технологической схемы, расчленив её на отдельные подсистемы.


[image: image35]
Рис 8.  Функциональная схема синтеза метанола.

На схеме показаны все материальные потоки, поэтому её можно использовать для расчёта баланса: G0 + GR = Gm + GR + Gп
Операторная схема (рис.9) может быть получена из технологической схемы:


[image: image36]
Рис. 9. Операторная схема синтеза метанола.

Исключив из операторной схемы подогреватель, компрессор и холодильник, можно построить схему материальных потоков баланса с указанием «цены» каждого из них:


[image: image37]
Если известны массы всех потоков на входе и на выходе, то материальный баланс будет выглядеть так же, как и баланс, снятый с функциональной схемы: 

G0+GR=Gm+GR+GП
8. Далее следует подбор единиц расчёта баланса, физических и химических констант, технологических показателей.

9. Расчёт недостающих данных. Чтобы составить баланс нужно знать массу потоков, входящих в систему и покидающих её. Масса каждого потока слагается из масс, составляющих его компонентов. Если масса потока или отдельных его компонентов неизвестна, то прибегают к её расчёту, используя стехиометрию реакции и исходные данные о процессе. Расчёт производят на основе стехиометрических уравнений реакций, оперируя количествами исходных веществ, расходуемых в реакции, и количествами получаемых продуктов. Вычисления ведут в расчете на чистые (100 %-ные) реагенты и продукты. Примеси сырья, исключённые из этой стадии расчёта, учитывают при составлении окончательного баланса. Материальный баланс рассчитывают только в единицах массы (кг или тоннах). Однако в качестве промежуточной единицы счёта лучше использовать киломоли, причём число киломолей, поданных в процесс или полученных в ходе процесса, следует считать с точностью до 3-го или 4-го знаков, что в дальнейшем обеспечит лучшую сходимость приходной и расходной частей баланса. Перевод киломолей в килограммы выполняют только для компонентов потоков, представляющих внешние связи системы (вход-выход).

10. Составление общего материального баланса и представление его в удобной для выполнения дальнейших расчётов форме.

3.3.1. Форма представления материального баланса

Материальный баланс может быть представлен в форме уравнения, таблицы или диаграммы. Наиболее часто материальный баланс представляют в виде таблицы (табл.13). Частный и элементарный балансы, а также экономико-математическую модель приводят обычно в форме уравнения.

Таблица 13.
Материальный баланс производства __________________________________








наименование продукта

	Приход


	Расход

	№ п/п
	Компоненты сырья
	К-во, кг/ч
	%-мас.
	№ п/п
	Компоненты продукта
	К-во, кг/ч
	%-мас.


Таблица материального баланса состоит из двух частей. Левая часть именуется приходной и обозначается словами «Приход» или «Подано». Здесь записываются все сырьевые потоки, поступающие в ХТС, подсистему или отдельный аппарат, с покомпонентной расшифровкой. Правая часть именуется расходной и обозначается словами «Расход» или «Получено». В этой части баланса записывают все потоки, покидающие ХТС, подсистему (установку) или отдельный аппарат. Сюда относятся потоки продуктов (целевого и побочных), непревращённого сырья и потери. Следует подчеркнуть, что в расходной части записывают массу непревращённого сырья, т.е. его остаток. Израсходованное на реакцию сырьё определяют по разности между поданным в процесс сырьём и остатком сырья, т.е. по разности между приходной и расходной частями баланса. Таким образом, слово «Расход» для обозначения правой части баланса вовсе не означает, что здесь перечислены вещества, израсходованные в ходе процесса. Просто наименование заимствовано технологией из бухгалтерской терминологии, но потеряло первоначальный смысл.

Под первым номером в расходной части баланса записывают целевой продукт, на последнем помещают потери. Не следует размещать компоненты реакционных смесей как простую последовательность веществ. Лучше компоновать их по принадлежности к отдельным потокам: газообразному, жидкому или твёрдому.

Отдельные слагаемые приходной и расходной частей называют статьями баланса. Приходная часть должна равняться расходной. В случае неравенства частей баланса следует установить причину расхождения – «невязки» баланса. Причины могут быть различными: не принятые во внимание примеси сырья, неучтённые потери, в том числе испарение, утечки через неплотности, мёртвые остатки в резервуарах, ошибки анализа при определении покомпонентного состава потоков, невысокий класс точности расходомерных устройств. Среди других причин может быть заимствование данных для расчёта из источников с разной степенью надёжности, ошибки в расчётах, связанные чаще всего с округлением результатов. Чтобы отличить элементарные арифметические ошибки от систематической ошибки счёта определяют величину относительной погрешности, которая считается приемлемой, если составляет 2-3 % отн.

Пример расчёта относительной погрешности. 

Приход Y1 составил 5,62 т, расход Y2 – 5,42 т. Следует найти относительную погрешность невязки баланса. Считаем приближённым значением истинной величины статьи баланса среднее её значение:
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В этом случае истинный вес статьи баланса можно приять равным Y + A = 5,52 т ( 0,1 т.

Относительная погрешность составит: 
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Брутто-баланс рассчитывают только в единицах массы. Остальные столбцы таблицы используют для получения информации о составе потоков, выраженном в других абсолютных и относительных единицах (кмолях, м3, %-мол. или %-об., или кмоль/(м3) для удобства последующих расчётов, поскольку указанную информацию лучше сосредоточить в одном месте.
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Недостатком табличной формы баланса является отсутствие возможности проследить связи между отдельными потоками и аппаратами, т.е. баланс в табличной форме не позволяет выявить структуру системы или отдельных её элементов. Указанный недостаток ликвидируется при использовании диаграммной формы баланса. В этом случае материальные потоки изображают в форме полос, толщина которых соответствует мощности потока (рис.10).

Рис. 10.    Диаграмма материального баланса циркуляционного процесса.

3.3.2. Особенности составления материального баланса для различных типов 

технологических схем

Технологические схемы классифицируют по ряду признаков: организационной структуре процесса, технологическим маршрутам материальных потоков, числу химических стадий, номенклатуре выпускаемой продукции, способам рекуперации энергии, уровню экологизации и пр.. Каждая схема обладает признаками нескольких классов. Имеются некоторые отличия в методике расчёта баланса для некоторого типа схем. Прежде всего это касается первых двух типов.

В зависимости от организационной структуры процесса различают периодические и непрерывные схемы. В периодической схеме сырьё загружают в реактор, где его выдерживают при заданных условиях до заданной конверсии. Продукты выгружают и процесс повторяется снова. Все технологические операции, применяемые в подсистемах подготовки сырья и химического превращения, выполняются в одном аппарате последовательно. В связи с тем, что состав реакционной смеси в периодическом процессе изменяется во времени, расчёт производят на весь производственный цикл аппарата. В качестве единицы расчёта используют кг/цикл, или т/цикл. Баланс можно составить не только на цикл работы реактора, но и на сутки, месяцы или год. К примеру, производительность периодического реактора составляет 5 т/цикл. Время производственного цикла – 6 ч.. Тогда пересчитанная производительность реактора составит (5(24)/6=20 т/сут или 20(340 = 6800 т/год, где 340 – количество рабочих дней в году.

В непрерывных схемах технологические операции проводят в разных аппаратах (смесителях, реакторах, подогревателях, разделяющих устройствах и пр.) в потоке непрерывно движущегося через эти аппараты сырья со скоростью, достаточной для обеспечения заданной конверсии. Методика расчёта материального баланса для непрерывной схемы мало отличается от методики расчёта баланса периодического процесса. Разница заключается в единицах измерения: баланс непрерывного процесса обычно рассчитывают в кг/ч. Расчёт баланса во времени важен, так как без него становится невозможным расчёт непрерывно действующего оборудования.

В зависимости от технологических маршрутов сырья различают прямые и циркуляционные схемы. Прямые схемы используют для процессов с высокой конверсией сырья (рис. 11) за один проход через реактор или один производственный цикл.
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Циркуляционные схемы выбирают для процессов с низкой конверсией сырья, когда в реакционной смеси, кроме продуктов, будет содержаться непревращённое сырьё. В этом случае продукты отделяют, а непревращённое сырьё возвращают в реактор вплоть до его полного использования. Одним из недостатков циркуляционных схем является накопление в рецикле (возвращаемом сырье) инертных примесей сырья, которые по тем или иным соображениям не отделяют от сырья в подсистеме подготовки. Количество примесей в таком случае увеличивается за счёт многократного добавления к рециклу потока свежего сырья взамен превращённого. Для поддержания постоянной концентрации примесей в рецикле часть рециркулируемого потока сбрасывают в процессе продувки, т.е. поток возвращаемого сырья делят на два: рецикл и газ продувки. 

Рис. 12.   Материальный баланс циркуляционной схемы

В виде уравнения: без продувки  G0 + GR = GP + GR
с продувкой    G0 + GR = GP + GR + Gсброс

На рис. 11 и 12 приведены структуры материальных балансов прямой и рециркуляционной схем. Очевидно, что специфика расчета процесса с рециркуляцией заключается в том, что полная загрузка реактора оказывается больше, чем для прямой схемы, на величину потока рецикла. Главная задача расчёта – определить по заданному количеству свежего сырья (часть сырья, ещё не побывавшего в реакторе) или целевого продукта полную загрузку реактора, необходимую для определения его основных размеров.

Циркуляционная схема может включать один или несколько потоков рецикла. При установившемся состоянии количество подводимого в систему свежего сырья будет равно количеству отводимых из неё продуктов: 
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(3.1)

В этом случае полная нагрузка реактора равна G( = G0 + GR  

(3.2),

где G0 – загрузка реактора свежим сырьём взамен прореагировавшего (прямой поток), GP – масса выводимых из системы продуктов, G(  – полная загрузка реактора (главный поток), GR  – поток рецикла (побочный поток). Если для сброса инертов в системе организуется продувка, то поток рецикла уменьшается на величину массы сбрасываемого продукта Gсброс.

Работа схемы с рециклом характеризуется отношением рециркуляции (степенью рециркуляции) R, либо коэффициентом рециркуляции KR. Отношение рециркуляции R показывает, какая доля главного потока после его разветвления возвращается в процесс:
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(3.3)

Коэффициент рециркуляции KR показывает, во сколько раз главный поток больше прямого:


[image: image43.wmf]0

R

G

G

поток

прямой

поток

главный

K

S

=

×

×

=




(3.4)

Учитывая, что G( = G0 + GR, можно записать:
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 Коэффициент рециркуляции можно найти из выражения: 
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  (3.5),

где 
[image: image47.wmf]Z
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 - массовая доля рецикла в общей загрузке реактора.

При установившемся состоянии коэффициент рециркуляции необходим для определения:

-  полной загрузки реактора 
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   (3.6)

-  количеств (выходов) продуктов реакции при работе установки по рециркуляционной схеме, так как при умножении значения выхода продуктов за один проход сырья через реактор на коэффициент рециркуляции получается пересчитанное значение выхода продукта в расчёте на свежее сырьё. В циркуляционных схемах количество продукта задают в виде его массового содержания в потоке реакционной смеси, полученной за один проход через реактор. 

Пример 20.   

Для реакции 
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массовый состав потока реакционной смеси, % мас.: А – 50, В – 10, S – 15, R – 25.

Рассчитать полную загрузку реактора, поток рецикла и количества образовавшихся продуктов S и R, если загрузка реактора свежим сырьём равна 20 т.

1. Масса реакционной смеси, очевидно, равна массе главного потока, по этому (R может быть вычислена как доля реакционной смеси (А+В), которую следует вернуть в процесс. Рассчитываем коэффициент рециркуляции 
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2. Определяем полную загрузку реактора 
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3. Находим поток рецикла 
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4. Образовалось продукта R: 
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        продукта S: 
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Поток рецикла можно найти по разности 
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Гораздо сложнее расчёт с более чем одним потоком рецикла, когда следует сохранить определённое соотношение между реагентами на входе в реактор, а конверсии реагентов разные. Для такого случая загрузку одного из реагентов в свежем сырье (ключевой компонент) принимают за постоянную величину, а затем рассчитывают загрузку второго реагента. К примеру, в реакторе протекает реакция A + B (R + S, в которой реагенты А и В находятся в разных агрегатных состояниях. Реагенты загружают в нестехиометрическом соотношении, поэтому конверсия А отличается от конверсии В. Тогда в процессе образуются два потока рецикла: газа и жидкости. В связи с тем, что конверсии А и В неодинаковы, при смешении свежего и возвратного сырья нарушаются заданные пропорции между загрузками А и В на входе в реактор.

Введём следующие обозначения:
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 СА, СВ, СR, CS – массовое содержание компонентов A, B, R, S в реакционной смеси, полученной за один проход порции сырья через реактор, в процентах к сумме загрузок свежего сырья с реагентами А (G0A) и В (G0В) Фиксируем значение загрузки свежего сырья А в реактор и сохраняем эту величину постоянной в ходе расчёта. Тогда полная нагрузка реактора определится как
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(3.7)

Из условия соблюдения определённого соотношения между реагентами следует
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(3.8),

где (А(G(, и  (В( G( – массы потоков рецикла непревращённого сырья А и В. Сумма 
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 - полная загрузка реактора компонентами А и В.

Решаем систему уравнений (3.7) и (3.8) с двумя неизвестными (G( и G0B). Из уравнения (3.8) имеем:
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(3.9)

Подставив это выражение в уравнение (3.7), получим:
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   или 
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               (3.10)

Коэффициент рециркуляции в расчёте на суммарную нагрузку реактора свежим сырьём может быть получен из соотношения 
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             (3.11)

Тогда количества (выходы) продуктов, удаляемых из системы, составят в расчёте на суммарную загрузку свежим сырьём, %:

R = KR ( CR
S = KR ( CS
A = KR ( CA
B = KR ( CB
100,0

3.4. Основные технологические показатели эффективности химико-технологического процесса

Расчёт основных технологических показателей позволяет достаточно полно оценить технологическую целесообразность и экономическую эффективность химического производства. К числу наиболее важных технологических показателей, которые рассчитывают на основе материального баланса, относятся конверсия сырья, выход продукта, селективность и расходные коэффициенты по сырью.

С понятием конверсии мы подробно познакомились в главе, посвященной расчету состава реакционных смесей. Не будем здесь повторяться.

Показатель селективности применяется для оценки эффективности целевой реакции по сравнению с побочной в сложных процессах. В простых реакциях, сколько бы побочных продуктов в них не получалось, понятие селективности не имеет смысла, т.к. реакция идет только в одном направлении, повлиять на соотношение продуктов невозможно, и нет собственно выбора (select). С точки зрения управления процессом очень важна дифференциальная селективность – отношение скорости целевой реакции к общей скорости процесса. Здесь и далее под селективностью будем понимать интегральную селективность или, что то же, избирательную конверсию, которая удобнее в технологических расчетах. Селективность (S) рассчитывают как долю реагента А, пошедшего на целевой продукт, от всего превращённого реагента. Следует отметить, что в понятие превращённого реагента включают следующую сумму: 
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, где G1 – количество реагента А, превращённого в целевой продукт; G2 – количество реагента А, превращённого в побочные продукты; G3 – потери А. Количества G1 и G2 рассчитывают на основе уравнения стехиометрии реакции и фактических выходов целевого и побочных продуктов.

Вторая группа технологических показателей формируется из сопоставления фактически полученного GФ и теоретически возможного GТ количеств продуктов.

 В этой группе рассматривают два показателя: выход продукта по сырью ( и выход продукта на превращённое сырьё (/. Первый показатель является оценкой глубины протекания реакции и в этом смысле идентичен понятию общей конверсии. Второй показатель служит оценкой селективности процесса и идентичен избирательной конверсии.

Выходом продукта называют выраженное в процентах отношение фактически полученного продукта к теоретическому. Фактическое количество полученного в процессе целевого продукта можно точно измерить (взвесить). Теоретическим выходом называют максимально возможное количество продукта, которое может быть получено из поданного (G0i) или превращённого (G0i – GK) на установке сырья в соответствии со стехиометрией целевой реакции. Побочные реакции и потери не учитывают. Теоретический выход вычисляют из стехиометрического уравнения реакции для необратимых реакций и уравнения изотермы реакции для константы равновесия в случае обратимых реакций. Следует отметить, что для обратимых реакций, кроме равновесного, определяют и обычный теоретический выход.

Обращаем ваше внимание на то, что на производстве и в технологической литературе зачастую одним и тем же словом выход обозначают разные понятия. Следует четко различать выход как технологический показатель (отношение фактического к теоретическому) и «выход», как количество продукта (фактически полученное и теоретически возможное).

У простых реакций выход продуктов пропорционален общей конверсии. В сложных реакциях такая пропорциональность наблюдается только для консекутивной реакции с конечным целевым продуктом. В общем случае сложную реакцию характеризуют конверсией и селективностью, роль которой выполняет выход продукта на превращённое сырьё.

Выход по сырью определяют по уравнению: 
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причём при расчёте GТ используют количество поданного сырья (G0i).

Выход на превращённое сырьё получают на основе того же уравнения, только в качестве теоретического используют выход, рассчитанный исходя из превращённого сырья (G0i – GiK):
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     (3.13)

Конверсию, селективность и выход можно вычислять как через массы, так и через киломоли соответствующих веществ. Сама величина показателя при этом остается одной и той же.

Расходные коэффициенты по сырью (
[image: image73.wmf]i
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) – относятся к технико-экономическим показателям и характеризуют  количество каждого вида сырья, израсходованного на получение 1 т (кг) целевого продукта. Единицей измерения величины расходного коэффициента является тонна сырья на тонну продукта (т/т; кг/кг). Вообще говоря, коэффициент должен быть безразмерным, тем не менее, технологи пользуются такой размерностью, поскольку логично говорить: «израсходовано 3,5 килограмма бензола на килограмм фенола». 

Различают теоретический 
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 и фактический 
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 расходные коэффициенты. Теоретические коэффициенты рассчитывают из уравнения реакции, используя молекулярные массы реагентов и продуктов и стехиометрические коэффициенты. Фактические расходные коэффициенты находят из данных материального баланса, поделив количество i-го сырья на количество полученного продукта: 
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Необходимо обратить внимание на то, что показатели конверсии и выхода продуктов рассчитывают, исходя из массы (киломолей) чистого реагента, которую находят, исключая из массы сырья массу примесей. Только фактические расходные коэффициенты считают по количеству сырья, а не по чистому реагенту. И это логично, поскольку чаще всего химический завод покупает не чистый реагент, а сырье.

Чем совершеннее производство, тем ближе значения фактического и теоретического расходных коэффициентов. Таким образом, теоретический расходный коэффициент является нижним пределом величины фактического расходного коэффициента, которая зависит от низкой селективности (малый выход продукта), потерь сырья и промежуточных продуктов, больших объёмом подлежащих утилизации фильтратов, маточников, промывных вод и других отходов производства, низкого содержания полезного компонента в сырье.

Фактические расходные коэффициенты используют при расчёте экономического показателя себестоимости продукции. Умножая коэффициент 
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 на стоимость i-го вида сырья, получают долю затрат на это сырьё в себестоимости продукции.

3.5  Основные технические показатели

На основе баланса можно определить некоторые технические показатели, характеризующие эффективность функционирования оборудования. К таким показателям относятся производительность, пропускная способность, интенсивность аппаратов. Производительность (П) измеряется количеством продукта, произведённым за единицу времени (тыс.т/год, кг/ч или т/сутки). Производительность получают из первой статьи расхода материального баланса. Пропускную способность оценивают количеством сырья, переработанным аппаратом за единицу времени. Это показатель считают по всем видам сырья (суммарный расход сырья в приходной части баланса) либо по отдельным видам сырья (статьи приходной части баланса).

Интенсивность (средняя скорость процесса) J – съём продукта в единицу времени с единицы объёма реакционной смеси (реакционной зоны аппарата) или производительность кубометра реакционной зоны реактора. Интенсивность определяется по формулам:
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или
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где GФ – фактически полученное количество продукта; VР – объём реакционной смеси или реакционной зоны аппарата; ( - время производства продукта, ч (сутки); П – производительность по целевому продукту, кг/час. Единицей измерения интенсивности является кг/ч(м3 или т/сут.м3.

Чтобы оценить технологичность аппарата, т.е. степень совершенства конструкторской разработки, можно рассчитать показатель удельной производительности и сопоставить его с интенсивностью. Удельная производительность определяется производительностью кубометра реактора: 
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где V – объём реактора, м3.

Значительное расхождение между величинами этих показателей свидетельствует о недостатках в конструкции аппарата, который плохо реализует условия технологии для успешного выпуска продукта.

3.6. Особенности составления материальных балансов для реакций разных 

технологических классов, оформленных по разным технологическим схемам.

В методике расчёта материальных балансов для разного класса реакций и технологических схем имеется ряд особенностей, которые следует учитывать при решении указанной задачи расчёта.

По типу механизма в технологической классификации различают необратимые и обратимые, простые и сложные реакции. В основе расчёта материального баланса необратимых реакций лежат законы сохранения массы и стехиометрических соотношений.

3.6.1. Необратимые реакции

Простые необратимые реакции протекают в одном направлении с образованием одного ряда продуктов. Рассчитать материальный баланс реакции типа  

A + B ( RЦ + S
 не составляет труда, так как состав реакционной массы определяется только величиной конверсии и может быть рассчитан из стехиометрии реакции и известного состава потока питания реактора: 

GA + GB = GR + GS + GP  при (А ( (В = 1     


(3.18)

Пример 21

Расчёт материального баланса процесса с простой необратимой реакцией.

1. Составить материальный баланс производства аммиачной селитры.

2. Рассчитать технологические показатели процесса.

Исходные данные:

Производительность установки, кг/час
1000,0

Состав селитры, % мас.:

Аммиачная селитра






   98,0

              Вода
2,0

Состав азотной кислоты, % мас.:

Азотная кислота







   60,0

            Вода
40,0

Состав аммиачной воды, % мас.:

Аммиак








   25,0

            Вода








   75,0

Конверсия аммиака, %
100,0

Конверсия азотной кислоты, %
100,0

Потери аммиака, % мас.
3,0

Краткое описание процесса:

Азотная кислота и аммиачная вода поступают в реактор - нейтрализатор, где при 1100С протекает реакция нейтрализации. 
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Водный раствор аммиачной селитры подают в вакуум-выпарной аппарат для удаления воды, а плав селитры после выпарки – на грануляцию.

Расчёт баланса

1. Составляем схему материальных потоков баланса с целью определения количества потоков на входе и выходе и расчёта недостающих для решения балансового уравнения данных:

Анализ схемы потоков и исходные данные позволяют сделать заключение о том, что на входе (приходная часть баланса) имеются два потока с известным составом, но неизвестной массой. На выходе (расходная часть баланса) также имеются два потока, причём известными являются составы и масса продуктового потока. Поэтому для составления материального баланса необходимо рассчитать массы кислоты и аммиачной воды на входе и массу водяного пара на выходе. Сделать это можно исходя из заданного количества продукта (1000 кг 98 %-ной селитры) и стехиометрии реакции.

2. Определяем количество аммиачной селитры в товарном продукте: 
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и количество воды:
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3. Рассчитываем расход азотной кислоты (100 %-ной) на получение 12,25 кмоль/час селитры. По стехиометрии её расходуется столько же (кмоль/час), сколько образовалось селитры:

12,25 кмоль/час   или 
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Поскольку в условиях задана полная (100%-ная) конверсия кислоты, это и будет её поданное количество. Если же конверсия меньше 100 %, нужно вычислить непревращенное и поданное количество реагента.

 Напомним, что в процесс подается разбавленная кислота.
Следовательно, подается 60 %-ной кислоты
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 в том числе воды 
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4.
Аналогично, расход аммиака (100 %-ного) на получение 12,25 кмоль селитры: 

12,25 кмоль/час, или 
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В пересчёте на 25 %-ную аммиачную воду 
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 в том числе воды 
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5. Находим общее количество воды в нейтрализаторе, поступившее с реагентами:
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6. Определяем количество водяного пара, образовавшегося при упаривании раствора селитры (20кг/час остается в товарном продукте): 
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7. Составляем таблицу материального баланса процесса (табл. 14).

8. Рассчитываем технологические показатели:

· теоретические расходные коэффициенты:

по кислоте 
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· фактические расходные коэффициенты:

по кислоте 
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· выход селитры на поданную кислоту:

В процессе протекала только одна реакция, конверсия сырья равнялась 1,0 (т.е. наблюдали полное превращение), а потери отсутствовали, значит, фактический выход равен теоретическому, и выход

[image: image97.wmf]00

,

100

100

980

980

100

Q

Q

Т

Ф

=

×

=

×

=

b

%

Таблица 14
   Материальный баланс производства аммиачной селитры

	ПРИХОД
	РАСХОД

	№ 
	Компоненты
	кг/час
	№ 
	Компоненты
	кг/час

	1.
	60 %-ная азотная кислота,

 в том числе:

азотная кислота

вода
	1286,25

771,75

514,5
	1.
	98 %-ная аммиачная селитра,

в том числе:

аммиачная селитра

вода
	1000,0

980,00

20,00

	2.
	25 %-ная аммиачная вода,

 в том числе:

аммиак

вода
	833

208,25

624,75
	2.
	Водяной пар
	1119,25

	Итого:
	2119,25
	Итого:
	2119,25


3.6.2 Сложные необратимые реакции

Сложные необратимые реакции протекают в одном направлении с образованием нескольких рядов продуктов. В этом классе различают параллельные реакции, консекутивные (последовательные) и реакции смешанного типа. При расчёте баланса таких реакций для определения состава реакционной смеси, кроме конверсии, следует учитывать селективность процесса, т.е. распределение сырья между отдельными реакциями. Практика работы промышленных установок показывает, что с увеличением конверсии возрастает количество побочных продуктов. Поэтому обычно при выборе оптимального значения конверсии предварительно рассматривают корреляцию между конверсией и селективностью, причём оптимум конверсии не означает оптимума выхода продукта, поскольку на выбор влияет также величина рецикла непревращённого сырья.

В зависимости от класса реакции целевой продукт может быть получен в результате одной или нескольких реакций.

3.6.2.1  Параллельная реакция
А + В ( RЦ
(целевая реакция)


(1)

А + В ( S
(побочная реакция)


(2)

При расчёте такой реакции следует определить расход сырья на обе реакции. Уравнение материального баланса параллельной реакции запишется следующим образом: 
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(3.19)

 где 
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 – массы непревращённого сырья; GR , GS – массы продуктов, GР – потери.  

В обе части уравнения должны входить массы инертных примесей. Следует отметить, что потери можно рассчитать по всем или по одному из видов сырья или продукта.

Пример 22

Расчет материального баланса со сложной параллельной реакцией

1. Составить материальный баланс производства диалкилпиридина методом конденсации паральдегида с аммиаком.

2. рассчитать технологические показатели.

Краткое описание процесса

Раствор паральдегида в уксусной кислоте и аммиачную воду нагревают, и под давлением 5 МПа подают в контактный аппарат, где при 250(С протекают реакции образования алкилпиридинов. 


(1)

(2)

 Реакционную смесь охлаждают, и после отделения непревращенного аммиака подвергают ректификации для выделения продуктов.

Исходные данные:

Пропускная способность (нагрузка) установки по аммиаку, кг/час

3400,0

Состав аммиачной воды, % масс.



аммиак






30



вода






70

Конверсия аммиака, %






85

Мольное соотношение паральдегид: аммиак



1,05 : 1

Выход диалкилпиридина на превращенный аммиак, %


60

Потери аммиака, от исходного, %




1,0

Концентрация паральдегида в уксусной кислоте, %масс


50,0

Расчет баланса

Составляем схему материальных потоков для расчета баланса при работе по прямой схеме


Предварительные замечания:

· исходная смесь включает все компоненты, которые содержатся в поступающих в реактор потоках

· Реакционная смесь, покидающая реактор, содержит непревращенные реагенты, растворитель, инертные примеси сырья, целевые и побочные продукты

Из схемы материальных потоков определяем структуру материального баланса:


[image: image101.wmf]3

3

3

2

2

3

2

3

NH

NH

COOH

CH

п

п

H

O

H

ПД

ДАП

COOH

CH

ПД

O

H

NH

G

G

G

G

G

G

G

G

G

(

)

G

G

(

)

G

G

(

D

+

¢

+

+

+

+

+

+

+

¢

+

=

+

+

+

-

g

-

a


Здесь  ПД – паральдегид, ДАП – диалкилпиридин, (-п и (-п – соответствующие пиколины, 
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- потери аммиака. Штрихом помечены непревращенные количества реагентов.

Решением задачи является определение абсолютных составов исходной и реакционной смесей, выраженных в кг/час. Расчет недостающих для баланса данных следует начать с составления баланса по определённому компоненту (в данном случае по аммиаку, т.к. для него известны исходное количество и конверсия). 

Формирование исходной смеси проводим на основании заданного соотношения между основными реагентами с учетом концентраций NH3 в потоке аммиачной воды и паральдегида в уксуснокислом растворе. Основная проблема в стехиометрическом расчете состава реакционной смеси связана с распределением расхода аммиака на первую и вторую реакции.

НАПОМИНАЕМ, ЧТО ПРИ РАСЧЕТЕ МАТЕРИАЛЬНОГО БАЛАНСА ПАРАЛЛЕЛЬНЫХ РЕАКЦИЙ, НЕОБХОДИМО ВЫЧИСЛИТЬ РАСХОД РЕАГЕНТА НА ВСЕ РЕАКЦИИ, В КОТОРЫХ ЭТОТ РЕАГЕНТ УЧАСТВУЕТ.

Это распределение связано с относительными скоростями реакций: более быстрая реакция потребляет больше реагента в единицу времени по сравнению с медленной. Не используя кинетические параметры реакций задачу можно решить по значению выхода диалкилпиридина в первой реакции в расчете на превращенный аммиак. Таким образом, материальный баланс по аммиаку:
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 - массы непревращенного и превращенного (два штриха) аммиака, соответственно. В свою очередь масса превращенного аммиака состоит из количеств, пошедших на первую и вторую реакции, а также потерь:
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Расчет составов исходной и реакционной смесей

1. Исходная смесь реагентов

1.1 Подано аммиачной воды из расчета 30%-ного содержания NH3 3400/0.3=11333 кг/час

1.2
В том числе воды
11333-3400=7933 кг/час

1.3
Подано аммиака, кмоль/час
3400/17=200 кмоль/час

1.4 Подано паральдегида в соответствии с заданным мольным соотношением

200(1,05=210 кмоль/час, что составляет 210(132=27720 кг/час

1.5 Подано раствора паральдегида из расчета его 50%-ного содержания

27720/0,5=55440 кг/час

1.6
Масса уксусной кислоты в растворе
 55440-27720=27720 кг/час

2. Реакционная смесь. Ключевой компонент – аммиак. Решаем в киломолях.

2.1
Количество превращенного аммиака

200(0,85=170 кмоль/час

2.2
Непревращенный NH3 
200-170=30 кмоль/час, или 30(17=510 кг/час

2.3
Количество аммиака, пошедшего на первую реакцию, определяем в три этапа:

сначала найдём теоретический выход диалкилпиридина 
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, считая, что весь превращенный аммиак израсходовался на образование этого продукта. По стехиометрии реакции из 3 кмоль NH3 образуется 3 кмоля диалкилпиридина, тогда из 170 кмоль превращенного аммиака должно теоретически получиться продукта также 170 кмоль, или 
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2.4
Фактически полученное количество диалкилпиридина определяем по выходу, заданному в условиях: 
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кг/час, или 12342/121=102 кмоль/час

2.5 Теперь, зная, сколько диалкилпиридина образовалось в первой реакции, легко по стехиометрии вычислить количество NH3, израсходованного в этой реакции. Поскольку стехиометрические коэффициенты у NH3 и ДАП одинаковы, значит, если образовалось 102 кмоль ДАП, то и аммиака израсходуется 102 кмоль/час, или 102(17=1734 кг/час

2.6 Расход паральдегида в реакции 1 определяем из пропорции на основании стехиометрического уравнения:

На 3 кмоль NH3 требуется 4 кмоль паральдегида

На 102                   (                        
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2.7         Количество воды, полученной в реакции 1:

3 кмоль NH3    дают  12 кмоль Н2О

102 кмоль NH3   (      
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2.8
Потери аммиака

200(0,01=2 кмоль/час, или 17(2=34 кг/час

2.9
Расход аммиака на вторую (побочную) реакцию определяем по разности – от общего количества превращенного реагента вычтем пошедшее на реакцию 1 и потери:

170-(102+2)=66 кмоль/час

2.10
Определяем расход паральдегида на реакцию 2. Поскольку стехиометрические коэффициенты у NH3 и паральдегида одинаковы, значит, что если израсходовалось 66 кмоль NH3, то и паральдегида  израсходуется 66 кмоль/час.

2.11
Количество образовавшегося (-пиколина находим из пропорции на основании стехиометрического уравнения. В сокращенном виде - 66(1/2=33 кмоль/час, или 33(93=3069 кг/час

2.12 В этой реакции образуется столько же (-пиколина- 66(1/2=33 кмоль/час, или 33(93=3069 кг/час

2.13 Количество водорода, образовавшегося в реакции 2:

66(2/2=66 кмоль, или 66(2=132 кг/час

2.14 Количество воды, образовавшейся в реакции 2:


66(6/2=198 кмоль/час, или 198(18=3564 кг/час

2.15 Всего воды в реакционной смеси (образовалось в двух реакциях и подано с аммиачной водой):

7344+3564+7933=18841 кг/час

2.16 Всего израсходовалось паральдегида

136+66=202 кмоль/час

2.17 Непревращенный паральдегид 
210-202=8 кмоль/час, или 132(8=1056кг/час.

3 Все величины, фигурирующие в материальном балансе, найдены, сводим в таблицу

4 Расчет технологических показателей

4.1 Общая конверсия паральдегида (отношение превращенного к поданному). Нужные цифры проще взять из таблицы материального баланса:
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4.2 Избирательная конверсия (селективность) паральдегида по диалкилпиридину вычисляется как отношение реагента, пошедшего на целевую реакцию, ко всему превращенному. Из пункта 2.6 решения находим: на целевую реакцию израсходовалось 136 кмоль, или (136(132) кг паральдегида,
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Таблица 15.
Материальный баланс производства диалкилпиридина

	ПРИХОД
	РАСХОД

	№

п/п
	Наименование

компонента
	кг/час
	№

п/п
	Наименование

компонента
	кг/час

	1
	Аммиачная вода
	11333
	1
	Диалкилпиридин
	12342

	
	в том числе:
	
	2
	(-пиколин
	3069

	
	а) аммиак
	3400
	3
	(-пиколин
	3069

	
	б) вода
	7933
	4
	Водород
	132

	2
	Раствор паральдегида
	55440
	5
	Вода
	18841

	
	в том числе:
	
	6
	Паральдегид
	1056

	
	а) паральдегид
	27720
	7
	аммиак
	510

	
	б) уксусная кислота
	27720
	8
	Уксусная кислота
	27720

	
	
	
	9
	Потери аммиака
	34

	
	Итого
	66773
	
	Итого
	66773


4.3 Выход диалкилпиридина в расчете на поданный паральдегид.

Сначала на основании стехиометрического уравнения реакции1 вычислим теоретическое (максимально возможное) количество продукта, которое получится, если весь поданный в процесс паральдегид израсходуется только в целевой реакции:

Из 4(132 кг ПА образуется 3(121кг ДАП

Из 27720 кг              (         
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Тогда выход диалкилпиридина, 
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4.4 Выход диалкилпиридина в расчете на превращенный паральдегид.

В этом случае теоретическое (максимально возможное) количество продукта, вычислим, исходя из превращенного реагента, используя стехиометрическое соотношение:

Из 4(132 кг ПА образуется 3(121кг ДАП

Из (27720-1056) кг      (         
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Тогда выход диалкилпиридина, 
[image: image122.wmf]%

3

,

67

18331

100

12342

100

G

G

Т

ДАП

Ф

ДАП

=

×

=

×

¢

=

b

¢


4.5 Расходные коэффициенты по сырью

4.51 Теоретический расходный коэффициент по аммиаку определяем по стехиометрическому уравнению, в пересчете на аммиачную воду ( содержание аммиака – 30%)
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Фактический расходный коэффициент по аммиачной воде вычисляется по данным материального баланса:
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4.52 Теоретический расходный коэффициент по паральдегиду ( содержание реагента – 50%)
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Фактический расходный коэффициент по паральдегиду:
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Расходные коэффициенты вычисляют так, как показано выше, в случае, если реагенты поступают не в чистом виде, а в составе сырья (в данном случае – в виде 30% -ных и 50% -ных растворов). Если же поступают чистые (100% -ные) реагенты, расчет упрощается:
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3.6.2.2  Расчёт материального баланса процесса со сложной параллельной реакцией

 на основе её химической схемы и состава отходящих из реактора газов

Часто приходится сталкиваться с задачами, исходные данные для которых не столь подробны, как в предыдущем примере. В следующем примере показан алгоритм решения, когда известен состав отходящих газов, не содержащих целевого продукта. Такой метод применяется не только в параллельных реакциях, но и для процессов с любым механизмом.

Пример 23

1. Составить материальный баланс производства формальдегида окислением метанола кислородом воздуха.

2. Рассчитать технологические показатели процесса.

Исходные данные:

Производительность установки по формальдегиду, кг/(час


2550,0

Массовый состав метанола, % мас.

Метанол 




95,0

Вода 





5,0

Молярный состав сухих отходящих газов, % мол.

Азот 





70,0

Водород




22,0

Углекислый газ




6,0

Метан





1,0

Кислород  




1,0

Конверсия спирта, %







98

В процессе окисления протекают следующие реакции:
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Краткое описание процесса:

Смесь паров метанола и воздуха поступает в контактный аппарат на окисление. Реакционная смесь охлаждается и поступает в делитель фаз, в котором разделяется на водный конденсат, содержащий, кроме воды, непревращённый спирт и формальдегид, и поток сухих отходящих газов.

Расчёт баланса

1. Составляем схему материальных потоков баланса:

Анализ схемы позволяет найти число потоков. Вход – потоки технического метанола и воздуха. Выход -  поток водного конденсата, содержащего целевой продукт, и поток отходящих газов. Исходная информация содержит данные по составу трёх потоков (состав воздуха мы 


помним). По условиям задачи следует рассчитать массу потоков на входе (приход) и выходе (расход) из реактора, для чего необходимо найти массу составляющих эти потоки компонентов, т.е. перейти от относительного состава потоков к абсолютному. Расчёт начинают, задаваясь величиной (массой, объёмом или количеством кмолей в зависимости от способа выражения состава: массового, объёмного или молярного) одного из потоков. Затем руководствуюсь законом стехиометрических соотношений, связывающим расход сырья с количеством получаемых продуктов, находят недостающие для баланса данные.

Анализ исходных данных позволяет выбрать в качестве основы для расчёта поток сухих отходящих газов как наиболее информативный, поскольку он содержит продукты всех четырёх реакций.

Расчёт на данном этапе решения задачи производят исходя из 100 киломолей сухих отходящих газов (задан молярный состав).

2. Рассчитываем массу потока сухих отходящих газов, результаты расчёта заносим в табл. 16

3. Рассчитываем массу потока воздуха, подаваемого на окисление. Задачу решаем, исходя из того, что 70 киломолей N2 попали в отходящие газы из воздуха. В свою очередь воздух представляет смесь N2 (79 %) и О2 (21 %). Следовательно, количество воздуха, поступающего в реактор, можно найти из следующего соотношения:

    70 кмоль N2 составляет    –     79 %            

 Тогда   воздух                     –     100 %

Таким образом, количество ( в кмоль/час) воздуха, поступающего в реактор:
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Напоминаем, что при расчёте составов количество смеси принимают за 100 %.

Тогда масса воздушного потока может быть определена как сумма N2  и О2:

 N2 – 70 кмоль
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Итого воздуха подается 1960+595,4432=2555,4432 кг/час

Таблица 16.

Масса потока сухих отходящих газов

	Компоненты
	% мол
	Абсолютный состав газов

	
	
	кмоль/час
	кг/час

	N2
H2
CO2
CH4
O2
	70,0

22,0

6,0

1,0

1,0
	70,0

22,0

6,0

1,0

1,0
	70 ( 28 = 1960,0

22 ( 2 = 44,0

6 ( 44 = 264,0

1 ( 16 = 16,0

1 ( 32 = 32,0

	Итого:
	100,0
	100,0
	2316,0


4. Определяем расход кислорода на реакции 1, 3:

[image: image133.wmf]6076
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Расход определяется как разность между поступившим и оставшимся в отходящих газах кислородом.

5. Рассчитываем балансы реакций 1 и 2. Для этого следует определить, как распределяется кислород между ними. Найти расход О2 на реакцию 2 позволяет количество СО2 в абгазах, которое поставляет только эта реакция. В соответствии со стехиометрией реакции 2 на 1 кмоль СО2 расходуется 1,5 кмоля О2. Следовательно, для получения 6 кмолей СО2 следует затратить 
[image: image134.wmf]9
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кмолей О2. Тогда количество О2, израсходованного на реакцию 1, составит 






[image: image135.wmf]6076
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6. Рассчитываем расход метанола на реакции 1 – 4:

на реакцию 1:

[image: image136.wmf]2152
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на реакцию 2: 

[image: image137.wmf]0

,
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 кмоль/час (по расходу H2: всего образовалось водорода 22 кмоль в отходящих газах и 1 кмоль израсходовался на реакцию 4).

на реакцию 3: 

[image: image138.wmf]0
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 кмоль/час (по количеству образовавшегося СО2)

на реакцию 4: 
[image: image139.wmf]0000
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 кмоль/час (по количеству образовавшегося метана)

Всего метанола
[image: image140.wmf]2152

,
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7. Используя известное значение конверсии метанола (отношение превращенного к поданному) рассчитываем количество поступившего в реакцию метанола:


[image: image141.wmf]178775

,

48

98

,

0

2152

,

47

=

 кмоль/час
или

[image: image142.wmf]7208

,

1541

32

178775

,

48

=

×

 кг/час

(32 – молекулярная масса метанола).

Непревращённый метанол составляет 
[image: image143.wmf]8344

,

30

32

2152

,

47

7208

,

1541

=

×

-

 кг/час

Поскольку в качестве сырья используют не 100 %-ный, а 95 %-ный метанол, масса потока технического метанола составит: 

[image: image144.wmf]864
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в том числе воды 
[image: image145.wmf]1432
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8. Рассчитываем количество формальдегида (по расходу спирта на эти реакции):

по реакции 1: 
[image: image146.wmf]2152

,
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по реакции 2: 
[image: image147.wmf]0000
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Всего формальдегида образовалось   
[image: image148.wmf]2152
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9. Определяем количество воды, полученной по реакциям 1, 3, 4 и поступившей в процесс вместе с техническим метанолом:

по реакции 1: 
[image: image150.wmf]2152

,
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 кмоль (по расходу метанола)

по реакции 3: 
[image: image151.wmf]0000
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по реакции 4: 
[image: image152.wmf]0000

,

1

 кмоль (по количеству метана)

Всего воды образовалось         
[image: image153.wmf]2152
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[image: image154.wmf]8736
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Общее количество воды в водном конденсате составит:
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10. Определяем массу водного конденсата. Водный конденсат включает следующие компоненты: непревращённый метанол, формальдегид и воду:


[image: image156.wmf]3072
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11. Составляем таблицу материального баланса:

Таблица 17.
Материальный баланс производства формальдегида

(на 100 кмоль сухих отходящих газов)

	Приход
	Расход

	№ 
	Компоненты
	кг/час
	№ 
	Компоненты
	кг/час

	1.
	95 %-ный метанол, в том числе:

Метанол

Вода
	1622,864

1541,7208

81,1432
	1.
	Водный конденсат, в том числе:

Формальдегид

Метанол

Вода  
	1862,3072

1206,4560

30,8344

625,0168

	2.
	Воздух, в том числе:

Кислород

Азот 
	2555,4432

595,4432

1960,0000
	2.
	Сухие отходящие газы, в том числе:

Азот

Кислород

Водород

Углекислый газ

Метан 
	2316,0000

1960,0000

326,0000

44,0000

264,0000

16,0000

	Итого:
	4178,3072
	Итого:
	4178,3072


12. Как видим, по нашему расчету формальдегида получается меньше, чем задано по условиям. Пересчитываем материальный баланс процесса на заданную производительность: 
коэффициент пересчёта составит   
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. Каждую цифру таблицы 17 умножаем на этот коэффициент. Результаты пересчёта заносим в табл. 18.

13. Рассчитываем технологические показатели:

Общая конверсия по метанолу
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Для того, чтобы найти избирательную конверсию (селективность), необходимо рассчитать расход метанола на получение 2550 кг формальдегида (х):

На  30 кг формальдегида  расходуется           32 кг  метанола   

  На  2550 кг                            —                         Х
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избирательная конверсия по метанолу
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Таблица 18.
Материальный баланс производства формальдегида

в пересчёте на заданную производительность

	Приход
	Расход

	№ 
	Компоненты
	кг/час
	№ 
	Компоненты
	кг/час

	1.
	95 %-ный метанол, в том числе:

Метанол

Вода
	3430,0853

3258,5810

171,5042
	1.
	Водный конденсат, в том числе:

Формальдегид

Метанол

Вода  
	3936,1724

2550,0000

65,1706

1321,0018

	2.
	Воздух, в том числе:

Кислород

Азот 
	5401,1847

1258,5287

4142,656
	2.
	Сухие отходящие газы, в том числе:

Азот

Кислород

Водород

Углекислый газ

Метан 
	4895,0976

4142,6560

67,6352

92,9984

557,9904

33,8176

	Итого:
	8831,2700
	Итого:
	8831,2700


· выход формальдегида по метанолу: 
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где 2550 – фактический выход формальдегида, 3055 – теоретический выход формальдегида, который находят из пропорции: 

Из 32кг метанола образуется      30 кг формальдегида           

Из  3258,58кг
                — 
    GТ            
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· выход формальдегида на превращённый метанол:
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где 2962,6 – теоретический выход формальдегида, рассчитанный исходя из количества превращённого формальдегида из аналогичной пропорции:
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Расходные коэффициенты по сырью:

теоретические: по метанолу 
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по воздуху 
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фактические: по метанолу
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3.6.2.3 Последовательная (консекутивная) реакция

При расчете материального баланса консекутивной реакции могут встретиться два случая: целевой продукт R является промежуточным:

A  +  B
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Целевой продукт является конечным продуктом реакции:

A  +  B
[image: image171.wmf]¾
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(2)

3.6.2.4. Расчёт материального баланса процесса с консекутивной реакцией

и целевым промежуточным продуктом

В первом случае (реакция 1) фактически мы получим продукта R 
[image: image173.wmf](
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 , меньше его количества, образовавшегося по реакции A  +  B  (  Rц  , поскольку некоторая часть его израсходуется в реакции Rц ( S. Тогда материальный баланс реакции 1 запишется следующим образом:
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где   GA и GB  - массы поступивших в процесс реагентов; 


[image: image175.wmf]A
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 , 
[image: image176.wmf]B
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 - массы непревращенных реагентов;


[image: image177.wmf]Ф
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 , 
[image: image178.wmf]Ф
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 – массы продуктов реакции, Gp – потери. В свою очередь фактически полученный целевой продукт определяется по разности 

[image: image179.wmf]Ф
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где GR1 и GR2  - массы целевого продукта R, образовавшегося в первой стадии и израсходованного во второй, соответственно.

Если исходные данные содержат значения GA , GB  и конверсию реагента А или В, потери сырья или целевого продукта, а так же выход конечного продукта на поданное или превращенное сырьё, задачу решают по следующему алгоритму:

· находим количество превращенного реагента А (В):
[image: image180.wmf]A
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· по разности определяем количество непревращенного реагента: 
[image: image181.wmf]A
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· потери реагента А (если заданы) определяем, взяв соответствующий % от превращенного реагента и вычитаем полученное количество Gp из превращенного сырья: 
[image: image182.wmf]p
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. Именно это количество реагента расходуется на стадию 1. 

Если заданы потери целевого продукта R, то их величину находят только после вычисления GR1: 



GR1(%=Gp
· исходя из стехиометрии стадии 1 и величины GA1 ,находят общее количество продукта R, образовавшегося в этой стадии (GR1)

· по выходу 
[image: image183.wmf]S
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 конечного продукта S находят его фактическое количество 
[image: image184.wmf]Ф
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 (напомним, что 
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). Теоретическое количество 
[image: image186.wmf]Т
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находят из стехиометрии реакции А(S (как бы минуя промежуточный продукт). Для расчета используем массу поданного (превращенного) А за минусом потерь.

· зная 
[image: image187.wmf]Ф
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G

по стехиометрии стадии 2 легко вычислить GR2 – количество промежуточного продукта, пошедшего на образование S. 

· фактически полученное количество продукта R находят по разности: 
[image: image188.wmf]Ф
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· если заданы потери целевого продукта R, то фактическое его количество определяют из разности: 


[image: image189.wmf]Ф

R

G

= GR1 – GR2 –Gp
· расход второго реагента В находят из стехиометрии стадии 1, используя GA1. 

Пример 24.

1. Составить материальный баланс процесса производства малеинового ангидрида воздушным окислением бензола.

2. Рассчитать технологические показатели процесса.

Краткое описание процесса:

Бензол испаряют, нагревают и смешивают с воздухом. Смесь поступает в контактный трубчатый реактор, где при температуре 4500С протекают реакции окисления.
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 Часть образовавшегося малеинового ангидрида взаимодействует с реакционной водой в образованием малеиновой кислоты.
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 малеиновый ангидрид
 
  малеиновая кислота

Реакционную массу охлаждают, сконденсировавшиеся продукты отделяются от абгаза и поступают на разделение.

Исходные данные:

Пропускная способность установки по бензолу, тыс. т/год
24,0

Конверсия бензола
0,96

Мольное соотношение бензол : кислород
1 : 6

Потери малеинового ангидрида, % мас.
1,0

Выход малеиновой кислоты на превращённый бензол, %
3,0

Расчёт баланса

Составляем схему материальных потоков для определения числа потоков на входе и выходе, а также для уточнения недостающих для расчёта баланса данных.

НАПОМИНАЕМ, ЧТО ФАКТИЧЕСКОЕ КОЛИЧЕСТВО (ВЫХОД) ЦЕЛЕВОГО ПРОДУКТА, КОТОРЫЙ ЯВЛЯЕТСЯ ПРОМЕЖУТОЧНЫМ В КОНСЕКУТИВНОЙ РЕАКЦИИ, МЕНЬШЕ, ЧЕМ ЕГО КОЛИЧЕСТВО, ОБРАЗОВАВШЕЕСЯ В РЕЗУЛЬТАТЕ ЦЕЛЕВОЙ РЕАКЦИИ, ИЗ-ЗА РАСХОДОВАНИЯ ЕГО В КОНЕЧНОЙ РЕАКЦИИ.

Для составления баланса необходимо рассчитать массы компонентов, входящих в состав трёх потоков: воздуха на входе и потоков реакционной массы и абгаза на выходе.

Анализ исходной информации показывает, что при расчёте недостающих для баланса данных следует начинать с определения количества превращённого по реакции 1 бензола, поскольку задана его конверсия. Стехиометрия реакции позволяет рассчитать расход кислорода и количества образующихся малеинового ангидрида и побочных продуктов. Далее, используя понятие выхода продукта на превращённое сырьё, можно найти массу малеиновой кислоты и на её основании рассчитать расход малеинового ангидрида на эту реакцию. Фактический выход малеинового ангидрида будет равен разности между образовавшимся по реакции 1 и израсходованным по реакции 2 малеиновым ангидридом.

Далее рассчитываем следующие величины:

1. Часовой расход бензола:
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где 340 – количество рабочих дней в году.

2. Количество превращённого бензола: 
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3. Количество непревращённого бензола:
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4. Часовой расход О2, который находим из заданного мольного соотношения 
бензол : кислород:
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5. Часовой расход (подано) воздуха:
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Всего расход воздуха составит О2 + N2 = 7239,81504 + 23831,0576 = 31070,88 кг/час.

6. Малеинового ангидрида по стехиометрии реакции 1 образуется столько же, сколько расходуется бензола:
36,19927 кмоль/час

7. Образуется СО2 по реакции 1: 
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8. Образуется  Н2О по реакции 1: 
[image: image203.wmf]39854

,

72

19927

,

36

2

=

×

 кмоль/час

9. Расход О2 на реакцию 1: 
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10. Количество непревращённого кислорода:
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11. Количество малеиновой кислоты, образовавшейся по реакции 2, находим из следующих соображений: 

По стехиометрии обеих реакций, 1 кмоль бензола даёт 1 кмоль кислоты. Поскольку количество превращённого бензола составляет 36,19927 кмоль(ч-1, теоретический выход кислоты, исходя из превращённого бензола, будет также равен 36,19927 кмоль(ч-1. Следовательно, фактический выход кислоты (см. условия) составит 3 % от теоретического:  
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12. Малеинового ангидрида на реакцию 2 израсходовалось столько же, сколько образовалось кислоты:       1,0859781 кмоль/час

13. Фактически образовалось малеинового ангидрида:

36,19927-1,0859781=35,1132919 кмоль/час, или 35,1132919(98=3441,102 кг/час
14. Потери малеинового ангидрида:
3441,102(0,01=34,41кг/час

15. Фактически образовалось малеинового ангидрида с учетом потерь:

3441,102-34,41=3406,692 кг/час

16. Расход воды на реакцию 2 такой же, как и малеинового ангидрида   1,08598 кмоль/час

17. Количество воды в реакционной смеси:
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18. Составим таблицу материального баланса

Таблица 18.
Материальный баланс производства малеинового ангидрида
	Приход
	Расход

	№ 
	Компоненты
	кг/час
	№ 
	Компоненты
	кг/час

	1.
	Бензол
	2941,17
	1.
	Малеиновый ангидрид
	3406,69

	2.
	Воздух,  в том числе

а) кислород

б) азот 
	31070,88
	2.
	Малеиновая кислота
	125,97

	
	
	7239,82
	3.
	Бензол 
	117,63

	
	
	23831,06
	4.
	Вода 
	1283,63

	
	
	
	5.
	Абгаз, в том числе:

Кислород

Азот

Углекислый газ
	2027,12

23831,06

3185,54

	
	
	
	6.
	Потери ангидрида
	34,41

	Итого:
	34012,05
	Итого:
	34012,05


18. Рассчитываем технологические показатели:

· общая конверсия бензола
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· избирательная конверсия бензола в малеиновый ангидрид или селективность по малеиновому ангидриду. Сначала вычислим количество бензола, пошедшего на образование фактического количества малеинового ангидрида (МА):
98 кг МА образуется из 78 кг С6Н6 

3406,69кг МА      —     из Х 
Х = 2711,45 кг, и отнесём его к превращенному бензолу:
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· выход малеинового ангидрида в расчете на поданный бензол вычисляем как отношение фактически полученного ангидрида к теоретически возможному: %

Из 78 кг С6Н6 образуется 98 кг МА

Из 2941,17 кг        —         
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         Здесь 
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= 3823,54– теоретический выход ангидрида, рассчитанный исходя из поданного в процесс бензола. Тогда выход:
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· выход малеинового ангидрида на превращённый бензол:     
Из 78 кг С6Н6 образуется 98 кг МА

Из (2941,17 – 117,63) кг---- 
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 = 3547,52 кг – теоретический выход ангидрида, рассчитанный исходя из превращённого бензола. Тогда выход:
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· теоретические расходные коэффициенты:

по бензолу 
[image: image218.wmf]8
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(0,23 – доля кислорода в воздухе);

· фактические расходные коэффициенты:

по бензолу 
[image: image220.wmf]828
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3.6.2.5  Расчёт материального баланса процесса с консекутивной реакцией

и целевым конечным продуктом

Во втором случае (реакция 2)

A  +  B
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 расход реагентов А и В будет определяться исходя из фактически полученного продукта R (
[image: image224.wmf]Ф
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) и расхода продукта S на его образование GS2. Общее количество S, образовавшегося в стадии 1, может быть найдено из суммы GS1= GS+ GS2, где GS – масса непревращенного продукта S. Зная GS1, рассчитывают GA и GB, используя стехиометрию первой стадии реакции 2. В условиях могут быть заданы или пропускная способность по сырью, или производительность по продукту.

Пример  25. 

1.
Составить материальный баланс производства бутадиена методом одностадийного дегидрирования н-бутана.

2. 
Рассчитать технологические показатели.

Расчет выполнить по прямой схеме без учета рецикла.

Краткое описание процесса

Бутан нагревают до 650(С, и под давлением 0,21 МПа пропускают над алюминий – хромовым катализатором. При этом протекают реакции дегидрирования:

Для упрощения считаем реакции необратимыми. Реакционная смесь разделяется методами абсорбции и ректификации с выделением фракции С4, из которой затем выделяют бутадиен и бутан-бутиленовую фракцию, которую возвращают в процесс.

Исходные данные

Пропускная способность (нагрузка) установки по н-бутану, тыс.т/год

58000

Выход бутадиена на превращенное сырье, %




55,8

Конверсия н-бутана, %







20

Потери н-бутана, от поданного в процесс, %




2,0

Составим схему материальных потоков


Уравнение материального баланса составляем по всем потокам:

G0=G1+G2+G3+G4+Gp
Анализ исходных данных показывает, что расчет недостающих для баланса величин следует начинать с определения количества превращенного н-бутана, поскольку известны масса поступающего сырья G0 и его конверсия. При этом следует помнить, что потери сырья входят в его превращенное количество, так что величину потерь нужно вычесть из массы превращенного н-бутана. Оставшееся количество вступает в реакцию 1, превращаясь в бутилен. Образовавшийся бутен отнюдь не весь расходуется по реакции 2. Количество непревращенного бутена можно вычислить, используя понятие выхода бутадиена на превращенный бутан.

1. Часовой расход н-бутана
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2. Количество превращенного н-бутана

122,549(0,2=24,5098 кмоль/час

3. Непревращенный н-бутан

(122,549-24,5098)(58=5686,2736 кг/час

4. Потери н-бутана   122,549(0,02=2,451 кмоль/час, или 2,451(58=142,158 кг/час

5. Расход н-бутана на реакцию 1
24,5098-2,451=22,0588 кмоль/час

6. В соответствии со стехиометрией реакции 1 образуется бутилена 22,0588 кмоль/час

7. Фактически полученное количество бутадиена (БД) находим из выражения для выхода, который задан в условиях:
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В соответствии со стехиометрией обеих реакций, бутадиена во второй реакции должно образоваться столько же (в кмоль), сколько прореагирует бутана в первой. Поэтому теоретический выход бутадиена, 
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кмоль/час, или 13,6765(54=738,531 кг/час. 

8.
Количество бутилена, превращенного по реакции 2, находим из стехиометрии реакции:
13,6765 кмоль/час.

9.
Количество непревращенного бутилена находим по разности полученного в реакции1 и израсходованного на реакцию 2
(22,0588-13,6765)(56=469,4088 кг/час

10.
В реакции 1 образовалось водорода
22,0588 кмоль/час

11.
В реакции 2 образовалось водорода
13,6765 кмоль/час

12.
Всего водорода образовалось

(22,0588+13,6465)(2=71,4706 кг/час

13. Составляем таблицу материального баланса

Таблица 19.

Материальный баланс производства бутадиена

	Приход
	Расход

	№
	Наименование
	кг/час
	№
	Наименование
	кг/час

	1
	Н-бутан
	7107,8429
	1
	Бутадиен
	738,531

	
	
	
	2
	Бутилен
	469,4088

	
	
	
	3
	Бутан
	5686,2736

	
	
	
	4
	Водород
	71,4706

	
	
	
	5
	Потери бутана
	142,158

	Итого
	7107,8429
	Итого
	7107,8420


Расчет технологических показателей.

1.
Избирательная конверсия бутана в бутадиен (селективность по бутадиену) 
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2.
Выход бутадиена на поданный бутан


[image: image230.wmf]16

,

11

100

549

,

122

6765

,

13

100

G

G

Т

БД

Ф

БД

БД

=

×

=

×

=

b

%

Здесь 122,549 кмоль – теоретическое количество бутадиена, которое может получиться из всего поданного бутана.

3.
Расходные коэффициенты:

- теоретический расходный коэффициент по н-бутану
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- фактический расходный коэффициент
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Задача столь же легко решается, если в условиях задана производительность установки по продукту

Пример 26.

1. Составить материальный баланс производства бензойной кислоты путём окисления толуола воздухом.

2. Рассчитать технологические показатели.

Исходные данные:

Производительность установки по бензойной кислоте, тыс.т/год


90,0

Число рабочих дней в году






340,0

Состав безводной реакционной смеси, % мас.

Бензойная кислота






20,0

Бензальдегид







5,0

Толуол 








75,0

Потери толуола, % от теоретического расхода




5,0

Избыток воздуха сверх теоретического, %




50,0

В реакторе протекают следующие реакции:
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Краткое описание процесса:

Толуол, нагретый до 800С, подают в реактор-колонну, работающую под давлением. Туда же через барботёр, расположенный в днище колонны, подают воздух. В толуоле предварительно растворяют катализатор – нафтенат кобальта. Температура процесса 1300С, давление 20 ат. Реакционную массу выгружают, охлаждают, и при этом бензойная кислота кристаллизуется и выпадает в осадок, а раствор бензальдегида в толуоле возвращают на окисление.

Расчёт баланса

Составляем схему материальных потоков установки в соответствии с исходной информацией:


Видно, что на входе имеются два потока известного состава, но неизвестной массы. Из сепараторов выходят потоки абгаза и реакционной массы, причём известны только состав одного из потоков и масса бензойной кислоты. Следовательно, для составления материального баланса необходимо рассчитать массы всех потоков баланса на входе и выходе.

ВНИМАНИЕ! При расчёте материального баланса консекутивной реакции, в которой целевым является конечный продукт, следует помнить, что количество промежуточного продукта (в данном случае бензальдегида), полученного в первой реакции, складывается из продукта, израсходованного на вторую реакцию, т.е. превращённого в конечный продукт (бензойную кислоту), и непревращённого продукта, обнаруженного в реакционной массе.

Далее производим следующие расчёты:

1. Рассчитываем часовую производительность реактора по бензойной кислоте, кмоль(ч-1:


[image: image234.wmf]41

,

11029

24

340

10

90

6

=

×

×

 кг/ч
или

[image: image235.wmf]405

,

90

122

41

,

11029

=

 кмоль/час

2. Определяем количество реакционной массы, исходя из количества бензойной кислоты и её содержания в реакционной массе, кг/час:

11029,41кг/ч бензойной к-ты составляет –     20 %    

Тогда вся реакционная масса (Х)            —        100 %         Х=11029,4/0,2=55147,05 кг/час

3. Находим количество бензальдегида, содержащегося в реакционной массе, (5 %),:
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4. Определяем количество толуола в реакционной массе по разности:
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5. Напоминаем, что расчёт количества образовавшегося в реакции 1 промежуточного продукта начинают с конца, т.е. с конечной реакции. Поскольку известно количество бензойной кислоты, полученной во второй реакции, можно на основе стехиометрии этой реакции найти затраченный на получение кислоты бензальдегид:   
90,405 кмоль/час

6. Зная, что в реакционной массе содержится 26,01275 кмоль(ч-1 бензальдегида, находим его количество, полученное по реакции 1:
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7. Рассчитываем расход толуола на реакцию 1:

С учётом стехиометрии этой реакции толуола расходуется столько же, сколько получается бензальдегида, т.е. кмоль на кмоль:
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8. Определяем расход толуола с учётом потерь: 
[image: image242.wmf]955616

,

11245

05

,

1

43392

,

10710

=

×

 кг/ч,  

в том числе потери составят 
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9. Находим количество толуола, поступающего в реактор. Это количество слагается из толуола, найденного в реакционной массе (непревращённый толуол), толуола, израсходованного в первой реакции, и потерь:
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10. Рассчитываем количество подаваемого в реактор воздуха. Для этого находим расход кислорода на обе реакции, учитываем избыток, а затем пересчитываем найденное количество кислорода на воздух, т.е. определяем:

- расход О2 на реакцию 1, кмоль/час:
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- расход О2 на реакцию 2, кмоль/час:
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 (0,5 кмоль на моль толуола в соответствии со стехиометрией);

- суммарный расход О2 на реакции 1 и 2, кмоль/(час:
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· расход О2 с учётом избытка в 50 %:
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Известно, что избыток не реагирует, поэтому указанное количество кислорода войдёт в состав абгаза как непревращённый кислород.

11. Рассчитываем количество подаваемого в реактор окисления воздуха (кг/ч). Поскольку массовый состав воздуха известен (О2 = 23 %мас), количество воздуха найдём из соотношения:

         7757,77248 кг/ч О2   составляют     23 %        

    Тогда воздух  (Х)        

–     100 %                  Х=7757,77248/0,23=33729,445 кг/час

в том числе азот:
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12. Определяем количество воды, образовавшейся по реакции 1:
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13. Составляем таблицу материального баланса:

Таблица 20.
Материальный баланс производства бензойной кислоты

	Приход
	Расход

	№ 
	Компоненты
	кг/час
	№ 
	Компоненты
	кг/час

	1.
	Толуол 
	52606,243116
	1.
	Реакционная масса,

в том числе:

Бензойная кислота

Бензальдегид 

Толуол 
	55147,05

11029,41

2757,3525

41360,2875

	2.
	Воздух, в том числе

Кислород

Азот 
	33729,44556

7757,77248

25971,67308
	2.
	Абгаз, в том числе:

Кислород

Азот
	28557,59724

2585,92416

25971,67308

	
	
	
	3.
	Вода
	2095,51968

	
	
	
	6.
	Потери толуола
	535,521696

	Итого:
	86335,6887
	Итого:
	86335,6887


14. Рассчитываем технологические показатели:

· общая конверсия толуола

[image: image254.wmf]21

,

0

243

,

52606

287

,

41360

243

,

52606

Т

=

-

=

a

;
Для определения доли толуола, превращённого в бензойную кислоту, используем соотношение из стехиометрии реакции:

122 кг бензойной к-ты  образуется из   92 кг толуола 

  А  11029 кг из

—           
Х кг
Х=11029(92/122=8317

· избирательная конверсия (селективность) по толуолу
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· выход бензойной кислоты по толуолу: 
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Для расчёта этого показателя определяем теоретический выход кислоты, исходя из поданного в процесс толуола, из соотношения:

Из 92 кг толуола образуется 122 кг бензойной к-ты
Из 52606 кг должно получиться    –     GТ          
 GТ =52606(122/92=69760

· выход бензойной кислоты на превращённый толуол:
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 Для расчёта этого показателя определяем теоретический выход кислоты, исходя из превращённого толуола:

92 кг            —               122 кг           
(52606 – 41360)     —     
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· теоретические расходные коэффициенты:

по толуолу 
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· фактические расходные коэффициенты:

по толуолу
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3.6.2.6  Смешанные реакции

В смешанных последовательно – параллельных реакциях

A  +  B
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R  +  B
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реагент В расходуется параллельно в обеих реакциях, реагент А – только в первой, образуя последовательность А ( R ( S, а промежуточный продукт R частично превращается в S по реакции 2 (GR2). Материальный баланс такого процесса может быть представлен в виде:
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здесь 
[image: image267.wmf]Ф
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В зависимости от комбинации исходных данных возможны несколько вариантов расчета недостающих для баланса величин.

Так, если известны фактически полученный S (
[image: image268.wmf]Ф

S

G

) и количество превращенного В, то алгоритм расчета включает следующую последовательность операций:

· определение расхода В (GВ2) на вторую стадию (реакция 2) по величине фактически полученного продукта S.

· определение расхода R (GR2) на вторую стадию (реакция 2) по стехиометрии

· определение расхода В (GВ1) на первую стадию (реакция 1) по разности 

GB1=GВпр-GB2-GBp, где GВпр – количество превращенного В, GBp – потери В.

· определение расхода А (GА1) по стехиометрии реакции 1, исходя из количества GВ1
· определение фактически полученного R (
[image: image269.wmf]Ф
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) на стадии 1 по расходу GВ1 или GА1.

Если известны выходы (R и (S по реагенту А и конверсия последнего - (А, применяем следующий алгоритм:

· задаемся количеством поданного в процесс реагента А (GА)

· находим массу вступившего в реакцию реагента А  ((А(GА) и непревращенного 
[image: image270.wmf]A
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· по величине (S находим фактически полученный продукт S (
[image: image271.wmf]Ф
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)

· по величине (
[image: image272.wmf]Ф
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) и стехиометрии второй стадии определяем расходы R (GR2) и В (GB2) на вторую стадию реакции

· по величине (R находим фактически полученный продукт R (
[image: image273.wmf]Ф
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· расход реагента В на первой стадии можно определить через стехиометрию этой стадии и превращенное количество реагента А ((А(GА) или обратным ходом, через общее количество образовавшегося в реакции 16 продукта R (
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3.6.3  Обратимые реакции

К обратимым относятся реакции, которые протекают в прямом и обратном направлениях с образованием одного (простая обратимая) или нескольких (сложная обратимая) рядов продуктов.

Если  в необратимых реакциях величина максимальной конверсии определяется только временем пребывания потока в реакторе (временем реакции), то в обратимых реакциях максимальная степень превращения сырья ограничена состоянием равновесия, которое устанавливается в реагирующей системе при достижении равенства скоростей прямой и обратной реакций. Положение равновесия (равновесная конверсия) зависит от условий проведения процесса (температуры, давления, состава потока питания реактора). При их изменении равновесие смещается в сторону большей или меньшей конверсии в соответствии с принципом Ле-Шателье. Поэтому для расчёта материального баланса обратимой реакции, кроме законов сохранения массы и стехиометрических соотношений, используют выражение для константы равновесия, которое связывает между собой значение константы равновесия КР с равновесным составом реакционной смеси. Для газофазной реакции  : 
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уравнение для константы равновесия запишется в виде
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(3.20),

 где КР – константа равновесия, РА, РВ, РR, PS – парциальные давления реагентов и продуктов в реакционной смеси к моменту равновесия. Взамен парциальных давлений в уравнении можно использовать также значения концентраций или активностей компонентов системы.

По закону Дальтона парциальное давление i-го компонента равно 
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(3.21)

 где Р – общее давление смеси, ат; mi – количество кмолей i-го компонента; n – число компонентов в системе; 
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- общее число кмолей компонентов системы. Уравнение для расчета константы равновесия берут из справочной литературы или составляют на основе уравнения стехиометрии реакции. Поскольку константа равновесия зависит от температуры, при расчёте КР следует воспользоваться уравнением для температурной зависимости константы, которое можно найти в справочниках термодинамических величин.

Обращаем ваше внимание на то, что часто в справочниках выражение для константы равновесия приводят не в «классическом» виде (ур-ние 3.20). Независимо от вида стехиометрического уравнения в числитель заносят концентрации (парциальные давления) тех реагентов, которые взаимодействуют с выделением тепла (экзоэффект), а в знаменатель – с поглощением тепла. Так, для обратимой реакции синтеза аммиака       N2 + 3H2 ( 2NH3 +46100 кДж/моль

вместо 
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записывают  
 
[image: image280.wmf]2

NH

N

3

H

p

3

2

2

P

P

P

K

×

=


Расчеты с использованием обеих формул приводят к одинаковым результатам, однако при поиске в литературе, например, зависимости Кр от температуры, следует точно установить, для какой системы записи приведено данное выражение.

Расчёт материального баланса обратимой реакции начинают с определения равновесного состава реакционной смеси при заданных условиях синтеза. Решив его относительно равновесного содержания целевого продукта или любого компонента реакционной смеси, задаются степенью приближения к равновесию и находят фактический состав на выходе из реактора.

Решение задачи по определению состава равновесной смеси сводится к определению мольных долей компонентов смеси, так как общее давление в системе обычно известно. 

Мольные доли компонентов в равновесной смеси чаще всего связывают с числом молей Х исходного вещества, прореагировавшего к моменту равновесия. Так для реакции:
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положим, что количество молей реагентов А и В в исходной смеси 
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. Суммарное число молей в системе 
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Парциальные давления каждого компонента в системе:
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После подстановки выражений Рi  в выражение для Кр, получим квадратное уравнение:
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Корень этого уравнения удовлетворяющий условиям 
[image: image287.wmf]в
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 дает количества прореагировавших к моменту равновесия реагентов А и В. В зависимости от стехиометрии реакции могут получатся уравнения дробных или третьей и выше степеней. Решать такие уравнения можно методами последовательных приближений или с помощью математических пакетов для РС. В состав исходной смеси можно включать любые (в том числе и заданные в условиях) количества исходных реагентов. Иногда удобнее считать сначала на 1 киломоль реагента с последующим пересчетом на реальную подачу.

Если стехиометрические коэффициенты в уравнении реакции равны единице, определение мольных долей  компонентов не вызывает затруднений. В более сложных случаях учитывают стехиометрию. Например, в реакции: 2А⇌В к моменту равновесия прореагировало 2Х молей реагента А 
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, однако образовалось Х молей продукта В 
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В реакции: А⇌2В прореагировало Х молей реагента А, образовалось же 2Х молей продукта.

Необязательно за неизвестное Х принимать только прореагировавшие количества реагентов. Имеется три варианта математического описания равновесной смеси:

1. За неизвестные (х или у) принимают количества реагентов А и В прореагировавших к моменту установления равновесия;

2. За неизвестное (х или у) принимают количество в равновесной смеси ключевого компонента, чаще всего промежуточного продукта;

3.   За неизвестное (х или у) можно принять равновесную конверсию реагента (Выраженную в долях от единицы).

Результаты вычислений во всех случаях одинаковы, однако математические выражения для констант равновесия в некоторых вариантах получаются проще. Например, для сложной обратимой реакции:


 А + В ( D   (K1)

D (C           (K2)

Мольные доли компонентов в равновесной смеси можно выразить тремя способами.

Таблица 21. Варианты расчета равновесной смеси.

	Компонент
	Исходная смесь, кмоль
	Равновесная смесь, кмоль

	
	
	Вариант 1
	Вариант 2
	Вариант 3
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В варианте 1 за 
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приняты количества реагентов А и В, за  
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- количество промежуточного продукта D, прореагировавших к моменту равновесия. Поэтому количество D в равновесной смеси определяется разностью  
[image: image309.wmf]у

х

-

 (образовалось, минус израсходовалось).

Во втором варианте выражения для остаточных количеств исходных реагентов А и В получены из следующих соображений: реагент расходуется на промежуточный продукт  (
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моль), из которого, в свою очередь, образуется конечный продукт (
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моль). Следовательно, в равновесной смеси осталось 
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В третьем варианте 
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-равновесная конверсия реагента А, 
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-промежуточного продукта D.

Выражения для констант равновесия приведены ниже.

Вариант 1
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Вариант 2
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Вариант 3
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Как видим, во втором варианте получаются несколько более простые математические выражения. Несмотря на очевидную сложность третьего варианта, несомненное его достоинство в том, что напрямую вычисляется равновесная конверсия реагентов.

В данном пособии все примеры с обратимыми реакциями рассчитаны по первому варианту. Пользоваться или нет другими способами – оставляем на усмотрение читателей. 

3.6.3.1  Простая обратимая реакция

Пример 27.

Расчёт материального баланса процесса с простой обратимой реакцией, оформленной по циркуляционной схеме с одним потоком рецикла

1. Составить материальный баланс производства аммиака.

2. Определить массу газов рецикла, газов продувки и полную загрузку реактора.

3. Рассчитать фактические и теоретические расходные коэффициенты по сырью, выход аммиака по сырью при работе установки с рециркуляцией.

Исходные данные:

Производительность установки по аммиаку, т/год


25231,0

Число рабочих дней в году





340,0

Состав исходной смеси реагентов, % об.

Водород





74,6

Азот





24,9

Метан 





0,5

Условия синтеза:

Температура, 0С




527

Давление, ат. 




800

Содержание аммиака в газах рецикла, % об. 



4,0

Содержание метана в газах продувки, % об.



5,0

Степень достижения равновесия





0,8((Р
Реакция синтеза: 
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Краткое описание синтеза:

Свежая азото-водородная смесь и газы рециркуляции поступают в колонну синтеза. Реакционная смесь, содержащая продукт реакции и непревращённые азот и водород, а также метан в качестве примеси сырья, проходит через холодильник и сепаратор, в котором разделяются на два потока: жидкий аммиак, отводимый в установки в качестве товарного продукта, и непревращённое сырьё. Последний поток делят на рецикл и поток продувки. Продувку, то есть сброс части рециркулируемой  азото-водородной смеси, осуществляют во избежание накопления в рецикле примесей метана.

Расчёт баланса

1. Составляем схему материальных потоков баланса:

2. Для расчёта состава реакционной смеси решаем уравнение изотермы реакции синтеза для константы равновесия: 
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3. Температурная зависимость КР описывается уравнением: 
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Рассчитываем значение КР для температуры синтеза Т = 527 + 273 = 800 К:
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4. Находим равновесный и фактический составы равновесной смеси на основании стехиометрии реакции и уравнения изотермы КР (табл. 8). Расчёт производим для 100 м3 исходной азото-водородной смеси. Принимаем количество превращённого к моменту равновесия N2 за Х кмолей.

Таблица 22.
Парциальные давления компонентов реакционной смеси

	Компонент
	Исходная смесь
	Равновесная смесь

	
	м3  
	кмоль
	кг
	кмоль
	Рi

	Н2
	74,6
	74,6 : 22,4 = 3,333
	3,333 ( 2 = 6,666
	3,333 – 3 ( Х
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	N2
	24,9
	24,9 : 22,4 = 1,111
	1,111 ( 28 = 31,108
	1,111 - Х
	
[image: image324.wmf]Р

Х

Х

×

×

-

-

2

466

,

4

111

,

1



	CH4
	0,5
	0,5 : 22,4 = 0,022
	0,022 ( 16 = 0,352
	0,022
	-

	NH3
	0
	0
	0
	2 ( Х
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	Итого
	
	4,466
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5. Подставляем значения парциальных давлений Рi компонентов в уравнении изотермы реакции и решаем его относительно Х:
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[image: image328.wmf]676
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По условию конверсия N2 составляет 0,8 от равновесного значения. Следовательно, фактическое значение 
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6.
Рассчитываем состав реакционной смеси после реактора (таблица 22).
7.
Рассчитываем величины потоков газа 
[image: image330.wmf]Г

G

 и товарного аммиака 
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NH

G

, выходящих из сепаратора. Газовый поток можно рассчитать исходя из 4 %-го содержания в нём несконденсировавшегося аммиака. Тогда на долю остальных компонентов (Н2, СН4 и N2) приходится 96 %:
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 кмоль, в том числе несконденсировавшегося аммиака
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Поток товарного аммиака составит 
[image: image334.wmf]9861
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Таблица 23. 

Фактический состав реакционной смеси

	Компонент
	Равновесная смесь 
[image: image335.wmf]Р
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	кмоль
	кг
	Мас. доли

	Н2
	3,333 – 3 ( 0,541 = 1,71
	1,71 ( 2 = 3,42
	3,42/38,126=0,0897

	N2
	1,111 – 0,541 = 0,57
	0,57 ( 28 = 15,96
	15,96/38,126=0,4186

	CH4
	0,022
	0,022 ( 16 = 0,352
	0,352/38,126=0,0093

	NH3
	2 ( 0,541 = 1,082
	1,082 ( 17 = 18,394
	18,394/38,126=0,4824


	Итого:
	3,384
	38,126
	1,000


8. Газовый поток 
[image: image336.wmf]Г

G

, выходящий из сепаратора, делится на два потока: поток рецикла 
[image: image337.wmf]R

G

 и поток газов продувки 
[image: image338.wmf]продувки

G

. Количество газов продувки за один проход через реактор определяем исходя из предельно допустимого по условиям синтеза содержания метана в газовом рецикле (5 %). При этом предполагается, что весь метан (0,022 кмоль), вошедший в реактор со свежей порцией сырья, полностью выдувается (0,022 кмоль составляет в абгазе 5 %, весь абгаз принят за 100 %):
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9. Для того, чтобы рассчитать массу газов продувки, необходимо знать состав газового потока, выходящего из сепаратора, который будет идентичен составу газов продувки и рецикла: 

Таблица 24.

Молярный состав газового потока

	Компоненты
	кмоль
	Масса, кг
	Мол. доли

	Н2
	1,71
	1,71 ( 2 = 3,42
	1,71/2,3979=0,7132

	N2
	0,57
	0,57 ( 28 = 15,96
	0,57/2,3979=0,23771

	CH4
	0,022
	0,022 ( 16 = 0,35
	0,022/2,3979=0,0091

	NH3
	0,0959
	0,0959 ( 17 = 1,63
	0,0959/2,3979=0,04

	Итого:
	2,3979
	21,36
	1,000


10. Определяем массу газов продувки. Результат записываем в табл. 25.

Таблица 25.
Масса газов продувки (за один проход через реактор).

	Компоненты
	Мол. доли 
	кмоль
	Масса, кг

	Н2
	0,7132
	0,7132 ( 0,44 = 0,3138
	0,3138 ( 2 = 0,6276

	N2
	0,2377
	0,2377 ( 0,44 = 0,1046
	0,1046 ( 2 = 2,9288

	CH4
	0,0091
	0,0091 ( 0,44 = 0,0040
	0,0040 ( 16 = 0,064

	NH3
	0,04
	0,04 ( 0,44 = 0,0176
	0,0176 ( 17 = 0,2992

	Итого:
	1,0000
	0,44
	3,9196


11. Рассчитываем массу газового рецикла, для чего из газов сепаратора вычитаем газы продувки (по каждому компоненту):  
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   (табл. 26).

Таблица 26.
Масса газового рецикла (за один проход через реактор)

	Компоненты
	Масса, кг

	Н2
	3,42 – 0,6276 = 2,7924

	N2
	15,96 – 2,9288 = 13,0312

	CH4
	0,352 – 0,064 = 0,288

	NH3
	1,63 – 0,2992 = 1,3308

	Итого:
	17,4424


12. Определяем массу товарного аммиака, получаемого при работе установки по прямой схеме (за один проход свежей порции сырья через реактор): 
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13. Для расчёта величины потоков сырья, рецикла, газов продувки и отводимого с установки продукта – товарного аммиака – находим коэффициент рециркуляции КR. С этой целью рассчитываем массовую долю рецикла в загрузке реактора (табл. 27).

Таблица 27.
Массовая доля потоков, выходящих с установки за один проход через реактор

	Наименование потоков
	Масса, кг
	Массовая доля потока

	Товарный аммиак
	16,7637
	16,7637/38,126=0,4397

	Газы продувки
	3,9196
	3,9196/38,126=0,1026

	Газовый рецикл
	17,4424
	17,4424/38,126=0,4577

	Итого
	38,126
	1,0000


14. Рассчитываем коэффициент рециркуляции КR:
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15. Полная загрузка реактора при работе установки по циркуляционной схеме составит:
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16. Определяем количество газового рецикла: 
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17. Находим количество газов продувки при работе установки с рециркуляцией непревращённого сырья: 
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18. Рассчитываем выход аммиака при работе установки с рециркуляцией:
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Тогда количество отводимого товарного аммиака составит: 
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19. Составляем материальный баланс синтеза аммиака на 100 м3 исходной смеси (свежего сырья) при работе установки с рециркуляцией газового потока:

Таблица 28.
Материальный баланс синтеза аммиака на 100 м3 азото-водородной смеси

	Приход
	Расход

	№ 
	Компоненты
	кг/час
	м3/ч
	№ 
	Компоненты
	кг/час
	м3/ча

	1.
	Исходная смесь 

H2

N2
CH4
	38,126

6,666

31,108

0,352
	100
	1.

2.
	Товарный аммиак

Газы продувки,

H2

N2
CH4

NH3
	30,9202

7,2058

1,1474

5,4026

0,118

0,5378
	40,77

9,86

	2.
	Газы рециркуляции

 H2

N2
CH4

NH3
	32,2165

5,1622

24,0526

0,5324

2,4693
	
	3.
	Газы рециркуляции,

 H2

N2
CH4

NH3
	32,2165

5,1622

24,0526

0,5324

2,4693
	

	Итого:
	70,3425
	
	Итого:
	70,3425
	


20. Для пересчёта баланса на заданную производительность установки требуется найти коэффициент пересчёта. Для этого находим часовую производительность установки:
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21. Рассчитываем технологические показатели процесса производства:

а) теоретические расходные коэффициенты по сырью:

по водороду 
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б) фактические расходные коэффициенты по сырью:

по водороду
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в) выход аммиака по сырью: 
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Теоретический выход GТ рассчитывали исходя из поданного на установку водорода:

666,6 + 516,22 = 1182,82 кг
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Таблица 29.
Материальный баланс производства аммиака в пересчёте на заданную производительность

	Приход
	Расход

	№ 
	Компоненты
	кг/час
	м3/час
	№ 
	Компоненты
	кг/час
	м3/час

	1.
	Исходная смесь газов, в том числе:

H2

N2
CH4
	3812,6

666,6

3110,8

35,2
	1000,0
	1.

2.
	Товарный аммиак

Газы продувки, 

в том числе:

H2
N2
CH4

NH3
	3092,02

720,58

114,74

540,26

11,8

53,78
	4077,0

986,0

	2.
	Газы рециркуляции, в том числе:

 H2

N2
CH4

NH3
	3221,65

516,22

2405,26

53,24

246,93
	4386,0
	3.
	Газы рециркуляции, 

в том числе:

 H2

N2
CH4

NH3
	3221,65

516,22

2405,26

53,24

246,93
	4386,0

516,22

	Итого:
	7034,25
	14386,0
	Итого:
	7034,25
	9449,0


Пример 27.

Материальный баланс процесса с простой обратимой реакцией,

оформленного по циркуляционной схеме с двумя потоками рецикла

1. Составить материальный баланс производства этанола методом простой гидратации этилена.

2. Расчёт баланса произвести для двух типов схем: прямой и циркуляционной.

3. Рассчитать технологически показатели: конверсию этилена, выход продукта по этилену, теоретический и фактический расходные коэффициенты по сырью.

Исходные данные:

	Производительность установки по этанолу, т/год
	40800,0

	Число рабочих дней в году
	340,0

	Условия синтеза:

Температура, 0С

Давление, ат.

Мольное соотношение этилен : пар
	300

60

1 : 0,5

	Степень достижения равновесия
	0,8((Р


В реакторе протекают следующие реакции:
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Краткое описание процесса:

Паро-этиленовая смесь нагревается и подаётся в реактор, заполненный твёрдым катализатором, где при указанных выше условиях протекает реакция гидратации. Реакционная смесь охлаждается и поступает в делитель фаз, где непревращённый этилен отделяется от водного конденсата спирта. Последний направляется на ректификацию, а этилен смешивают с водяным паром и снова подают в реактор.

Расчёт баланса по прямой схеме

1. Составляем схему материальных потоков для расчёта баланса:

2. Для расчёта состава реакционной смеси решаем уравнение изотермы реакции синтеза для константы равновесия:  
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3. Температурная зависимость КР описывается уравнением: 
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Рассчитываем значение КР для температуры синтеза Т = 300 + 273 = 573 К:
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4. Рассчитываем равновесный и фактический составы равновесной смеси на основании стехиометрии реакции и уравнения для КР. Расчёт производим для заданного соотношения реагентов. Количество превращённого к моменту равновесия этилена принимаем за Х кмолей.

Таблица 30.
Парциальные давления компонентов реакционной смеси

	К-ненты
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	Кмоль
	кг
	кмоль
	Рi
	кмоль
	кг

	C2H4
	1
	1 28=28
	1 - Х
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	1 – 0,0309 = 0,9691
	0,9691 ( 28 = 27,1348

	Н2О
	0,5
	0,5(18=9
	0,5 - Х
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	0,5 – 0,0309 = 0,4691
	0,4691 ( 18 = 8,4438

	C2H5ОН
	0
	0
	Х
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	0,0309 ( 46 = 1,4214

	Итого:
	1,5
	37,0
	1,5 - Х
	Р
	1,4691
	37,0


Подставив значения парциальных давлений Рi компонентов реакционной смеси и КР в уравнение для константы равновесия, решаем его относительно Х:
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ХР = 0,03861

ХФ = 0,8 ( 0,03861 = 0,0309

5. Используя входные 
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 данные табл.29, пересчитываем полученный баланс (37 кг на входе равняется 37 кг на выходе) на заданную производительность установки:
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Чтобы найти коэффициент пересчёта, составляем пропорцию на основании данных столбцов баланса в табл.29. Рассуждаем при этом следующим образом: из 28 кг этилена получают 1,4214 кг этанола. Сколько нужно затратить этилена, чтобы получить 5000 кг этанола?

28 кг      —     1,4214 кг            

  
   х          —     5000 кг            


[image: image373.wmf]48

,

98494

4214

,

1

5000

28

х

=

×

=


Аналогичным образом рассчитываем количество водяного пара 
[image: image374.wmf](
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кг, непревращённого этилена 
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Результаты расчёта заносим в таблицу материального баланса (табл.31).

Таблица 31.
Материальный баланс производства этанола по прямой схеме

	Приход
	Расход 

	Компоненты
	кг
	Компоненты
	кг
	Мас. доли

	Этилен 
	98494,48
	Этанол
	5000,0
	0,03842

	Водяной пар
	31658,94
	Этилен 
	95451,0
	0,73337

	
	
	Вода 
	29702,42
	0,22821

	Итого
	130153,42
	
	130153,42
	1,000


6. Рассчитываем технологические показатели:

а) конверсия этилена: 
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б) выход этанола по этилену: 
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 Из 28 кг этилена образуется   –     46 кг этанола 

Из 98494,48 кг       
           –     
[image: image378.wmf]Т
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в) расходные коэффициенты по сырью:

· теоретический расходный коэффициент по этилену 
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· фактический расходный коэффициент по этилену 
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· теоретический расходный коэффициент по водяному пару 
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· фактический расходный коэффициент по водяному пару 
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Теоретические расходные коэффициенты совпали с фактическими, т.к в исходных данных не учтены состав этилена и потери.

Расчёт материального баланса производства этанола по циркуляционной схеме

Материальный баланс циркуляционного процесса рассчитываем на основании данных, полученных при расчёте баланса и состава реакционной смеси за один проход сырья через реактор (прямая схема). Расчёт начинаем с составления схемы материальных потоков (операторной схемы):


Целью последующих расчётов является определение величины и количества потоков для расчёта материального баланса. Основываясь на структуре операторной схемы, можно рассчитать число основных и вспомогательных потоков, необходимых для решения задачи. Основными потоками схемы, фиксируемыми в приходной части баланса, являются потоки свежего сырья: этилена 
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 и водяного пара 
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 и потоки газового 
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 рециклов. Основными потоками, фиксируемыми в расходной части баланса, являются поток товарного спирта 
[image: image388.wmf]Л
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 и потоки газового и парового рециклов. Вспомогательным потоком, не используемым в таблице баланса, но необходимым для определения величины рецикла, является полная загрузка реактора. Чтобы в полной загрузке реактора сохранилась заданная величина соотношения между реагирующими веществами, принимаем величину загрузки свежего этилена равной 28 кг, и находим соответствующее ей значение величины свежей загрузки водяного пара 
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при работе установки с рециркуляцией. Для этого пересчитаем молярное соотношение этилен : водяной пар = 1 : 0,5 в массовое: 
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. Таким образом, отношение водяного пара к этилену в загрузке реактора должно составить 0,3214.

При проведении процесса с рециркуляцией непревращённого сырья полная загрузка реактора составит: 
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Из условия необходимости сохранения соотношения между реагентами следует: 
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Здесь 
[image: image393.wmf]0
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 - массовые доли этилена и водяного пара в реакционной смеси после одного прохода сырья через реактор.

Решаем систему с двумя неизвестными 
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Подставив 
[image: image398.wmf]0
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 в выражение для полной загрузки реактора, получим: 
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После подстановки численных значений находим массу полной загрузки реактора:


[image: image400.wmf]1198

73337

,

0

3214

,

1

1

28

3214

,

1

G

П

=

×

-

×

=

 кг

и массу потока свежей загрузки водяного пара при работе установки с рециркуляцией:
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Из выражения 
[image: image402.wmf]П
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 для полной загрузки реактора находим величину потока рецикла: 
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Указанная величина суммирует оба потока: газовый и паровой рециклы. Чтобы найти массы каждого из них, необходимо рассчитать массовый состав непревращённого сырья на основании данных табл.30. Результаты расчёта занести в табл.32.

Таблица 32.
Данные о газовом и паровом рециклах

	Компоненты 
	Мас. доли
	кг
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  (этилен)
	95451/(95451+29702,42)=0,76267
	0,76267 ( 1152,02 = 878,6110934
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  (водяной пар)
	29709,42/(95451+29702,42)=0,23733
	0,23733 ( 1152,02 = 273,4089066

	Итого
	1,00000
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Проверим массовое соотношение водяной пар : этилен в полной загрузке реактора:
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Чтобы найти поток товарного этанола, отводимого в установки, следует рассчитать коэффициент рециркуляции:
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Выход потока товарного этанола в процентах от загрузки реактора свежим сырьём составит: 26,05 ( 3,84 = 100 %. Тогда масса товарного этанола 
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 кг. Здесь 3,84% - содержание этанола в реакционной смеси за один проход через реактор (см. табл. 30).

3. Составляем таблицу материального баланса производства этанола.

Таблица 33.
Материальный баланс производства этанола по циркуляционной схеме

	Приход
	Расход

	№
	Компоненты
	кг/час
	№ 
	Компоненты
	кг/час

	1.
	Свежее сырьё, в том числе:

Этилен

Водяной пар
	45,97923

28,00000

17,97923
	1.

2.

 3.
	Этанол 

Газовый рецикл 

Паровой рецикл
	45,97923

878,6110394

273,408906

	2.
	Газовый рецикл
	878,6110394
	
	
	

	3.
	Паровой рецикл
	273,4089066
	
	
	

	Итого:
	1197,99923
	Итого:
	1197,99923


Рассчитываем технологические показатели процесса:

· конверсия этилена: 
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· выход этанола по этилену: 
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· теоретические расходные коэффициенты:

по этилену 
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· фактические расходные коэффициенты: 
по этилену 
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3.6.3.2  Составление математической модели баланса циркуляционного 

процесса с продувкой

Часто при организации процесса по циркуляционной схеме возникает проблема с определением оптимального состава и количества газов продувки в случае, если сырьё содержит инертные примеси. Хотя стехиометрические соотношения компонентов обеспечивают минимальный объём реактора, часто приходится использовать избыток одного из компонентов по разным причинам: увеличение скорости реакции в конце процесса, смещение равновесия, достижение полной конверсии более дорогого или трудно отделяемого компонента, снижение коксообразования, увеличение теплоёмкости реакционной смеси и пр. Непревращённый компонент, взятый в избытке, в этом случае рециркулируют, и тогда во избежание накопления в рецикле примесей сырья и продуктов прибегают к сбросу некоторой части потока рецикла - продувке.

Величина и состав продувки оказывают влияние на экономичность процесса, поскольку с продувкой сбрасывается часть сырья. Практика работы показала, что при определённом значении конверсии (а именно она определяет содержание полезного компонента в газе продувки) достигается оптимум экономического потенциала:

ЭП = стоимость продукта + стоимость побочных продуктов – стоимость сырья

Указанные стоимости зависят от конверсии сырья и селективности процесса. Задача заключается в определении области значений конверсии, в которой процесс остаётся прибыльным. С этой целью составляют материальный баланс процесса в общем виде, удобном для использования ЭВМ. Затем вычисляют экономический потенциал, задаваясь величиной конверсии. Результаты расчёта представляют в форме графика в координатах ЭП – конверсия для разных значений содержания полезного компонента в газе продувки.

Пример 28.

Расчет материального баланса непрерывного процесса производства бензола

 гидродеалкилированием толуола.

В процессе протекают следующие реакции:
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В качестве сырья используют 100 %-ный толуол и газ состава: 95 % мол. Н2 и 5 % мол. СН4. Процесс организуют по циркуляционной схеме, поскольку при увеличении конверсии возрастает доля побочных реакций. Кроме того, по условиям технологии во избежание повышенного коксообразования процесс ведут в пятикратном избытке водорода.

 Для определения числа потоков и расчёта баланса составляем схему потоков и вводим обозначения:



Из схемы видно, что она включает семь потоков, величину которых предстоит определить.

Исходные данные:

	Производительность реактора, кмоль(ч-1:
	PB

	Селективность процесса
	S

	Поток толуола на входе в реактор, кмоль(ч-1:
	GT

	Конверсия толуола
	(T


Составляем уравнения для расчёта потоков.

1. Поток толуола на входе равен сумме непревращённого толуола (рецикл толуола) и свежего толуола:
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(3.22)

2. Поток свежего толуола равен превращённому в реакторе толуолу 
[image: image419.wmf]T
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3.
Расход толуола на получение бензола в соответствии со стехиометрией реакции составляет 
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4. Поток полученного в реакции дифенила (кмоль/час) равен:
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(3.24)

5. Поток свежего водорода на входе 
[image: image422.wmf]Н
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  будет равен сумме превращённого в реакции водорода и водорода, потерянного при продувке, кмоль/час:
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где 
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 - количество выделившегося в реакции 2 водорода, 
[image: image425.wmf]y

 - доля водорода в газе продувки, 
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 - расход водорода на реакцию 1.
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   (3.25)

6. Составляем общий баланс по метану, кмоль/час:
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   (3.26),

где 
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   - количество метана, поступающего с потоком свежего водородсодержащего газа, 
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 - метан, полученный по реакции 1. Условием организации процесса по циркуляционной схеме является вывод всего метана с газами продувки, мольная доля метана в этом газе составляет 
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7. Поток водорода на входе в реактор находим совместным решением уравнений (3.25) и (3.26), подставляя значения 
[image: image433.wmf]П
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 из уравнения (3.26) в уравнение (3.25):
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    (3.27)

8. Поток газа продувки определится из суммы уравнений (3.25)и (3.26), кмоль/час:
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     (3.28),

где 
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9. Находим поток газа рецикла (кмоль/час). Следует напомнить, что на входе в реактор необходимо соблюдать условие Н2 : толуол = 5 : 1 (мол).
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Тогда по условию смешения двух потоков свежего водорода и водорода рецикла должно дать:
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где 
[image: image444.wmf]y

 - доля водорода в рецикле (состав газового рецикла идентичен составу газа продувки), 
[image: image445.wmf]RH

G

 - поток рецикла. 

Окончательно поток рецикла находим из предыдущего уравнения, кмоль/час:
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3.6.3.3  Сложная обратимая реакция

Пример 29

Расчёт материального баланса процесса со сложной обратимой реакцией

1. Составить материальный баланс производства бензола методом парофазной дегидрогенизации циклогексана.

2. Рассчитать технологические показатели процесса.

Исходные данные:

	Производительность установки по бензолу, т/сут
	150,0

	Условия синтеза:

Температура, 0С

Давление, ат.
	495

60

	Значение lgKP для реакции 1 при 4950С
	5,80

	Значение lgKP для реакции 2 при 4950С
	0,97

	Потери циклогексана, % мас.
	3,0

	Степень достижения равновесия в целевой реакции
	0,86((Р


В реакторе протекают следующие реакции:
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Краткое описание процесса:

Циклогексан (ЦГ) испаряют, нагревают до реакционной температуры и при повышенном давлении подают в контактный аппарат, где протекают обратимые реакции дегидрирования до бензола (БЗЛ) и изомеризации с образованием метилциклопентана (МЦП). Реакционную смесь охлаждают и направляют на установку выделения продуктов из реакционной смеси.

Расчёт баланса

Составляем схему материальных потоков баланса


Из схемы видно, что для составления материального баланса необходимо рассчитать массы трёх потоков: одного на входе (циклогексан) и двух на выходе (водород и реакционная смесь). Для этого следует найти массы компонентов, составляющих указанные потоки. Обе реакции, протекающие в реакторе, относятся к классу обратимых, поэтому прежде, чем найти фактический состав потоков, следует определить равновесный состав реакционной смеси, а затем скорректировать его в соответствии с заданной степенью приближения к равновесию. Равновесный состав определяют на основе решения системы уравнений изотерм реакций 1 и 2 для константы равновесия:
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Далее рассчитываем равновесный состав реакционной смеси. По закону Дальтона парциальные давления компонентов смеси пропорциональны мольным долям этих компонентов. Для расчёта парциальных давлений принимаем исходное количество циклогексана 1 кмоль. Прореагировало его к моменту равновесия по реакции 1 -  Х кмолей, а по реакции 2 – Y кмолей. Тогда в равновесной смеси бензола будет так же Х кмолей, водорода – 3Х кмолей, а метилциклопентана – Y кмолей. Результаты расчёта парциальных давлений сводим в табл.33.

Таблица 34.
Парциальные давления компонентов равновесной смеси

	Компоненты
	Равновесная смесь

	
	кмоль
	Pi

	Циклогексан
	1 - Х - Y
	Р·(1-Х-Y)/(1+3Х) 

	Бензол
	Х
	Р·Х/(1+3Х)

	Водород
	3Х
	Р·3Х/(1+3Х) 

	Метилциклопентан
	Y
	Р.Y/(1+3Х) 

	Итого:
	1+3Х
	


Здесь Р – общее давление в системе.

Подставляем значения констант равновесия при температуре 495(С, общего давления и выражения для парциальных давлений компонентов Pi в уравнения изотерм для констант равновесия 
[image: image450.wmf]1

P

K

 и 
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Решаем систему уравнений относительно Х и Y в среде Mathcad или с помощью любого другого математического пакета и получим
Х=0,65618 кмоль;
Y=0,31054 кмоль.

Учитывая, что в практике промышленной реализации обратимых реакций реагирующую систему не доводят до состояния равновесия, находим фактические значения Х и Y:
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Степени достижения равновесия в двух реакциях с общим реагентом не обязательно равны в силу того, что недопревращенный в первой реакции циклогексан «вынужден» реагировать по побочному направлению, сдвигая равновесие этой реакции вправо. Поэтому YФ вычислим из уравнения для константы равновесия КР2, разрешив его относительно Y (Y=YФ):
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На основе найденных значений ХФ и YФ рассчитываем фактический состав реакционной смеси, используя данные табл.34 (табл.35).

Таблица 35.

Фактический состав реакционной смеси

	Компоненты

(мол. массы)
	Абсолютный состав смеси

	
	кмоль
	кг

	Циклогексан (84)
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	0,0422·84=3,5448

	Бензол (78)
	0,5646
	0,5646(78=44,0388

	Водород (2)
	0,5646(3=1,6938
	1,6938(2=3,3876

	МЦП (84)
	0,3932
	0,3932·84=33,0288

	Итого:              2,6938
	(=84


Вычисляем расход циклогексана с учетом непревращенного:

0,5646 (на бензол) + 0,3932 (на МЦП) + 0,0422 (непревр.) = 1 кмоль или 84 кг/час. Эту величину можно было не вычислять, если вспомнить, что мы задались исходным количеством циклогексана ровно 1 киломоль. Учитывая, что 3% реагента теряется, вычислим массу потока питания с учетом потерь: 

84(1,03 = 86,52 кг/час, в том числе потери 
86,52 – 84 = 2,52 кг/час.

Для составления материального баланса процесса находим коэффициент пересчета:

150(103/24(44,0388 = 141,92

Составляем таблицу материального баланса производства бензола в пересчете на заданную производительность (150 т/сут).

Таблица 36.
Таблица материального баланса производства бензола.

	Приход
	Расход

	№
	Компоненты
	кг/час
	№
	Компоненты
	кг/час

	1
	Циклогексан
	12278,94
	1
	Бензол
	6250,0

	
	
	
	2
	Циклогексан
	503,079

	
	
	
	3
	Метилциклопентан
	4687,457

	
	
	
	4
	Водород
	480,684

	
	
	
	5
	Потери циклогексана
	357,639

	Итого                         12278,94
	Итого                          12278,86


Определяем технологические показатели.

Общая конверсия циклогексана:
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Для вычисления селективности определим количество циклогексана (ЦГ), пошедшее на образование бензола:

На 78 кг бензола расходуется 84 кг ЦГ

На 6250 кг  
 — 

Х кг


Х=6250(84/78=6730,77 кг

Селективность по бензолу
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Для вычисления выхода необходимо определить максимально возможное количество бензола, которое можно получить в расчете: 

· на весь поданный циклогексан

Из 84 кг ЦГ образуется 78 кг бензола

Из 12278,94  
— 

[image: image460.wmf]

 EMBED Equation.3  [image: image461.wmf]Т
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· на превращенный циклогексан

Из 84 кг ЦГ образуется 78 кг бензола

Из (12278,94 –503,079) 
—
[image: image463.wmf]

 EMBED Equation.3  [image: image464.wmf]Т
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Выход бензола на поданный ЦГ:
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Выход бензола на превращенный ЦГ:
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Теоретический расходный коэффициент по циклогексану
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Фактический расходный коэффициент по циклогексану
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Кроме обратимых параллельных реакций, которые мы только что рассматривали, могут встречаться и последовательные реакции с обратимыми стадиями.
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Напомним, что речь идет об одновременно и независимо протекающих в одном реакторе процессах. Если реакции разделены во времени и в пространстве, материальный баланс составляется для двух отдельных обратимых реакций.
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Решение, как и во всех случаях обратимых реакций, начинаем с мольного состава равновесной смеси. Принимаем количества превращенных к моменту равновесия реагента А и промежуточного продукта В за Х и Y, соответственно.

Таблица 37. Мольный состав исходной и равновесной смеси.

	Компонент
	Исходная смесь,

моль
	Равновесная смесь,

моль
	Парциальное давление

	А
	1
	1-х
	Р((1-х)

	В
	-
	1-у
	Р((х-у)

	D
	-
	у
	Р(у

	
	(=1
	(=1
	


Обратите внимание на то, что количество промежуточного продукта В в равновесной смеси определяется разностью образовавшегося на первой стадии (х) и израсходованного на второй стадии (у).

Выражения для констант равновесия:
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Эта система уравнений с двумя неизвестными легко решается относительно Х и Y. Если стехиометрические коэффициенты в уравнениях не равны единице, то может получиться система квадратных или более сложных уравнений. Тогда система решается специальными математическими методами, и отбираются корни, удовлетворяющие следующим ограничениям:
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Далее решение не представляет трудностей и в зависимости от исходных данных, сводится к поиску поданного в процесс и не превращенного количеств реагента А или выходов конечного и промежуточного продуктов. Разумеется, баланс, составленный на 1 киломоль, следует пересчитать на заданную нагрузку по сырью или выход продукта.

Могут встретиться также обратимые процессы с необратимыми стадиями, например:
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Методика составления материального баланса такой реакции зависит от заданных условий.

1. Если,  заданы количество киломолей исходного реагента GAo, его конверсия (А и константа равновесия К, можно предположить следующий ход решения:

· Вычисляем количества превращенного (GAo(А) и непревращенного GAo(1-(А) реагента А. Тогда количество образовавшегося в реакции А→В продукта В составит GВо=GАо(А
· Продукт В является исходным для обратной реакции В⇄D. Тогда, если к моменту установления равновесия прореагирует Х кмоль В, состав исходной и равновесной смесей будет содержать следующие количества компонентов:

Таблица 38. Состав исходной и равновесной смеси.

	Компонент
	Исходная смесь,

моль
	Равновесная смесь,

моль
	Парциальное давление

	А
	GАо
	GAo(1-(А) 
	-

	В
	-
	GАо(А-х
	Р(( GАо(А-х )/ GАо

	D
	-
	х
	Р(х/ GАо

	
	(= GАо 
	(= GАо
	


· Подставив выражения парциальных давлений В и D в уравнении для константы равновесия: 
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вычисляем значения равновесной конверсии Х. Найти количества накопившегося D и остатка непревращенного В не представляет трудностей. Отметим, что несмотря на то, что реагент А не участвует в равновесной стадии, его непревращенное количество следует учесть при вычислении состава равновесной смеси и парциальных давлений. Таким же образом учитываются все примеси, входящие с сырьем.

2. Заданы количество и состав реакционной массы. Ход решения в этом случае следующий:

· Реакционная смесь фактически является равновесной. Зная ее состав и количество легко определить количества конечного продукта GD, остатков промежуточного продукта GВ и непревращенного реагента GА.

· Количество конечного продукта D равно превращенному во второй стадии промежуточному В, не зависимо от того, обратима эта реакция или нет. Сумма непревращенного GВ и продукта GD, в соответствии со стехиометрией реакции дает образовавшееся в необратимой стадии количество промежуточного продукта:
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· В свою очередь, промежуточного В образуется ровно столько, сколько прореагировало исходного реагента А в необратимой стадии: GАпревр=GВо
· Поданное на реакцию количество реагента складывается из суммы превращенного и непревращенного А:

GАо=GАпревр +GА
Таким образом, задача решается, как в случае необратимой последовательной реакции, без учета константы равновесия.

Интересным случаем является реакция, в которой обратимая стадия предшествует необратимой:
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Здесь реакция В(D выводит продукт обратимой стадии из сферы равновесия, что по принципу Ле-Шателье сдвигает равновесие реакции  А  ⇄  В вправо.

Если равновесие обратимой стадии по термодинамическим причинам сильно сдвинуто вправо (К>>1), то через определенное время конверсия исходного реагента А может приблизиться к единице (100%). 

Если же К<<1 (равновесие сдвинуто влево), то несмотря на действие реакции  В(D, в реакционной смеси будут присутствовать значительные количества непревращенного реагента А.

Такое искажение равновесия не позволяет обычным образом через парциальные давления и константу равновесия вычислить количество реагента А, превратившееся к моменту установления равновесия.

Решить задачу составления материального баланса можно, только если известен состав реакционной смеси, т.е. как для необратимой последовательной реакции.

3.7.  Совместное решение уравнений теплового и материального балансов

Как правило, материальный баланс предшествует тепловому. Однако в ряде случаев материальный баланс составляют с учетом тепловых явлений в системе. Подобная ситуация возникает, если один из компонентов реакции одновременно является теплоносителем или хладоагентом или одна реакция потребляет тепло, выделяющееся в другой. В качестве примера можно привести процесс газификации твёрдого топлива в присутствии водяного пара. Рассчитать состав дутья можно, зная лишь избыточное количество тепла, образующегося в генераторе в результате реакции горения угля. Другим примером является процесс отгонки незаполимеризовавшегося мономера из латекса водяным паром. В этом случае массу теплоносителя (пара) суммируют с массой сырья.

Пример 30
1. Составить материальный баланс газификации угля с использованием паровоздушного дутья

2. Рассчитать состав дутья таким образом, чтобы эндотермический эффект реакции образования водяного газа был скомпенсирован экзотермичностью реакции горения угля в воздухе.

Исходные данные.

Пропускная способность газогенератора, тыс.т/год


5973,0

Массовый состав угля, % мас:

углерод








90,0

зола








10,0

Конверсия углерода, %






100

Конверсия кислорода воздуха, %





100

Конверсия водяного пара, %





100

Краткие сведения о процессе.

Газогенератор представляет собой реактор с движущимся слоем твердого топлива. Уголь непрерывно загружается сверху, а снизу попеременно подается воздушное или паровое дутьё. В результате сгорания угля в воздухе образуется воздушный газ, содержащий продукты горения и негорючий азот и получается необходимое количество энергии для протекания сильно эндотермической реакции образования водяного газа (синтез – газ). При смене воздушного дутья на паровое образуется водяной газ, содержащий СО и водород.

В процессе протекают следующие реакции:

С + О2 ( СО2 + 23397,13 кДж/кмоль

(1)

С + Н2О ( СО + Н2 – 6734,45 кДж/кмоль

(2)

Решение баланса

1. Определяем количество водяного пара, которое может быть превращено в синтез – газ по реакции (2) за счет избыточного тепловыделения в реакции (1).

Для превращения 1 кмоля водяного пара требуется 6734,45 кДж/кмоль, следовательно, при поступлении в процесс 23397,13 кДж/кмоль теплоты прореагирует 23397,13 / 6734,45 = 3,48 киломолей воды. Составим схему материальных потоков:


2. Поскольку в состав воздуха входит азот (79 % моль), формально введем его в стехиометрическое уравнение 1. На 1 кмоль углерода требуется 1 кмоль кислорода. В воздухе на 1 кмоль  О2  приходится 79/21=3,76 кмолей азота. Уравнение 1 перепишем в виде

С + О2 + 3,76 N2 ( CO2 + 3,76 N2


(1а)



           12   32             28        44             28

3. Определяем массу воздушного дутья на основе нового уравнения 1а.

кислород 1(32 =32 кг, 
азот  3,76(28 = 105,28 кг, всего дутья 32+105,28 = 137,28 кг.

4.
Найдем массу воздушного газа:
1(44 + 3,76(28 = 149,28 кг

5.
Преобразуем уравнение 2 в соответствии с найденным в п.1 настоящего расчета стехиометрическим коэффициентом по водяному пару:





3,48 С + 3,48 Н2О ( 3,48 СО + 3,48 Н2


(2а)





        12             18
  30
      2

6.
Определяем массу водяного пара, который подается в качестве дутья:

3,48(18=62,64 кг

7. Определяем массу целевого продукта - водяного газа: 3,48(30 + 3,48(2 = 104,4 кг

8. Расход углерода на обе реакции: 1 + 3,48 кмоль, или 4,48(12 = 53,76 кг

9. Определяем расход сырья (угля) на процесс, исходя из содержания углерода:

53,76/0,9 = 59,73 кг, в том числе золы в угле 59,73 – 53,76 = 5,97кг

10. Составляем таблицу материального баланса производства водяного газа.

Таблица 39.
Материальный баланс производства синтез – газа.

	Приход
	Расход

	№
	Компоненты
	кг
	№
	Компоненты
	кг

	1
	Уголь, в том числе:
	59,73
	1
	Водяной газ, в том числе:
	104,4

	
	углерод
	53,76
	
	оксид углерода
	97,44

	
	зола
	5,97
	
	водород
	6,96

	2
	Воздух, в том числе:
	137,28
	2
	Воздушный газ, в том числе:
	149,28

	
	кислород
	32,0
	
	углекислый газ
	44,0

	
	азот
	105,28
	
	азот
	105,28

	3
	Водяной пар
	62,64
	3
	Зола
	5,97

	
	Итого
	259,65
	
	Итого
	259,65


11. Определяем коэффициент пересчета баланса на заданную пропускную способность:

5973(103/59,73=106

12. Все статьи баланса умножим на 106 и получим таблицу материального баланса, соответствующую заданной пропускной способности по углю.

3.8.  Расчет элементарного материального баланса

Иногда баланс составляется только по одному (самому дорогому) компоненту или по одному элементу (углероду, водороду и т.д.). Такой баланс позволяет более просто определить потери или изыскать дополнительные ресурсы сырья для смежного производства.

Пример 31.

Рассчитать потери толуола с абгазами при жидкофазном окислении толуола кислородом воздуха с помощью элементарного баланса по углероду.

Исходные данные

Имеется реальный материальный баланс процесса, снятый при работе пилотной установки

Таблица 40.

Материальный баланс окисления толуола

	Приход
	Расход

	№
	Компонент
	кг
	кг С
	№
	Компонент
	кг
	кг С

	1
	Толуол
	100,0
	91
	1
	Бензойная к-та
	20,0
	13,6

	2
	Воздух, в том числе:
	120,0
	-
	2
	Бензальдегид
	5,0
	3,95

	
	кислород
	27,6
	-
	3
	Толуол
	72,0
	65,52

	
	азот
	92,4
	-
	4
	Вода
	3,79
	-

	
	
	
	
	5
	Абгазы, в том числе:
	
	

	
	
	
	
	
	кислород
	18,23
	-

	
	
	
	
	
	азот
	92,4
	-

	
	
	
	
	
	толуол
	8,71
	7,93

	Итого
	220,0
	91,0
	Итого
	220,0
	91,0


Краткое описание процесса.

В реактор загружают навеску толуола и начинают подачу воздуха. Процесс протекает при температуре 105(С. После окончания окисления оксидат выгружают и взвешивают. Состав оксидата определяют хроматографически. Количество поданного на окисление воздуха и кислорода вычисляют по показаниям расходомера (реометра).

1. Для определения потерь толуола с абгазами составляем материальный баланс по углероду, для чего находим долю углерода в молекулах исходного толуола и продуктов:

-  в толуоле (С7Н8) 


84/92 = 0,91

-  в бензойной кислоте (С6Н5СООН)
84/122 = 0,68

-  в бензальдегиде (С6Н5СНО)

84/106 = 0,79

где  12(7 = 84 атомная масса углерода в молекулах толуола, бензальдегида и бензойной к-ты;

92, 106, и 122 – молекулярные массы указанных веществ.

2. Подсчитываем количество углерода в приходной и расходной частях баланса:

-  в исходном толуоле
0,91(100 = 91 кг

-  в бензойной к-те
0,68(20 = 13,6 кг

-  в бензальдегиде
0,79(5 = 3,95 кг

-  в непревращенном толуоле
0,91(72 = 65,52

3. Составляем баланс по углероду:

91 = 13,6 + 3,95 + 65,52 + Суноса
4. Определяем потери толуола с абгазами:

Суноса = 91 – (13,6+3,95+65,52) = 7,93 кг, что в пересчете на толуол составит 7,92/0,81=8,71 кг.

3.9.  Расчет материального баланса процесса на основе данных по выходу продуктов

Выше мы познакомились с методикой расчета баланса с ограниченными исходными данными – по составу отходящих газов. Материальный баланс можно составить, вообще не используя сведений по составу. Такая методика применяется в производствах, где используется сырье и образуются продукты сложного состава (например, бензин содержит более 80 компонентов).

Пример 32.

Составить материальный баланс каталитического крекинга вакуумного газойля.

Исходные данные

-  Выход продуктов крекинга в процентах к сырью:

Газ







16,9

Бензин






32,0

Легкий газойль (195-350(С)



23,5

Тяжелый газойль (35(С)




19,6

Кокс







7,0

Потери






1,0

-  Пропускная способность установки, тыс.т/год 

400,0

Краткое описание процесса

Вакуумный газойль нагревают до 450(С и подают в реактор с кипящим слоем циркулирующего алюмосиликатного катализатора. Продукты реакции охлаждают, конденсируют, конденсат отделяют от газа. Конденсат направляют на ректификацию, а кокс, отложившийся на поверхности катализатора, выжигают в регенераторе.

Расчет баланса

1. Составим схему материальных потоков

2.
Рассчитываем количество продуктов, используя данные по их выходу. Расчет ведем исходя из пропускной способности установки, 400 тыс. т/год, принимая её по условию за 100 %.:

-  количество газа


0,169(400(103 = 67,6 тыс.т/год

-  количество бензина


0,32(400(103 = 128 тыс.т/год

-  количество легкого газойля 

0,235(400(103 = 94 тыс.т/год

-  количество тяжелого газойля

0,196(400(103 = 78,4 тыс.т/год

-  количество кокса


0,07(400(103 = 28 тыс.т/год

-  потери 



0,01(400(103 = 4,0 тыс.т/год

3.
Составляем таблицу материального баланса (табл. 37).

4.
Рассчитываем расходные показатели:

-  на производство бензина 
400/128 = 3,12 т/т

-  на производство легкого газойля 
400/94 = 4,25 т/т

-  на производство тяжелого газойля 
400/78,4 = 5,10 т/т

Таблица 41.

Таблица материального баланса каталитического крекинга

	Приход
	Расход

	№
	Компонент
	тыс.т/год
	№
	Компонент
	Тыс.т/год

	1
	Вакуумный газойль
	400,0
	1
	Бензин
	128

	
	
	
	2
	Легкий газойль
	94,0

	
	
	
	3
	Тяжелый газойль
	78,4

	
	
	
	4
	Газ
	67,6

	
	
	
	5
	Кокс
	28,0

	
	
	
	6
	Потери
	4,0

	Итого                                      400,0  
	Итого                                   400,0


Расчет материального баланса производства сополимера

В некоторых случаях составление материального баланса совмещается с технологическими расчетами.

Пример 33.

Рассчитать материальный баланс производства сополимера винилацетата и винилхлорида.

Исходные данные

Процесс производства сополимера полунепрерывный. Весь исходный винилацетат (ВА) загружают сразу. Для создания избытка винилхлорида (ВХ), его дозируют порциями, в два приема при условии сохранения заданного массового соотношения.

-  загрузка винилацетата, кг

1500,0

-  массовое соотношение


 ВХ : ВА = 77 : 23

-  конверсия ВА



95%

Сополимер образуется по реакции:

mCH2=CHCl + nCH3COO-CH=CH2 ( ( CH2=CHCl )0,85 m( CH3COOCH=CH2 )0,15 n 

Расчет баланса

1. Определяем количество превращенного (вошедшего в сополимер) ВА:

0,95(1500 = 1425 кг, следовательно, непревращенного - 
1500-1425 = 75 кг

2.
. В составе продукта содержится 15% винилацетата (0,15n). Находим количество образовавшегося сополимера:
1425/0,15 = 9500 кг.

3.
Количество ВХ, вошедшее в сополимер определяем по разности:9500-1425 = 8075 кг.

4.
Определяем размер первой подачи ВХ на основе загрузки ВА и заданного массового соотношения:

Составляем пропорцию:

1500 кг ВА составляет в загрузке 23 доли

Х кг ВХ


—
77 долей
Х = 1500(77/23 = 5021,74 кг

Тот же результат получим, из полной загрузки реактора вычитая количество ВА:


1500/0,23 – 1500 = 5021,74 кг.

5. Чтобы поддерживать избыток ВХ и одновременно заданное соотношение ВХ : ВА на протяжении всего процесса, определяем величину избытка ВХ по отношению к остатку ВА. Теперь 23 доли в загрузке составляет непревращенный ВА:
   75(77/23 = 251,087 кг. Это количество останется непревращенным.

6. Общая загрузка ВХ складывается из вошедшего в сополимер и избытка:

8075 + 251,087 = 8326,087 кг

7.
Вторая порция загрузки ВХ:
8326,087 – 5021,74 = 3304,347 кг

8.
Составляем таблицу материального баланса.

Таблица 42.
Материальный баланс получения сополимера

	Приход
	Расход

	№
	Компонент
	кг
	№
	Компонент
	кг

	1
	Винилацетат
	1500
	1
	Сополимер
	9500

	2
	Винилхлорид, в том числе:
	8326,087
	2
	Винилацетат
	75

	
	первая загрузка
	5021,74
	3
	Винилхлорид
	251,087

	
	вторая загрузка
	3304,347
	
	
	

	Итого:                      9826,087
	Итого                    9826,087


В данном пособии мы постарались показать особенности составления как можно большего числа материальных балансов, которые могут встретиться на практике. Как легко видеть, даже при составлении весьма сложных балансов требуется знание всего лишь элементарной математики в объёме средней школы и, конечно, логики – умения рассуждать. 

Мы уверены, что собственно РЕШЕНИЕ и заключается в обдумывании условий, выяснении, как получить недостающие для баланса величины, т.е. в установлении пошагового алгоритма расчета. Остальное – дело техники, и при наличии калькулятора не представляет проблем.

Однако и на счетном этапе следует быть предельно внимательным. Опытные технологи говорят, что если баланс не сошелся, то в решении допущена одна ошибка. Если же баланс сошелся – то ошибок - две. Это, конечно, шутка, но доля истины в ней есть – бывает очень обидно пересчитывать весь баланс только потому, что в самом начале неправильно подсчитаны молекулярные массы компонентов, или не учтены стехиометрические коэффициенты.

4.   Контрольные задачи

Ниже представлены задачи на составление материальных балансов процессов различной сложности и проводимых по различным схемам. Каждое производство представлено двумя наборами исходных данных (двумя задачами).. В первой задаче главным является пропускная способность (нагрузка) по сырью, во второй – производительность по продукту. 

При решении каждой задачи требуется:

1. На основании краткого описания процесса составить и описать

а)
функциональную схему производства

б)
операторную схему производства

в)
технологическую схему производства

2. Вычислить недостающие для баланса данные

3. Составить таблицу материального баланса

4. Рассчитать технологические характеристики процесса, в том числе: производительность, пропускную способность, конверсии реагентов, селективность образования целевого продукта, выход продукта в расчете на поданное и превращенное сырьё, теоретические и практические расходные коэффициенты.

4.1. Простые необратимые процессы

Производство анилина каталитическим гидрированием нитробензола.

Нитробензол испаряют, его пары перегревают до 250(С. Водород смешивают с парами нитробензола и подают под распределительную решетку реактора с кипящим слоем катализатора. При 270(С и давлении 0,15 МПа происходит образование анилина:

С6 Н5 – NO2 + 3 H2 ( С6Н5 – NH2  + 2 Н2O
Тепловой эффект снимается хладоагентом через U- образные трубы, введенные в зону реакции. Продукты реакции охлаждают в конденсаторе, газообразный водород отделяют в сепараторе и рециркулируют в процесс. Жидкую фазу отстаивают от воды, органический слой дважды подвергают дистилляции для выделения товарного анилина.

Задача № 1

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Нагрузка установки по нитробензолу,  т/сут
	20
	25
	30
	35

	Состав технического нитробензола, % мас.

:             нитробензол

                        бензол
	98,5

1,5
	99,0

1,0
	97,5

2,5
	98,0

2,0

	Конверсия нитробензола, %
	99
	98,5
	98
	97,5

	Мольное соотношение нитробензол : Н2
	1 : 3
	1 : 3,5
	1 : 4
	1 : 4,5

	Содержание Н2 в сырье, % об., (примесь – N2)
	97
	95
	96
	98

	Потери нитробензола, % мас. от поданного 
	1,0
	1,5
	1,3
	1,2


Задача № 2

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность установки, т/сут
	15
	10
	17
	18

	Состав реакционной смеси (без учета воды), 

% мас.:                          анилин

                             нитробензол

                                     бензол
	80,0

18,2

1,8
	94,0

5,0

1,0
	85,0

14,1

0,9
	86,0

13,0

1,0

	Мольное соотношение нитробензол : Н2
	1 : 3
	1 : 3,5
	1 : 4
	1 : 4,5

	Содержание Н2 в сырье, % об., (примесь – N2)
	98
	99
	97
	98

	Потери анилина, % мас. от полученного 
	0,7
	0,5
	1,0
	0,8


Производство сульфида натрия восстановлением сульфата.

Сульфат натрия, размолотый до размера зерен 1-2 мм. шнековым питателем подают во вращающуюся печь, где при 400-500(С происходит взаимодействие с водородом, который подаётся противотоком.

Na2SO4 + 4 H2 ( Na2S + 4 H2O
Полученный сульфид натрия охлаждают и дробят. Газ из печи охлаждают до 150(С, очищают в циклоне и возвращают в печь.

Задача № 3

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность  по Na2S,    т / сут.
	6,0
	6,5
	6,8
	6,4

	Состав технического Na2SO4, % мас.    Na2 SO4
                                                                   NaCl

                                                                    Fe
	95,0

3,2

1,8
	96,0

2,2

1,8
	97,0

1,2

1,8
	95,0

3,4

1,6

	Состав технического водорода, % об.          H2
                                                                         N2
                                                                         Cl2
	97,0

2,4

0,6
	98,0

1,8

0,2
	97,0

2,3

0,7
	98,0

1,3

0,7

	Конверсия  Na2SO4 , %
	96
	97
	98
	96

	Избыток водорода, от стехиометрии,   % мас.
	150
	168
	200
	170


Задача № 4

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Пропускная способность установки по техническому сульфату натрия,   т / сут
	8,0
	7,0
	9,0
	7,5

	Состав технического Na2SO4, % мас        Na2SO4
                                                                      NaCl
	99,8

0,2
	96,6

3,4
	98,0

2,0
	99,0

1,0

	Состав технического водорода, %об.:           H2
                                                                           N2
                                                                            Cl2
	97,0

2,5

0,5
	96,0

3,3

0,7
	98,0

1,5

0,5
	97,0

2,2

0,8

	Конверсия  Na2SO4 , %
	98
	95
	94
	96

	Избыток водорода, от стехиометрии,   % мас.
	125
	130
	150
	175


Производство малеинового ангидрида парофазным окислением 

бутилена кислородом воздуха.

Пары бутан - бутиленовой фракции (ББФ) смешивают с воздухом, подогревают и под давлением 0,15 МПа подают в контактный аппарат с молибденовым катализатором, где при температуре 427-482(С протекает реакция:

Для отвода тепла в межтрубном пространстве реактора циркулирует расплав солей. Выходящие из реактора контактные газы отдают свою теплоту в котле – утилизаторе, теплообменнике и холодильнике. Малеиновый ангидрид из газов поглощается водой в виде малеиновой кислоты, которую далее дегидратируют снова в ангидрид. Товарный малеиновый ангидрид выделяют азеотропной перегонкой и ректификацией. Из несконденсированных газов охлаждением выделяют непревращенный бутилен и возвращают в процесс.

Задача № 5

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Пропускная способность по ББФ,  м3/сут.
	1000
	1200
	1300
	1400

	Состав ББФ, % об.:        бутилен

                                              бутан 
	80

20
	85

15
	84

16
	82

18

	Объемное соотношение воздух : бутилен
	75 : 1
	70 : 1
	80 : 1
	72 : 1

	Потери бутилена, % мас. от поданного
	2,0
	2,5
	2,4
	2,2

	Конверсия  бутилена,    %
	85
	86
	90
	91


Задача № 6

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность установки, т/сут
	100
	200
	150
	180

	Состав ББФ, % об.:         бутилен

                                              бутан                                      
	83

17
	85

15
	87

13
	90

10

	Концентрация С4Н8 в исходной смеси, % об.
	1,3
	1,5
	1,4
	1,2

	Потери бутилена, % мас. от поданного 
	2,0
	2,5
	1,5
	1,7

	Конверсия  бутилена,    %
	95
	94
	92
	91


Получение диоксида серы обжигом колчедана.

Обогащенный флотацией колчедан размалывают и подают в печь кипящего слоя, где при температуре 600-700(С в потоке воздуха протекает ряд реакций, которые суммарно можно описать следующим уравнением:

4 FeS2 + 11 O2 ( 8 SO2 + 2 Fe 2O3

Теплота реакции отводится с помощью змеевиков, введённых в зону реакции. Обжиговый газ очищают от пыли в циклонах и сухих электрофильтрах. Затем газ промывают разбавленной серной кислотой, пропускают через мокрые электрофильтры для удаления тумана серной кислоты и окончательно сушат концентрированной H2SO4 в насадочных колоннах.

Задача № 7

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Пропускная способность по колчедану, т / сут.
	30
	35
	40
	45

	Концентрация FeS2 в колчедане,  % мас.
	80
	85
	82
	84

	Избыток воздуха, от стехиометрии,   % мас.
	150
	160
	155
	148

	Конверсия FeS2,   %
	98
	96
	95
	98

	Потери SO2, % мас. от полученного количества
	1,0
	1,3
	1,5
	0,8


Задача № 8

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность установки по печному газу,    тыс. м3 / сут.
	20
	25
	28
	30

	Состав печного газа, % об.:        SO2
                               O2
                                N2
	7,00

11,94

81,06
	8,00

10,65

81,35
	9,00

9,35

81,65
	7,50

11,28

81,22

	Конверсия FeS2 ,   %
	97
	98
	95
	96

	Содержание FeS2 в колчедане,   % мас.
	80,0
	85,0
	84,0
	82,0

	Потери SO2, % мас. от полученного количества
	0,5
	0,8
	0,7
	1,0


Производство терефталевой кислоты жидкофазным окислением n-ксилола кислородом воздуха.

Окисление п-ксилола проводят в барботажной колонне с охлаждающими змеевиками при125(С и давлении до 40 ат. Растворителем служит уксусная кислота, катализатор – CoBr2. Воздух, сжатый до рабочего давления, подают в нижнюю часть колонны.
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Барботируя через реакционную массу, воздух захватывает пары ксилола, которые конденсируют в холодильнике и возвращают на окисление. Из реакционной массы отфильтровывают малорастворимую терефталевую кислоту, а уксусную кислоту регенерируют перегонкой.

Задача № 9

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность установки, т/сут
	75
	80
	85
	90

	Потери терефталевой кислоты, % мас. от полученного количества
	2,0
	2,1
	1,9
	1,8

	Конверсия n-ксилола, %
	95
	94
	93
	92

	Избыток воздуха, от стехиометрии, % мас.
	140
	135
	145
	155

	Содержание n-ксилола в растворе (растворитель  - уксусная кислота), % мас.
	57
	55
	60
	62


Задача № 10

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Пропускная способность установки по

n-ксилолу,  т/сут
	100
	110
	120
	115

	Потери терефталевой кислоты, % мас. от полученного количества
	0,5
	0,3
	0,7
	0,5

	Конверсия n-ксилола, %
	91
	94
	95
	92,5

	Избыток воздуха, от стехиометрии, % мас.
	120
	130
	140
	150

	Содержание n-ксилола в растворе (растворитель  - уксусная кислота), % мас.
	50
	55
	60
	65


4.2. Простые обратимые процессы

Получение этилбензола алкилированием бензола этиленом.

Реакция протекает в колонне – алкилаторе, снабженной рубашкой для охлаждения и сепаратором для отделения жидкого катализаторного комплекса на основе безводного хлористого алюминия. Этан-этиленовую фракцию и осушенный бензол подают в низ колонны. При 90-100(С протекает реакция:

  С2 H4  +  C6H6 ( C6Н5C2Н5

Абгазы, выходящие из реактора, охлаждают в обратном конденсаторе для возвращения испарившегося бензола, промывают водой и сбрасывают в атмосферу. Реакционную массу отстаивают от катализаторного комплекса. Углеводородный слой, отбираемый из сепаратора, охлаждают, очищают от растворенного катализатора и HCl и подают на ректификацию.

Задача № 11

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по этилбензолу,  т / сут.
	40
	20
	35
	25

	Потери этилбензола, % мас.
	1,5
	2,0
	1,6
	1,8

	Состав этиленсодержащего газа, % об.:    этилен

                                                                          этан
	95,0

5,0
	80,0

20,0
	90,0

10,0
	85,0

15,0

	Состав бензола, % мас.:  бензол

                                          толуол
	99,0

1,0
	98,0

2,0
	98,0

2,0
	97,0

3,0

	Мольное соотношение  этилен : бензол
	1 : 1
	1 : 2
	1 : 1,2
	1 : 1,4

	Условия реакции: температура, 0 С

                               давление, ата
	295

1
	290

1
	290

1
	296

1

	Температурная зависимость Кр
	lg Kp = 5460 / T – 6,56

	Степень достижения равновесия
	0,90
	0,92
	0,95
	0,90


Задача № 12

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Пропускная способность по бензолу, т / сут.
	40
	30
	28
	25

	Потери этилбензола, % мас.
	2,0
	3,0
	2,0
	2,5

	Состав этиленсодержащего газа,  % об.     этилен

                                                                         этан
	95,0

5,0
	90,0

10,0
	80,0

20,0
	70,0

30,0

	Состав бензола, % мас.:     бензол

                                             толуол
	99,0

1,0
	98,0

2,0
	97,0

3,0
	98,0

2,0

	Мольное соотношение  этилен : бензол
	1 : 2
	1 : 3
	1 : 2,5
	1 : 1

	Условия реакции: температура, 0 С

                               давление, ата
	290

1
	295

1
	295

1
	292

1

	Температурная зависимость Кр
	lg Kp = 5460 / T – 6,56

	Степень достижения равновесия
	0,90
	0,80
	0,80
	0,80


Производство  этанола методом прямой гидратации этилена.

Свежий этилен и рециркулирующий газ, сжатые до 8-10 МПа смешивают с водой. Смесь подогревают до 200(С за счет горячих реакционных газов. Далее пары перегревают до 290(С в трубчатой печи и подают в гидрататор, где в присутствии гетерогенного катализатора протекает реакция:

  С2 H4  +  H2О ( C2Н5ОН

Реакционные газы нейтрализуются раствором щелочи и в теплообменниках отдают своё тепло исходной смеси. В результате охлаждения образуется конденсат, который отделяют в сепараторе. Неконденсирующиеся газы дополнительно охлаждают и компрессором снова направляют на реакцию. Водный раствор из сепаратора дросселируют до 0,5-0,6 МПа для отделения растворенных газов и направляют на ректификацию.

Задача № 13

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Пропускная способность по этилену, тыс.м3/сут.
	50
	60
	80
	70

	Потери этанола, % мас.
	1,0
	1,2
	1,5
	1,0

	Состав этилена, % об.:       этилен

                                              этан
	95,0

5,0
	94,0

6,0
	97,0

3,0
	98,0

2,0

	Мольное соотношение водяной пар : С2 H4  
	0,7 : 1
	0,8 : 1
	0,9 : 1
	0,8 : 1

	Условия реакции:  температура, 0 С

                                давление, ата
	290

80
	300

90
	320

89
	285

85

	Температурная зависимость Кр
	lg Kp = 2100 / T – 6,195

	Степень достижения равновесия
	0,90
	0,95
	1,00
	0,98


Задача № 14

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по этанолу,     т / сут.
	50
	60
	70
	80

	Потери этанола, % мас. 
	1,0
	2,0
	1,5
	2,0

	Состав этилена, % об.:     этилен

                                            этан
	95,0

  5,0
	96,0

  4,0
	97,0

  3,0
	98,0

  2,0

	Мольное соотношение водяной пар : С2 H4   
	0,7 : 1
	0,8 : 1
	0,82 : 1
	0,78 : 1

	Условия реакции:  температура, 0 С

                                давление, ата
	280

80
	285

85
	290

85
	300

80

	Температурная зависимость Кр  
	lg Kp = 2100 / T – 6,195

	Степень достижения равновесия
	1,00
	0,98
	0,90
	0,95


Производство формальдегида методом дегидрирования метанола.

Эндотермическую реакцию дегидрирования проводят в трубчатом реакторе, в межтрубном пространстве которого циркулирует горячий газ от сжигания топлива. Метанол предварительно испа
ряют, пары перегревают до 450(С и подают в реактор. 

CH3OH ( CH2O + H2

По выходе из реактора контактные газы охлаждают в холодильнике – конденсаторе. Жидкая фаза поступает на ректификацию, а водородсодержащие газы утилизируются.

Задача № 15

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по формальдегиду, т / сут.
	30
	25
	20
	28

	Потери формальдегида, % мас.
	1,0
	2,0
	1,0
	2,0

	Состав метанола, % мас.:                   метанол

                                             диметиловый эфир
	97

3
	96

4
	95

5
	98

2

	Условия реакции:  температура, 0 С

                                давление, ата
	450

1
	510

1
	475

1
	525

1

	Температурная зависимость Кр
	lg Kp = 4500 ∕ T – 6,47

	Степень достижения равновесия
	0,80
	0,90
	0,88
	0,90


Задача № 16

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Пропускная способность по метанолу, т /сут.
	40
	50
	45
	38

	Потери метанола, % мас.
	1,0
	1,5
	2,0
	1,0

	Состав метанола, % мас.:                       метанол

                                                диметиловый эфир 
	97

3
	98

2
	96

4
	99

1

	Условия реакции:  температура, 0 С

                                давление, ата
	470

1
	500

1
	520

1
	490

1

	Температурная зависимость Кр
	lg Kp = 4500 ∕ T – 6,47 

	Степень достижения равновесия
	0,90
	0,95
	0,87
	0,80


Производство хлористого водорода из элементов.

Газообразные хлор и водород подают под давлением 0,2-0,3 МПа подают в специальную горелку в нижней части пламенного реактора. Газы, сгорая, образуют факел, температура которого достигает 2000(С..

Cl2 + H2 ( 2 HCl
Горячий хлороводород охлаждают в графитовых холодильниках и поглощают водой в барботажном абсорбере. Остаточный газ нейтрализуют раствором соды и сбрасывают в атмосферу. С низа абсорбера отбирают 35-37%-ную соляную кислоту.

Задача № 17

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Пропускная способность по хлору, м3 / сут.
	1000
	2000
	1500
	1800

	Мольное соотношение  водород : хлор
	1,6 : 1
	1,4 : 1
	1,3 : 1
	1,5 : 1

	Концентрация хлора,    % об.
	100
	100
	100
	100

	Состав водорода, % об.:        H2
                                               CH4
	99,0

1,0
	98,0

2,0
	99,5

0,5
	99,2

0,8

	Условия реакции:  температура, 0 С

                                давление, ата
	2300

1,0
	2400

1,0
	2290

1,5
	2300

1,5

	Температурная зависимость Кр
	lg Kp = 9586 ∕ T - 0,44 lg T + 2,16

	Степень достижения равновесия
	0,97
	0,90
	0,90
	0,92

	Потери хлористого водорода, % мас.
	1,0
	2,0
	3,0
	1,5


Задача № 18

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по HCl, тыс.м3 / сут.
	15
	30
	25
	30

	Мольное соотношение  водород : хлор
	1,5 : 1
	1,3 : 1
	1,4 : 1
	1,5 : 1

	Концентрация хлора,    % мас.
	100
	100
	100
	100

	Состав водорода, % об.:        H2
                                               СH4
	99,5

0,5
	99,0

1,0
	99,2

0,8
	99,0

1,0

	Условия реакции:  температура, 0 С

                                давление, ата
	2300

1,0
	2400

1,2
	2290

1,3
	2350

1,5

	Температурная зависимость Кр
	lg Kp = 9586 ∕ T - 0,44 lg T + 2,16

	Степень достижения равновесия
	0,90
	0,95
	0,95
	0,90

	Потери хлористого водорода, % мас.
	1,0
	1,2
	1,5
	2,0


Производство синильной кислоты из аммиака и метана.

Воздух, метан и аммиак смешивают и подают в реактор с катализатором, изготовленным в виде платиновой сетки. Температура в реакторе за счет выделения теплоты реакции поднимается до 980-1000(С.

CH4 + NH3 ( HCN + 3H2

Горячие газы сразу попадают в котел-утилизатор. Из охлажденной смеси водным раствором пентаэритрита и борной кислоты извлекают синильную кислоту, аммиак и большую часть воды. При нагревании раствора до 88(С в вакууме происходит отгонка синильной кислоты. Из кубовой жидкости выделяют аммиак и абсорбент.

Задача № 19

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по синильной кислоте, т / сут.
	40
	50
	60
	60

	Потери синильной кислоты, % мас.
	2,0
	1,0
	1,5
	1,8

	Состав природного газа, % об.:       метан

                                                               этан
	99,0

       1,0
	99,5

      0,5
	98,0

   2,0
	97,0

       3,0

	Концентрация аммиака, % об.
	100
	100
	100
	100

	Мольное соотношение метан : аммиак
	1 : 1
	1 : 1,2
	1 : 1,3
	1 : 1,5

	Условия реакции:  температура, 0 С

                                давление, ата
	927

1
	1127

1
	927

1
	1127

1

	Значение lgКр  при температуре синтеза
	1,6141
	3,3268
	1,6141
	3.3268

	Степень достижения равновесия
	1,00
	0,90
	0,80
	0,70


Задача № 20

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Нагрузка по природному газу,   тыс. м3 / сут
	60
	80
	70
	65

	Потери синильной кислоты, % мас.
	1,0
	1,5
	1,8
	2,0

	Состав природного газа, % об.:     метан

                                                             этан
	95,0

       5,0
	96,0

      4,0
	97,0

   3,0
	98,0

       2,0

	Концентрация аммиака, % об.
	100
	100
	100
	100

	Мольное соотношение метан : аммиак
	1 : 1
	1 : 1,2
	1 : 1,3
	1 : 1,4

	Условия реакции:  температура, 0 С

                                давление, ата
	927

1
	1127

1
	927

1
	1127

1

	Значение lgКр  при температуре синтеза
	1,6141
	3,3268
	1,6141
	3.3268

	Степень достижения равновесия
	1,00
	0,98
	0,95
	0,90


Производство ацетонитрила из этилена и аммиака.

Смесь этан-этиленовой фракции, аммиака и воздуха подают в реактор с псевдоожиженным слоем висмут-фосфор-молибденового катализатора, где при 350-430(С протекает реакция:

NH3  + C2H4   (  СН3 СN  + 2 Н2  

Выходящие из реактора газы после охлаждения промывают водной серной кислотой для удаления аммиака. Из водного раствора отгоняют ацетонитрил.

Задача № 21

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по ацетонитрилу,    т / год
	100
	120
	90
	85

	Потери ацетонитрила, % мас.
	2,0
	1,5
	2,5
	2,0

	Состав этилена, % об.:               этилен

                                                         этан
	95

         5 
	90

 10
	98

 2 
	96

 4 

	Условия реакции:  температура, 0 С

                                давление, ата
	900

1,0
	890

1,0
	850

1,0
	910

1,0

	Массовое соотношение  C2 H4 : NH3 
	1 : 1
	1 : 9
	1 : 1
	1 : 9

	Значение Кр  при температуре процесса
	8,90
	10,00
	8,00
	5,64

	Степень достижения равновесия
	0,80
	0,85
	0,90
	0,87


Задача № 22

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Пропускная способность по этилену,   м3 / сут.
	800
	1000
	1200
	1700

	Потери ацетонитрила, % мас.
	2,0
	1,0
	1,5
	1,8

	Состав этилена, % об.:              этилен

                                                         этан
	96

         4 
	97

 3
	98

 2 
	96

 4 

	Условия реакции:  температура, 0 С

                                давление, ата
	900

0,75
	920

0,80
	890

0,85
	910

0,90

	Массовое соотношение  C2 H4 : NH3 
	1 : 8
	1 : 7
	1 : 9
	1 : 5

	Значение Кр  при температуре процесса
	8,90
	5,68
	10,00
	5,64

	Степень достижения равновесия
	0,75
	0,80
	0,85
	0,90


Производство  хлористого этила методом газофазного

гидрохлорирования этилена.

Синтез хлористого этила ведут путем барботирования этилена и хлористого водорода через жидкий хлористый этил, содержащий катализатор. При 35-40(С и давлении 3-5 ат. В пустотелой барботажной колонне протекает реакция:

  С2 H4  +  HCl ( C2Н5Cl 

Теплота реакции отводится за счет испарения из реактора хлористого этила, часть которого конденсируют и возвращают в реактор для поддержания теплового баланса. Реакционные газы очищают от хлористого водорода, после чего хлористый этил выделяют охлаждением и абсорбцией.

Задача № 23

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по C2Н5Cl, т/сут.
	20
	60
	30
	50

	Потери хлористого этила, % мас.
	2,0
	1,0
	3,0
	2,0

	Состав этилена, % об.:         этилен

                                                    этан
	99,9

0,1
	98,9

1,1
	99,0

1,0
	99,1

0,9

	Концентрация HСl,  % мас.
	100
	100
	100
	100

	Мольное соотношение этилен : HСl 
	1 : 1
	1 : 1
	1 : 1
	1 : 1

	Условия реакции: температура, 0 С

                               давление, ата
	200

3
	210

5
	220

4
	200

3

	Температурная зависимость Кр
	lg Kp = 2975 / T – 4,96

	Степень достижения равновесия
	0,90
	0,80
	0,85
	0,92


Задача № 24

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Пропускная способность по этилену, т / сут.
	40
	20
	25
	30

	Потери хлористого этила, % мас.
	2,0
	3,0
	1,0
	2,0

	Состав этилена, % об. :     этилен

                                                 этан
	99,0

1,0
	98,5

1,5
	99,1

0,9
	99,2

0,8

	Концентрация HСl,  % мас.
	100
	100
	100
	100

	Мольное соотношение этилен : HСl
	1 : 1
	1 : 1
	1 : 1
	1 : 1

	Условия реакции: температура, 0 С

                               давление, ата
	250

3
	230

4
	210

2
	215

4

	Температурная зависимость Кр
	lg Kp = 2975 / T – 4,96

	Степень достижения равновесия
	0,90
	0,80
	0,90
	0,90


Производство  изопропанола методом парофазной гидратации пропилена.

Свежую пропан – пропиленовую фракцию (ППФ) и рециркулирующий газ, сжатые до 8-15 МПа смешивают с водой. Смесь подогревают до 200(С за счет горячих реакционных газов. Далее пары перегревают до 290(С в трубчатой печи и подают в гидрататор, где в присутствии гетерогенного катализатора протекает реакция

  С3 H6  +  H2О ( C3Н7ОН

Реакционные газы нейтрализуются раствором щелочи и в теплообменниках отдают своё тепло исходной смеси. В результате охлаждения образуется конденсат, который отделяют в сепараторе. Неконденсирующиеся газы дополнительно охлаждают и компрессором снова направляют на реакцию. Водный раствор из сепаратора дросселируют до 0,5-0,6 МПа для отделения растворенных газов и направляют на ректификацию.

Задача № 25

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по изопропанолу, т/сут.
	50
	40
	30
	40

	Потери изопропанола , % мас.
	1,0
	1,5
	2,0
	1,0

	Состав ППФ, % об.:             пропилен

                                                    пропан
	99,9

0,1
	98,9

1,1
	99,0

1,0
	99,1

0,9

	Мольное соотношение водяной пар : С3 H6
	40 : 1
	45 : 1
	50 : 1
	42 : 1

	Условия реакции: температура, 0 С

                               давление, ата
	175

150
	180

140
	185

130
	200

120

	Температурная зависимость Кр
	lg Kp = 1950 / T – 6,06

	Степень достижения равновесия
	0,90
	0,80
	0,85
	0,92


Задача № 26

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Пропускная способность по ППФ, тыс. м3 / сут.
	30
	20
	25
	35

	Потери изопропанола , % мас. 
	1,0
	2,0
	3,0
	2,5

	Состав ППФ, % об.:            пропилен

                                                    пропан
	99,0

  1,0
	98,7

  1,3
	99,1

  0,9
	99,1

  0,9

	Мольное соотношение водяной пар : С3 H6   
	10 : 1
	20 : 1
	15 : 1
	10 : 1

	Условия реакции:  температура, 0 С

                                давление, ата
	200

150
	210

120
	150

140
	175

130

	Температурная зависимость Кр  
	lg Kp = 1950 / T – 6,06

	Степень достижения равновесия
	0,93
	0,87
	0,85
	0,95


Производство стирола дегидрированием этилбензола.

Смесь этилбензола и воды испаряют, пары перегревают до 600-630(С и подают в адиабатический реактор с гетерогенным катализатором. Протекает реакция дегидрирования:

  С6 H5 С2 Н5   ( C6Н5 CН = СН2  + Н2

Выходящие с низа реактора газы быстро охлаждают до 450(С впрыском воды, пропускают через перегреватель и испаритель сырья и котёл-утилизатор. Далее газы охлаждают для конденсации воды и продуктов и сбрасывают в топливную сеть. Конденсат отстаивают от воды. Органическую фазу разгоняют под вакуумом, причем непрореагировавший этилбензол возвращают в процесс.

Задача № 27

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по стиролу,  т / сут.
	46
	50
	25
	30

	Состав этилбензола,    % мас.:       этилбензол

                                                              о-ксилол
	98,0

2,0
	97,5

2,5
	96,0

4,0
	98,0

 2,0

	Мольное соотношение этилбензол : Н2О
	1 : 15
	1 : 16
	1 : 17
	1 : 15

	Условия реакции:  температура, 0 С

                                давление, ата
	580

1
	600

1
	620

1
	640

1

	Значение Кр при температуре реакции
	0,135
	0,199
	0,295
	0,432

	Степень достижения равновесия
	0,90
	0,87
	0,92
	0,83


Задача № 28

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Пропускная способность по этилбензолу, т/сут.
	20
	30
	25
	15

	Состав этилбензола,    % мас.:       этилбензол

                                                          о-ксилол             
	98,0

  2,0
	99,0

1,0
	98,0

2,0
	99,0

 1,0

	Для снижения парциального давления этилбензола в систему вводят водяной пар в мольном соотношении этилбензол : Н2О
	1 : 15
	1 : 16
	1 : 17
	1 : 18

	Условия реакции:  температура, 0 С

                                давление, ата
	580

1
	600

1
	620

1
	640

1

	Значение Кр при температуре реакции
	0,135
	0,199
	0,295
	0,432

	Степень достижения равновесия
	0,95
	0,90
	0,88
	0,90


Производство ацетона дегидрированием изопропанола.

Перегретые пары изопропанола в обогреваемом топочными газами трубчатом контактном аппарате пропускают при 380-400(С через слой катализатора.

  и-С3 H7 ОН  ( (CН3 )2 CО + Н2

Контактные газы после охлаждения промывают водой, поглощающей ацетон. Водород используют для других синтезов. Товарный ацетон получают ректификацией водного раствора 

Задача № 29

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Пропускная способность установки по изопропанолу, т / сут.
	20
	25
	30
	35

	Состав изопропанола,    % мас.:     изопропанол

                                         диизопропиловый эфир
	98,0

2,0
	96,0

4,0
	97,0

3,0
	98,0

2,0

	Условия реакции: температура, 0 С

                               давление, ата
	230

1
	250

2
	240

1
	235

2

	Температурная зависимость Кр
	lg Kp = - 2951 / T + 2,0132 lgТ + 0,656

	Степень достижения равновесия
	0,90
	0,80
	0,90
	0,90


Задача № 30

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по ацетону, т / сут.
	20
	30
	40
	45

	Состав изопропанола,    % мас.:      изопропанол

                                          диизопропиловый эфир  
	96,0

4,0
	98,0

2,0
	97,0

3,0
	98,0

2,0

	Условия реакции: температура, 0 С

                               давление, ата
	250

2
	300

1
	320

2
	280

1

	Температурная зависимость Кр
	lg Kp = - 2951 / T + 2,0132 lgТ + 0,656

	Степень достижения равновесия
	0,90
	0,90
	0,80
	0,80


Производство метанола из синтез - газа

Сжатый до 0,5-1,9 МПа синтез-газ подогревают до 230(С и подают в колонну синтеза метанола, где на гетерогенном медьсодержащем катализаторе протекает обратимая реакция

CО + 2 H2 ⇄СH3 ОН 
По выходе из зоны реакции газы охлаждают, при этом конденсируются и в сепараторе отделяются метанол и побочные продукты реакции. Газовую фазу из сепаратора сжимают до давления синтеза и рециркулируют в процесс. Жидкие продукты разделяют дистилляцией.

Задача № 31

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по метанолу,   т / сут.
	40
	50
	60
	60

	Потери метанола, % мас.
	1,0
	1,0
	1,0
	1,0

	Соотношение оксидов углерода, % мас.:   СО

                                                                      СО2
	99,8

   0,2
	97,0

  3,0
	98,5

  1,5
	99,0

 1,0

	Мольное соотношение CО : H2 
	1 : 4
	1 : 8
	1 : 6
	1 : 5

	Условия реакции:  температура, 0 С

                                давление, ата
	300

200
	320

210
	340

280
	360

280

	Температурная зависимость Кр  
	lgKp=3970/T–7,49lgT+0,00177T–0,0311T2+9,22

	Степень достижения равновесия
	0,90
	0,90
	0,80
	0,90


Задача № 32

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Пропускная способность по водороду, т /сут.
	100
	50
	60
	20

	Потери метанола, % мас.
	1,0
	1,0
	1,0
	1,0

	Соотношение оксидов углерода, % мас.:   СО

                                                                       СО2
	99,0

1,0
	98,0

2,0
	99,0

1,0
	99,0

1,0

	Мольное соотношение CО : H2
	1 : 4
	1 : 6
	1 : 8
	1 : 5

	Условия реакции:  температура, 0 С

                                давление, ата
	350

200
	400

230
	350

250
	320

300

	Температурная зависимость Кр  
	lgKp=3970/T–7,49lgT+0,00177 T–0,0311 T2+ 9,22

	Степень достижения равновесия
	1,00
	1,00
	1,00
	1,00


Получение серного ангидрида окислением диоксида.

Печной газ из отделения обжига колчедана разбавляется воздухом и подаётся в контактный аппарат, где на полках с гетерогенным катализатором (V2O5) при 450(С протекает обратимая реакция:

2 SO2 + O2 ( 2 SO3

На полках аппарата процесс идёт адиабатически. Теплота реакции снимается в выносных теплообменниках, где подогревается сырьё, поступающее в реактор. Далее серный ангидрид поглощается водой с образованием серной кислоты.

Задача № 33

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Пропуск. способность  по печному газу, м3 /сут.
	200
	350
	600
	400

	Потери серного ангидрида, % мас.
	1,0
	1,5
	2,0
	1,2

	Состав печного газа, % об.:                         SO2

                                                                        SO3
                                                                        O2
                                                                        N2
	8,6

0,2

8,2

83,0
	8,0

0,4

9,6

82,0
	7,0

0,5

11,0

81,5
	7,5

0,5

9,0

83,0

	Условия реакции:  температура, 0 С

                                давление, ата
	450

1,0
	520

1,0
	600

1,0
	600

1,0

	Температурная зависимость Кр
	lg Kp = 4905,5 ∕ T – 4,6455

	Степень достижения равновесия
	0,98
	0,96
	0,97
	0,98


Задача № 34

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность установки по серному ангидриду, тыс. м3 / сут.
	20
	40
	48
	55

	Потери серного ангидрида, % мас.
	1,0
	1,5
	1,0
	0,8

	Состав печного газа, % об.:            SO2

                                                           SO3
                                                           O2
                                                           N2
	9,0

0

8,2

82,8
	8,0

0

9,6

82,4
	7,0

0

11,0

82,0
	8,0

0,6

9,0

82,4

	Условия реакции:  температура, 0 С

                                давление, ата
	460

1,0
	600

1,0
	620

1,0
	500

1,0

	Температурная зависимость Кр
	lg Kp = 4905,5 ∕ T – 4,6455 

	Степень достижения равновесия
	0,90
	0,98
	0,96
	0,98


Производство этилацетата методом дегидрирования этанола.

Дегидрирование этанола проводят в трубчатом реакторе, обогреваемом топочными газами. Этот же теплоноситель используют для испарения этанола и перегрева его паров до 250-300(С. Пары спирта проходят слой катализатора в трубах реактора, превращаясь в ацетальдегид, который тут же конденсируется в этилацетат.

2 C2H5 ОН ⇄ СН3 СООC2H5  + 2 Н2  

Контактные газы охлаждают, в сепараторе отделяют водород от органических продуктов. Сконденсированные углеводороды направляют на ректификацию, где выделяют непревращенный этанол, возвращаемый в процесс и товарный этилацетат.

Задача № 35

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по этилацетату, т / год
	48
	35
	44
	38

	Число рабочих дней в году
	340
	340
	340
	340

	Потери этилацетата, % мас.
	1,0
	2,0
	2,0
	1,0

	Состав технического этанола, % мас.:   этанол

                                                диэтиловый эфир
                                                                      вода  
	96

1

3
	95

  1

 4
	96

 1

 3
	95

 1

 4

	Условия реакции:  температура, 0 С

                                давление, ата
	200

1,0
	210

1,0
	240

1,0
	230

1,0

	Температурная зависимость Кр
	lg Kp = - 2100 ∕ T + 4,66 

	Степень достижения равновесия
	0,95
	0,98
	0,96
	0,97


Задача № 36

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Пропускная способность по этанолу,  т / сут.
	10
	25
	30
	45

	Потери этилацетата, % мас.
	2,0
	1,5
	2,5
	3,0

	Состав технического этанола, % мас.:     этанол  

                                                  диэтиловый эфир

                                                                        вода
	95

2

3
	96

  3

   1
	95

 3

 2
	96

 2

 2

	Условия реакции:  температура, 0 С

                                давление, ата
	200

1,0
	250

1,2
	230

1,0
	210

1,0

	Температурная зависимость Кр
	lg Kp = - 2100 ∕ T + 4,66 

	Степень достижения равновесия
	0,95
	0,98
	0,96
	0,97


4.3. Сложные необратимые процессы

Производство кальцинированной соды

Раствор поваренной соли насыщают газообразным аммиаком в абсорбционной колонне барботажного типа. Аммонизированный рассол подают на верх карбонизационной колонны, в нижнюю и среднюю части которой компрессорами подаётся двуокись углерода. В результате реакции при 60-65(С образуется суспензия бикарбоната натрия.

NaCl+ NH3 + H2O + CO2 ( NaHCO3 + NH4Cl

(1)
Суспензию отводят с низа колонны, где поддерживается температура около 30(С. Бикарбонат отфильтровывают на вращающихся барабанных вакуум-фильтрах и транспортером подают в барабанные печи кальцинации. При температуре 140-170(С протекает реакция

2NaHCO3 ( Na2CO3 + CO2 + H2O


(2)
Кальцинированную соду отправляют на склад, а газы кальцинации добавляют в поток СО2, поступающий на карбонизацию.

Задача № 37

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность установки                  

   по Na2CO3,   т / сут.

   по NaHCO3 , % от образовавшегося 
	100

5
	100

3
	140

4
	110

6

	Состав рассола, % мас.:                            NaCl
                                                                       NH3

                                                                     H2O
	25,0

6,8

68,2
	28,0

5,2

66,8
	25,0

6,8

68,2
	28,0

5,2

66,8

	Содержание углекислоты, % об. (примесь азот) 
	68
	67
	69
	70

	Потери CO2, % мас.
	5
	4
	6
	5

	Конверсия CO2,   %
	65,0
	65,5
	86,0
	84,5

	Конверсия аммиака, %
	100
	100
	100
	100


Задача № 38

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Пропускная способность по рассолу,  т/сут 
	100
	150
	140
	160

	Состав рассола,  % мас.:                      NaCl
                                                                 NH3

                                                                 H2O
	25,0

6,8

68,2
	28,0

5,2

66,8
	25,0

6,8

68,2
	28,0

5,2

66,8

	Содержание углекислоты, % об. (примесь N2) 
	68
	67
	69
	70

	Потери CO2, % мас.
	5
	6
	7
	8

	Конверсия NaHCO3,   %
	85,0
	85,5
	86,0
	84,5

	Конверсия аммиака, %
	100
	100
	100
	100

	Конверсия СО2, %
	65,0
	65,5
	86,0
	84,5


Производство антрахинона

Кристаллический фталевый ангидрид загружают в реактор с мешалкой и водяной рубашкой, заполненный бензолом. После завершения растворения вводят безводный AlCl3 и поднимают температуру до 60(С. Протекает реакция алкилирования 1:
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После завершения реакции 1 реакционную смесь обрабатывают раствором серной кислоты и отгоняют избыточный бензол. Кристаллическую бензоилбензойную кислоту отфильтровывают, промывают водой и сушат. В отдельном реакторе с мешалкой и паровой рубашкой смешивают бензоилбензойную кислоту с серной кислотой и водой. В результате реакции циклизации 2 образуется кристаллический антрахинон, который отделяют, промывают водой и сушат. 

Задача № 39

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по антрахинону, тыс. т/г
	110
	120
	105
	100

	Чистота товарного антрахинона, %мас:

остальное - бензоилбензойная кислота
	99,1


	98,3


	99,2


	98,9



	Концентрация технического бензола, %мас.
	98
	97
	96
	98

	Концентрация фталевого ангидрида, %мас.
	96
	95
	94
	94

	Мольное соотношение С6Н6 : фталевый ангидрид.
	3,1 : 1
	3 : 1
	3,2 : 1
	3 : 1

	Выход антрахинона на превращенную кислоту, %
	96
	95
	94
	97

	Конверсия фталевого ангидрида, %
	100

	Конверсия бензоилбензойной кислоты, %
	97
	96
	98
	95

	Потери бензола, от поданного, %мас.
	2
	2
	2
	2


Задача № 40

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Загрузка сырьевой смеси, т/сут
	20
	30
	25
	20

	Состав сырьевой смеси, %мас.    бензол

                                  фталевый ангидрид
	60

40
	61

39
	59

41
	60

40

	Выход антрахинона на превращенный фталевый ангидрид, 
	85 %
	88 %
	90 %
	91 %

	Концентрация серной кислоты, %мас.
	98
	98
	99,5
	98,8

	Концентрация Н2SО4 в реакторе циклизации, %мас
	60 
	65 
	69 
	68 

	Конверсия фталевого ангидрида, %
	100


Получение ацетонитрила из метиламина и муравьиной кислоты

Газообразный метиламин при перемешивании барботируют через слой муравьиной кислоты (МК), нагретой до 160(С. Протекает следующая реакция:

CH3 - NH2 + HCOOH ( CH3 – NH – CHO + H2O

(1)
Образовавшийся N-формилметиламин отгоняют из реакционной смеси, нагревают до 450(С, и в смеси с азотом подают в следующий реактор, в котором в присутствии катализатора образуется ацетонитрил:

CH3 – NH – CHO ( CH3CN + H2O


(2)
Реакционную смесь охлаждают в котле – утилизаторе. Газовую фазу рециркулируют в реактор. Сконденсированные продукты и вода разделяются отстаиванием. Органический слой, содержащий непревращенный N-формилметиламин и ацетонитрил разделяют ректификацией. 

Задача № 41

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по CH3CN, тыс. т/год
	50
	75
	90
	100

	Содержание муравьиной кислоты, %мас:

примесь - вода
	97


	96


	95


	98



	Состав метиламина, %мас.    метиламин

                                                       метанол
	98

2
	99

1
	97

3
	99

1

	Мольное соотношение CH3-NH2 : HCOOH
	1,3 : 1
	1,3 : 1
	1,3 : 1
	1,3 : 1

	Выход CH3CN на превращенную кислоту, %
	96
	95
	94
	97

	Конверсия муравьиной кислоты, %
	50
	45
	46
	50

	Отношение N- формилметиламин : N2, моль
	1 : 1
	1 : 1
	1 : 1
	1 : 1

	Потери ацетонитрила, %мас.
	2
	2
	2
	2


Задача № 42

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Нагрузка по  CH3-NH2, тыс. т/год
	5
	10
	15
	5

	Содержание муравьиной кислоты, %мас:

примесь - вода
	97


	96


	95


	98



	Состав метиламина, %мас.      метиламин

                                                         метанол
	98

2
	99

1
	97

3
	96

4

	Мольное соотношение CH3-NH2 : HCOOH
	1,3 : 1
	1,2 : 1
	1,5 : 1
	1,1 : 1

	Выход CH3CN на превращенную кислоту, %
	95
	97
	94
	92

	Конверсия муравьиной кислоты, %
	58
	55
	58
	51

	Отношение N- формилметиламин : N2, моль.
	1 : 1
	1 : 1
	1 : 1
	1 : 1

	Потери муравьиной к-ты, от превращенной,. %мас
	2 
	1 
	3 
	4 


Производство этанола методом гидратации этилена

Свежую этан – этиленовую фракцию (ЭЭФ) и рециркулирующий газ, сжатые до 8МПа смешивают с водой. Смесь подогревают до 200(С за счет горячих реакционных газов. Далее пары перегревают до 290(С в трубчатой печи и подают в гидрататор, где в присутствии гетерогенного катализатора протекают реакции:

C2H4+ H2O( C2H5OH 


(1)
2C2H5OH ( (C2H5)2O + H2O

(2)
Реакционные газы нейтрализуются раствором щелочи и в теплообменниках отдают своё тепло исходной смеси. В результате охлаждения образуется конденсат, который отделяют в сепараторе. Неконденсирующиеся газы дополнительно охлаждают и компрессором снова направляют на реакцию. Водный раствор из сепаратора дросселируют до 0,5-0,6 МПа. Для отделения растворенных газов и направляют на ректификацию.

Задача № 43

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по спирту-сырцу, т/сут
	100
	110
	120
	150

	Состав спирта-сырца,  % мас.:                этанол 

                                                  диэтиловый эфир

                                                                       вода
	38

4

58
	37

3,5

59,5
	30

3

67
	40

5

55

	Конверсия этилена, %
	94
	92
	93
	90

	Содержание C2H4 в ЭЭФ, % об. примесь - этан
	56
	50
	55
	60

	Потери этилена, % мас.
	4
	3
	2
	5


Задача № 44

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Пропускная способность по ЭЭФ, кг/час
	200
	300
	150
	170

	Потери этанола в побочной реакции, % 
	5
	7
	6
	4

	Конверсия этилена, %
	98
	97
	95
	97,5

	Содержание C2H4 в ЭЭФ, % об. примесь - этан
	60
	67
	72
	75

	Потери этилена, % мас.
	0,6
	0,5
	0,4
	0,2


Производство фталевого ангидрида окислением о-ксилола кислородом 

воздуха в жидкой фазе

На первой стадии окисление о-ксилола проводят в барботажной колонне с охлаждающими змеевиками при 140-180(С и давлении 0,6-1 МПа.

C6H4(СH3)2 + 1,5O2 ( C6H4 (CH3)COOH + H2O


(1)

Пары ксилола из отходящих газов конденсируют и возвращают в процесс.

На второй стадии реакционная масса из колонны окисления подаётся в верхнюю часть эфиризатора. Противотоком к ней движутся перегретые пары метанола. Реакция идёт при 250(С и давлении 2,5 МПа.

C6H4 (CH3)COOH + CH3OH ( C6H4 (CH3 )COOCH3 + H2O


(2)

Из паров выходящих из аппарата, регенерируют метанол. Реакционную массу с низа эфиризатора дросселируют и разгоняют под вакуумом. Верхним погоном выделяют метил-о-толуилат.

На третьей стадии эфир окисляют в условиях, аналогичных окислению о-ксилола. При этом протекает ряд реакций, суммарно выражающихся уравнением:

C6H4( CH3) COOCH3 + 1,5O2 ( C6H4(CO)2O + H2O + CH3OH

(3)

Реакционную массу разделяют вакуумной ректификацией.

Задача № 45

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Нагрузка установки по о-ксилолу,  т/сут
	20
	22
	25
	27

	Конверсия о-ксилола в о-толуиловую к-ту, %
	60
	50
	45
	40

	Потери о-ксилола в реакции 1,  % мас.
	1,0
	1,5
	1,2
	2,0

	Избыток кислорода в реакции 1 по сравнению со стехиометрией
	1,5
	2,0
	1,3
	1,8

	Мольное соотношение кислота : метанол в реакции 2
	1 : 4
	1 : 6
	1 : 5
	1 : 3

	Конверсия о-толуиловой кислоты в метил-о-толуиловый эфир, %
	90
	91
	92
	93

	Потери о-толуиловой кислоты, % мас. от полученного количества
	1,0
	1,2
	1,3
	1,5

	Конверсия метил-о-толуилата во фталевый ангидрид по реакции 3, %
	90
	91
	92
	93

	Избыток кислорода в реакции 3 в сравнении со стехиометрией
	2,0
	3,0
	2,5
	2,0

	Потери метил-о-толуилата в реакции 3, % мас. от полученного количества
	0,5
	0,7
	0,9
	1,1


Задача № 46

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность установки ,    т/сут
	100
	120
	150
	180

	Конверсия о-ксилола в о-толуиловую к-ту, %
	60
	50
	45
	40

	Потери о-ксилола в реакции 1, % мас.
	1,5
	1,5
	1,2
	2,0

	Избыток кислорода в реакции 1 по сравнению со стехиометрией
	1,5
	2,0
	1,3
	1,8

	Мольное соотношение кислота : метанол в реакции 2
	1 : 4
	1 : 6
	1 : 5
	1 : 3

	Конверсия о-толуиловой кислоты в метил-о-толуиловый эфир, %
	95
	92
	90
	94

	Потери о-толуиловой кислоты, % мас. от полученного количества
	1,0
	1,2
	1,3
	1,5

	Конверсия метил-о-толуилата во фталевый ангидрид по реакции 3, %
	90
	91
	92
	93

	Избыток кислорода в реакции 3 в сравнении со стехиометрией
	2,0
	3,0
	2,5
	2,0

	Потери метил-о-толуилата в реакции 3, % мас. от полученного количества
	1,0
	2,0
	1,0
	2,0


Получение лекарственного препарата дапсон

Хлорбензол, нагретый до 80(С подают в реактор, заполненный хлорсульфоновой кислотой и бензолом. При перемешивании протекает экзотермическая реакция образования дифенилдихлорсульфона (ДФДХС):

2С6Н5Cl  +  ClSO3H  (  Cl-C6H4-SO2- C6H4-Cl  +  HCl  +  H2O

(1)

Полученную реакционную массу нагревают до 150(С и обрабатывают газообразным аммиаком под давлением 1,5 МПа. В результате образуется дифенилдиаминосульфон (дапсон):

Cl-C6H4-SO2- C6H4-Cl  +  2NH3  (  H2N- C6H4-SO2-C6H4-NH2  +  2HCl
(2)

HCl  +  NH3  (  NH4Cl


(3)

Реакционную массу в сепараторе отделяют от непревращенного аммиака, а жидкую фазу отмывают от хлористого аммония и разделяют ректификацией.

Задача № 47

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по дапсону, тыс. т/год
	4
	3
	2
	2

	Мольное соотношение: С6Н5Cl : ClSO3H 
	2 :1,1

	Мольное соотношение ДФДХС : аммиак
	1 : 3,5
	1 : 3,8
	1 : 4
	1 : 4

	Хлорбензол, %мас., (примесь – бензол)
	70
	70
	72
	73

	Конверсия хлорбензола, %
	90
	91
	90
	92

	Концентрация ClSO3H в бензоле, %мас
	70
	65
	60
	62

	Потери дапсона, %мас 
	2
	1
	1
	1


Задача № 48

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Нагрузка установки по С6Н5Cl, тыс. т/год
	10
	12
	14
	10

	Мольное соотношение: С6Н5Cl : ClSO3H 
	2 :1,1
	2,1 : 1
	2,15 : 1
	2 : 1,1

	Мольное соотношение ДФДХС : аммиак
	1 : 3
	1 : 4
	1 : 4
	1 : 3

	Конверсия хлорсульфоновой кислоты, %
	99
	98
	97
	99

	Концентрация ClSO3H в бензоле, %мас
	75
	70
	68
	65

	Потери дапсона, %мас 
	2
	1
	2
	1


Производство пентаэритрита

Водный раствор формальдегида смешивают с ацетальдегидом (АЦА), разбавляют водой и подают в реактор. Сюда же подают Са(ОН)2 (известковое молоко) и при 15(С проводят экзотермическую реакцию конденсации:

СН3СНО  +  4НСОН  +  0,5Са(ОН)2(  С(СН2ОН)4  +  0,5Са(НСОО)2
(1)

Часть образовавшегося пентаэритрита превращается в побочный дипентаэритрит:

2 С(СН2ОН)4  (  (СН2ОН)3С-СН2-О- СН2-С(СН2ОН)3  +  Н2О

(2)

Для более полного превращения реагентов температуру в конце процесса повышают до 55(С. 

Формиат кальция отфильтровывают, раствор упаривают, охлаждают, и отфильтровывают выпавшие кристаллы пентаэритрита. 

Задача № 49

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность, тыс. т/год
	100

	Мольное соотношение ацетальдегид : СН2О
	1 : 5

	Соотношение (АЦА + СН2О) : вода, массовое
	1 : 2

	Концентрация СН2О, %мас (остальное – Н2О)
	30
	29
	28
	30

	Ацетальдегид, %мас (остальное – вода)
	96
	94
	96
	98

	Конверсия ацетальдегида, %
	98
	99
	100
	100

	Концентрация известкового молока, %мас
	6,8
	7
	7,2
	6,8

	Выход пентаэритрита на превращенный ацетальдегид, %
	90

	Выход дипентаэритрита на превращенный ацетальдегид, 
	10%


Задача № 50

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Загрузка ацетальдегида, т/сут
	8
	6
	5
	3

	Мольное соотношение ацетальдегид : СН2О
	4,1 : 1
	4,5 : 1
	4,2 : 1
	4,4 : 1

	Концентрация СН2О, %мас (остальное – Н2О)
	30
	28
	26
	32

	Ацетальдегид, %мас (остальное – вода)
	96
	98
	98
	94

	Конверсия ацетальдегида, %
	98
	96
	99
	100

	Концентрация известкового молока, %мас
	7
	6,8
	6,5
	6,7

	Массовое соотношение (АЦА + СН2О) : вода, 
	1 : 2

	Избирательная конверсия ацетальдегида в пентаэритрит, 
	90%
	92%
	89%
	91%


Производство гексаметилендиамина через адипиновую кислоту

Пары адипиновой кислоты смешивают с избытком аммиака и водяного пара и при температуре 350(С пропускают над молибденовым катализатором. Через промежуточный диамид образуется динитрил адипиновой кислоты:
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Выходящие из аппарата продукты охлаждают и конденсируют, жидкий динитрил выделяют перегонкой в вакууме, а диамид возвращают в процесс. Далее динитрил восстанавливают, пропуская через него водород при 200(С и давлении 10 МПа. В присутствии никелевого катализатора образуется гексаметилендиамин (ГМДА) и побочный гексаметиленимин (ГМИ):
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Реакционную смесь отстаивают от катализатора и дросселируют, при этом от смеси отделяется аммиак. Продукты выделяют вакуумной ректификацией.

Задача № 51

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Нагрузка по адипиновой кислоте, тыс.т/год
	200

	Мольное соотношение адипиновая к-та : NH3
	1 : 20
	1 : 18
	1 : 22
	1 : 21

	Содержание водорода, %мас. (примесь–СН4)
	99
	98
	97
	99,5

	Конверсия адипиновой кислоты, %
	80
	90
	92
	95

	Выход динитрила на превращенную к-ту
	95%
	90%
	94%
	96%

	Мольное соотношение динитрил : Н2 : NH3
	1 : 5 : 7
	1 : 6 : 7
	1 : 7 : 7
	1 : 6 : 7

	Выход ГМДА на поданный динитрил, %
	95
	96
	94
	96

	Выход ГМИ на поданный динитрил, %
	3
	2
	5
	1

	Потери динитрила, %
	2
	2
	1
	3


Задача № 52

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по ГМДА, тыс. т/год
	10
	12
	14
	10

	Мольное соотношение адипиновая к-та : NH3
	1 : 20
	1 : 18
	1 : 22
	1 : 21

	Содержание водорода, %мас. (примесь–СН4)
	99
	98
	97
	99,5

	Конверсия адипиновой кислоты, %
	98
	96
	99
	97

	Мольное соотношение динитрил : Н2 : NH3
	1 : 5 : 7
	1 : 6 : 7
	1 : 7 : 7
	1 : 6 : 7

	Выход на превращенную кислоту, %        
 ГМДА

ГМИ
	96

3
	95

2
	94

3
	92

4

	Потери адипиновой к-ты, от превращенной, %
	1
	3
	3
	4


Производство изопрена

Водный раствор ацетона и ацетилен растворяют в жидком аммиаке при 40(С и давлении 0,2 МПа. Протекает реакция образования метилбутинола: 

(СН3)2С=О + СН≡СН   (  (СН3)2С(ОН)-С≡СН

(1)

После испарения аммиака, из реакционной массы отгоняют азеотроп карбинола с водой. К последнему добавляют бензол и отгоняют от воды легко разделяющуюся при отстое смесь карбинола с бензолом. Бензол возвращают в процесс, а метилбутинол подают на гидрирование, которое проводят в присутствии воды при 50(С и давлении 0,1МПа на платиновом катализаторе.

(СН3)2С(ОН)-С≡СН  +  Н2  (  (СН3)2С(ОН)-СН=СН2

(2)

Водный раствор образовавшегося диметилвинилкарбинола испаряют, пары перегревают и подают в реактор дегидратации, где при 300(С на алюмосиликатном катализаторе образуется изопрен:

(СН3)2С(ОН)-СН=СН2  (  СН2=С(СН3)-СН=СН2 + Н2О

(3)

Реакционную смесь промывают водой и подвергают ректификации для выделения товарного изопрена.

Задача № 53

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по изопрену, тыс. т/год
	80
	100
	90
	80

	Мольное соотношение ацетон : С2Н2 : NH3
	1 : 2 : 3
	1 : 1,8 : 3
	1 : 1,4 : 3
	1 : 1,5 : 3

	Мольное соотношение метилбутинол : Н2
	1 : 5
	1 : 4
	1 : 4,5
	1 : 5

	Содержание ацетона в водном р-ре, %мас 
	70
	60
	50
	65

	Конверсия ацетона, %
	90
	96
	98
	94

	Конверсия метилбутинола, %
	99
	98
	97
	99

	Выход изопрена на превращенный ацетон, %
	95
	96
	95
	94

	Выход диметилвинилкарбинола, % от превращенного метилбутинола
	99
	99
	98
	99

	Потери изопрена, %мас 
	                              1


Задача № 54

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Нагрузка по ацетону, кг/час
	2500
	2200
	3000
	2800

	Мольное соотношение ацетон : С2Н2 : NH3
	1 : 2 : 3
	1 : 1,8 : 3
	1 : 1,6 : 3
	1 : 2 : 3

	Мольное соотношение метилбутинол : Н2
	1 : 4
	1 : 5
	1 : 3
	1 : 5

	Содержание ацетона в водном р-ре, %мас 
	60
	50
	65
	52

	Конверсия метилбутинола, %
	99
	98
	99
	98

	Конверсия ацетона, %
	90
	90
	92
	94

	Выход изопрена на поданный диметилвинилкарбинол, % 
	99
	99
	98
	98


Получение аминоэнантовой кислоты

Четырёххлористый углерод испаряют, смешивают с этиленом и при температуре 90(С и давлении 15 МПа в присутствии инициатора получают тетрахлоргептан:

3CH2=CH2  +  CCl4  (  Cl(CH2CH2)3CCl3 

(1)

Реакционную смесь охлаждают и дросселируют до атмосферного давления, при этом отделяется непревращенный этилен. Далее тетрахлоргептан (ТХГ) выделяют ректификацией и подают на гидролиз в присутствии серной кислоты:
Cl(CH2-CH2)3CCl3 + 2H2O → Cl(CH2-CH2)3COOH + 3HCl

(2)
Смесь разбавляют водой и, после расслаивания, верхний слой, содержащий образовавшуюся хлорэнантовую кислоту, промывают водой и направляют на аминирование водным раствором аммиака:

Cl(CH2CH2)3CООН  +NH3  (  NH2(CH2CH2)3CООН + HCl

(3)

Из реакционной смеси отгоняют избыток аммиака, а аминоэнантовую кислоту (АЭК) выделяют путем ионного обмена.

Задача № 55

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по АЭК, тыс. т/год
	5
	8
	10
	12

	Конверсия CCl4, % 
	95
	98
	97
	95

	Конверсия NH3, %
	70
	60
	50
	60

	Выход ТХГ на превращенный CCl4, %
	92
	94
	92
	93

	Концентрация NH3, % мас
	25

	Концентрация этилена, % мас
	94,5

	Концентрация серной кислоты, % мас
	93
	96
	95
	92

	  Мольное соотношение С2Н4 : CCl4
	4 : 1

	  Мольное соотношение Н2О : ТХГ
	2,5 : 1

	Мольное соотношение ТХГ : Н2SО4 : 
	1 : 1
	1 : 1,05
	1 : 1
	1 : 1,02

	Мольное соотношение  NH3 : хлорэнантовая кислота
	5 : 1
	4 : 1
	3 : 1
	4 : 1


Задача № 56

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Загрузка CCl4 т/сут
	5
	6
	8
	10

	Конверсия CCl4, % 
	92
	97
	94
	98

	Выход ТХГ на превращенный CCl4, %
	90
	92
	91
	93

	Концентрация NH3, % мас
	25
	28
	27
	25

	Концентрация серной кислоты, % мас
	92
	93
	94
	96

	Мольное соотношение С2Н4 : CCl4
	4 : 1
	4,5 : 1
	4,8 : 1
	5 : 1

	Мольное соотношение Н2О : ТХГ
	3 : 1
	2,5 : 1
	2,4 : 1
	2,2 : 1

	Мольное соотношение ТХГ : Н2SО4 : 
	1 : 1
	1 : 1,02
	1 : 1,03
	1 : 1,1

	Мольное соотношение NH3 : хлорэнантовая кислота
	4 : 1
	3 : 1
	2,8 : 1
	2,5 : 1


Производство салициловой кислоты

Расплавленный фенол и раствор едкого натра загружают в автоклав. При температуре 160(С образуется фенолят натрия:

С6Н5ОН  + NaOH  (  С6Н5ОNa + H2O


(1)

После испарения воды температуру снижают до 100(С и подают СО2 под давлением 0,4 МПа. Реакция протекает при 180(С:

2С6Н5ОNa  +  CO2  (  NaO-С6Н4-COONa  +  С6Н5OH

(2)

Снижая давление, из реактора отгоняют фенол, затем заливают воду:

NaO-С6Н4-COONa  + H2O  (  HO-С6Н4-COONa  +NaOH

(3)

Водный раствор салицилата натрия обрабатывают серной кислотой. В результате реакции выпадает кристаллическая салициловая кислота:

2 HO-С6Н4-COONa  +  H2SO4  (  2 HO-С6Н4-COOH  +  Na2SO4
(4)

Кристаллы отделяют от раствора сульфата натрия, промывают водой и сушат.

Задача № 57

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Загрузка фенола, т/сут
	5
	4
	5
	6

	Конверсия фенола, %
	100

	Мольное соотношение фенол : NaOH
	1 : 1,01
	1 : 1,02
	1 : 1,015
	1 : 1,01

	Мольное соотношение СО2 : С6Н5ОNa 
	1,5 : 1
	1,4 : 1
	1,3 : 1
	1,4 : 1

	Конверсия NaO- С6Н4-COONa в реакции 3, %
	98
	96
	95
	96

	Соотношение NaO- С6Н4-COONa : Н2О, моль
	1 : 2
	1 : 1,5
	1 : 1,4
	1 : 1,2

	Концентрация серной кислоты, %мас
	60
	58
	42
	55

	Соотношение  HO- С6Н4-COONa : H2SO4 ,моль
	1 : 1,05
	1 : 1,03
	1 : 1,02
	1 : 1,01


Задача № 58

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность, тыс.т/год
	25
	30
	28
	26

	Конверсия фенола, %
	91
	92
	94
	91

	Конверсия фенолята натрия в реакции 2, %
	94
	97
	92
	91

	Мольное соотношение фенол : NaOH
	1 : 1,1
	1 : 1,02
	1 : 1,055
	1 : 1,03

	Мольное соотношение СО2 : С6Н5ОNa 
	1,5 : 1
	2 : 1
	2,5 : 1
	2,6 : 1

	Концентрация NaOH, %мас
	42
	40
	42
	40

	Загрузка воды на стадии 3 в количестве, достаточном для получения 40%-ного раствора

 NaO-С6Н4-COONa  

	Выход салициловой кислоты на превращенный фенол, %
	97
	94
	93
	96

	Концентрация серной кислоты, %мас
	40
	48
	50
	52

	Соотношение  HO- С6Н4-COONa : H2SO4 ,моль
	1 : 1,1
	1 : 1,15
	1 : 1,1
	1 : 1,12


Производство нитробензола

Бензол нитруют в каскаде реакторов с мешалками. После каждого аппарата установлен сепаратор для отделения органической фазы от нитрующей смеси кислот. Бензол подают в головной реактор, а свежую нитрующую смесь – в последний. Так совершается противоток нитрующей смеси по отношению к органическому реагенту. При температуре 70-80(С протекают реакции:

C6H6 + HNO3 ( C6H5NO2 + H2O


(1)
C6H5NO2 + HNO3( C6H4 (NO2)2 + H2O 

(2)
Тепловой эффект снимается охлаждающими змеевиками в реакторах и испарением части бензола и воды. Далее пары охлаждают, конденсируют и отделяют от воды бензол, который возвращают в процесс. Реакционную массу из последнего сепаратора охлаждают, нейтрализуют раствором щелочи и подвергают ректификации.

Задача № 60

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Пропускная способность по бензолу, т/год
	1000
	1100
	1200
	1900

	Конверсия бензола
	40
	45
	48
	50

	Концентрация бензола, % мас.
	99
	99,5
	98
	98,5

	Состав нитрующей смеси, % мас.       вода 

                                              азотная кислота

                                                серная кислота
	20,4

20,0

59,6
	18,5

21,5

60,0
	16,0

22,0

62,0
	19,0

23,0

58,0

	Массовое соотношение  C6H6 : нитрующая смесь
	1 : 4
	1 : 4,5
	1 : 5
	1 : 3,5

	Потери бензола, % мас.
	4,0
	4,5
	5,0
	5,5

	Количество динитробензола, % мас. от образовавшегося нитробензола
	2
	3
	4
	5


Задача № 61

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность установки, т/сут:

      по нитробензолу

      по динитробензолу
	25

10
	27

5
	30

8
	32

10

	Конверсия бензола
	44
	47
	45
	51

	Концентрация бензола, % мас.
	99,2
	99,7
	97
	96,5

	Состав нитрующей смеси, % мас.         вода 

                                                 азотная кислота

                                                  серная кислота
	20,4

21,0

58,6
	16,5

21,5

62,0
	16,0

23,0

61,0
	19,0

23,5

57,5

	Массовое соотношение C6H6 : нитрующая смесь
	1 : 4,3
	1 : 4,7
	1 : 5
	1 : 4,5

	Потери бензола, % мас.
	3,0
	1,5
	3,0
	5,5


Получение терефталевой кислоты через бензоат калия

Водный раствор бензойной кислоты (БК) нейтрализуют раствором КОН при 80(С:

С6Н5СООН  + КОН  (  С6Н5СООК +Н2О

(1)

Образовавшийся бензоат калия отделяют центрифугированием, после сушки смешивают с катализатором и подают в реактор, где в атмосфере угарного газа при 430(С под давлением 0,98 МПа протекает реакция диспропорционирования:

2 С6Н5СООК  (  С6Н4 (СООК)2  +  С6Н6

(2)

Реакционную смесь дросселируют до атмосферного давления, при этом отделяется СО и бензол. Жидкую фазу разбавляют водой и отфильтровывают катализатор. Оставшийся водный раствор терефталата калия после очистки активированным углем подкисляют серной кислотой:

С6Н4 (СООК)2  +  H2SO4  (  С6Н4 (СООH)2  +  K2SO4
(3)

Выпавшую в осадок терефталевую кислоту (ТФК) отделяют центрифугированием, промывают водой и сушат.

Задача № 62

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по ТФК, тыс. т/год
	40

	Конверсия бензоата калия, % 
	97,5
	95
	100
	96,8

	Выход ТФК на поданный С6Н5СООК, %
	85,4
	84,6
	86,5
	86,5

	Концентрация серной кислоты, % мас
	98
	96
	98
	96

	Рабочая концентрация водного раствора терефталата калия, % мас
	25

	Концентрация водного раствора КОН, % мас
	20
	28
	22
	21

	Концентрация водного раствора БК, % мас
	3,0
	3,5
	3,6
	3,8

	Потери бензоата калия, %
	3
	2
	2
	1,5


Задача № 63

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Пропускная способность по БК, тыс. т/год
	20
	30
	35
	25

	Конверсия бензоата калия, % 
	97
	94
	97
	98

	Мольное соотношение БК : КОН
	1 : 1,03

	Выход ТФК на поданный С6Н5СООК, %
	85,4
	82,3
	81,8
	82,0

	Концентрация серной кислоты, % мас
	98
	96
	98
	96

	Рабочая концентрация водного раствора 

терефталата калия, % мас
	25

	Концентрация водного раствора КОН, % мас
	20
	22
	24
	25

	Концентрация водного раствора БК, % мас
	3,0
	2,0
	2,5
	2,7

	Потери бензоата калия, %
	2
	1,5
	3
	1,5


Производство ионола алкилированием п-крезола

Смесь п-крезола и 5%-ной серной кислоты (катализатор) нагревают до 90(С и подают на верхнюю тарелку барботажного реактора. Противотоком подают нагретую бутан – бутиленовую фракцию (ББФ) под давлением 0,6 МПа. Протекают последовательные реакции алкилирования и побочные процессы:
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Полученный алкилат нейтрализуют раствором щелочи и отстаивают от воды. Далее смесь

фракционируют для выделения товарного ионола. Непревращенный монобутилкрезол

возвращают в процесс.

Задача № 64

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по ионолу, тыс.т/год
	20
	25
	10
	27

	Состав реакционной смеси % моль         ионол

                                                 монобутилкрезол

                                                   димер бутилена

                                                               п-крезол
	80

10

5

5
	75

5

10

10
	90

5

2

3
	70

20

5

5

	Состав ББФ, %моль           изобутен

                                                н-бутен

                                                н-бутан
	65

25

10
	68

22

10
	60

30

10
	62

30

8

	Конверсия изобутена, %
	60
	80
	95
	70

	Потери изобутена, % мас. от поданного 
	2
	1,5
	2,5
	2,5


Задача № 65

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Нагрузка по п-крезолу, т/сут
	15
	20
	35
	20

	Выход ионола на превращенный п-крезол
	60%
	65%
	60%
	68%

	Состав ББФ, %об                   изобутен

                                                   н-бутен

                                                   н-бутан
	60

30

10
	70

20

10
	58

22

10
	64

24

12

	Конверсия п-крезола, %
	83
	87
	86
	85


Производство алкилбензолсульфонатов

Керосиновую фракцию средней молекулярной массой 212 уе нагревают до 60(С и хлорируют:

С15Н32 + Cl2 ( С15Н31Cl + HCl



(1)

Полученной реакционной массой алкилируют бензол при40-80(С в присутствии AlCl3.

С15Н31Cl + С6Н6 ( С15Н31-С6Н5 + HCl



(2)

Реакционную смесь далее отстаивают от катализатора, нейтрализуют щелочным раствором. Непревращенный бензол, затем керосин отгоняют и возвращают в процесс. Моноалкилбензолы направляют на сульфирование олеумом при 30(С.

С15Н31-С6Н5 + Н2SО4 ( С15Н31-С6Н4SO2OH + H2O



(3)

Сульфомассу охлаждают, разбавляют водой и отстаивают  от раствора серной кислоты. Верхний слой – сульфокислоты с примесью серной кислоты нейтрализуют концентрированной щелочью с образованием алкилбензолсульфонатов:

С15Н31-С6Н4SO2OH +NaOH ( С15Н31-С6Н4SO2ONa + H2O


(4)

Н2SО4 + 2 NaOH ( Na2SO4 + 2H2O



(5)

Задача № 66

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность установки, тыс. т/год
	60
	50
	70
	100

	Концентрация исходного р-ра NaOH, %мас.
	42
	40
	42
	40

	Концентрация рабочего р-ра NaOH, %мас.
	20
	24
	20
	25

	Масс. соотношение хлоркеросин : С6Н6 :. AlCl3
	100 : 60 : 6

	Концентрация серной кислоты, %мас
	100

	Конверсия керосина, %
	30
	28
	30
	25

	Конверсия бензола, %
	75
	80
	82
	80

	Содержание хлора, %об., (примесь - СО2) 
	98

	Избыток NaOH в реакции 4, %мас
	3

	Содержание Na2SO4 в сульфоноле, %мас
	15
	20
	24
	30

	Массовое соотношение сульфокислоты : H2O
	1 : 0,5
	1 : 0,8
	1 :1
	1 : 0,8

	Массовое соотношение алкилбензолы : Н2SО4
	1 : 1,5
	1 : 1,6
	1 : 1,4
	1 : 1,3


Задача № 67

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Загрузка керосиновой фракции, т/сут
	20
	10
	15
	10

	Мольное соотношение керосин : хлор
	10 : 1
	12 : 1
	8 : 1
	7 : 1

	Концентрация исходного р-ра NaOH, %мас.
	40
	42
	40
	42

	Концентрация рабочего р-ра NaOH, %мас.
	15
	20
	25
	20

	Мольное соотношение 

хлоркеросин : С6Н6 :. AlCl3
	1 : 0,6 : 0,06

	Концентрация серной кислоты, %мас
	100

	Конверсия хлора, %
	100

	Конверсия бензола, %
	75
	80
	80
	75

	Содержание хлора, %об., (примесь - СО2) 
	98
	97
	96
	98

	Избыток NaOH в реакции 4, %мас
	3

	Содержание Na2SO4 в сульфоноле, %мас
	15
	20
	24
	30

	Массовое соотношение сульфокислоты : H2O
	1 : 1
	1 : 0,5
	1 :0,6
	1 : 1

	Массовое соотношение алкилбензолы : Н2SО4
	1 : 1,5
	1 : 1,6
	1 : 1,8
	1 : 1,5


Процесс хлорирования метана

В поток природного газа добавляют хлор и направляют в хлоратор, где при температуре 400-450(С протекают реакции:

CH4 + Cl2 ( CH3Cl + HCl

(1)

CH3Cl  + Cl2( CH2Cl2 + HCl

(2)

Для получения высших хлорзамещенных реакционную смесь охлаждают. Метан и CH3Cl возвращают в реактор, неконденсированные продукты после очистки от хлороводорода пропускают через следующий реактор для фотохимического хлорирования при 30-40(С:

CH2Cl2 + Cl2 ( CHCl3 + HCl

(3)

CHCl3 + Cl2 ( CCl4 + HCl

(4)

После промывки водой от HCl продукты разделяют дистилляцией.

Задача № 68

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Нагрузка установки по природному газу, т/сут
	20
	15
	27
	12

	Состав сырья, % мас.

а) содержание метана в природном газе

б)содержание хлора в техническом хлоре
	94

96
	93

97
	92

98
	91

99

	Конверсия, %:       метана

                               хлорметана

                               дихлорметана

                               трихлорметана
	95

66,5

20

10
	94

50

40

5
	96

45

35

10
	98

60

20

20

	Мольное соотношение хлор : метан
	2,7
	2,6
	2,4
	3,2

	Потери метана, % мас.
	2,0
	2,3
	1,8
	1,7


Задача № 69

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность установки по хлорсодержащим продуктам,  т/сут
	50
	60
	70
	80

	Состав сырья, % мас.

а) природный газ с содержанием метана

б) технический хлор с содержанием примесей
	94

2,0
	93

1,5
	92

1,8
	91

2,1

	Состав продуктов, % мольн.:                метан

                                                хлористый метил

                                            хлористый метилен

                                                           хлороформ

                                 четыреххлористый углерод
	55

25

15

5

0
	32

18

25

20

5
	16

2

20

50

12
	0

5

16

37

42

	Мольное соотношение  хлор : метан
	2,7
	2,6
	5,0
	10,0

	Потери метана, % мас.
	1,5
	1,3
	2,3
	1,0


Производство гексаметилендиамина через бутадиен - 1,3

Газообразные бутадиен и хлор смешивают, нагревают до 65(С и подают в реактор, где в присутствии однохлористой меди образуется дихлорбутен

CH2=CH-CH=CH2  +  Cl2  (  CH2Cl-CH=CH-CH2Cl  

(1)

Полученный дихлорбутен затем при 80(С обрабатывают водным раствором цианистого натрия:

CH2Cl-CH=CH-CH2Cl  +  2NaCN  (  NC-CH2-CH=CH-CH2-CN  +  2NaCl  
 (2)

Из реакционной смеси бензином экстрагируют образовавшийся дицианбутен. Экстракт разделяют перегонкой, причем бензин возвращается в процесс. Дицианбутен нагревают до 100(С и гидрируют в жидкой фазе под давлением 3,5 МПа. В присутствии палладиевого катализатора образуется динитрил адипиновой кислоты (ДАК):

NC-CH2-CH=CH-CH2-CN  +  Н2  (  NC-(CH2)4-CN


(3)

Выходящую из реактора смесь не разделяя сжимают до 10 МПа и подают в контактный аппарат с никелевым катализатором, где образуются целевой гексаметилендиамин (ГМДА) и побочный гексаметиленимин (ГМИ):  
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Задача № 70

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Пропускная способность по бутадиену, тыс. т/год
	10
	20
	10
	20

	Конверсия дихлорбутена, % 
	100

	Конверсия хлора, %
	100

	Конверсия динитрила адипиновой к-ты, %
	94
	95
	92
	93

	Концентрация водного р-ра NaCN, % мас
	45
	50
	45
	45

	Мольное соотношение дихлорбутен : NaCN,
	1 : 2.03

	Мольное соотношение дицианбутен : Н2,
	1 : 9
	1 : 10
	1 : 10
	1 : 9

	Мольное соотношение бутадиен : хлор, 
	1,3 : 1
	1,2 : 1
	1,2 : 1
	1,3 : 1

	Выход на превращенный ДАК, %        ГМДА 

                                                                 ГМИ)
	95

3
	96

2
	95

3
	97

1


Задача № 71

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по ГМДА, тыс. т/год
	10
	20
	25
	10

	Конверсия дихлорбутена, % 
	95
	96
	95
	96

	Конверсия хлора, %
	100

	Выход дихлорбутена на превращ. хлор, %
	50
	60
	55
	65

	Концентрация водного р-ра NaCN, % мас
	45
	50
	44
	46

	Мольное соотношение дихлорбутен : NaCN,
	1 : 2,03
	1 : 2,02
	1 : 2,03
	1 : 2,04

	Мольное соотношение дицианбутен : Н2,
	1 : 10
	1 : 8
	1 : 7
	1 : 10

	Мольное соотношение бутадиен : хлор, 
	1,2 : 1
	2 : 1
	1,8 : 1
	1,6 : 1

	Выход, % на превращенный ДАК

                       гексаметилендиамина

                       гексаметиленимина
	95

3
	97

1
	97

1
	95

3


Производство фенилглицина

Трихлорэтилен нагревают до 150(С и подают в аппарат колонного типа, орошаемый горячим водным раствором серной кислоты. Протекает цепь последовательных реакций, приводящая к образованию монохлоруксусной кислоты:

Cl-CH2=C-Cl2  +  H2O  (  Cl-CH2-C(OH)Cl2    трихлоргидрин


(1)

Cl-CH2-C(OH)Cl2  (  Cl-CH2-C(O)Cl  +  2HCl        хлорангидрид хлоруксусной  к-ты
   (2)

Cl-CH2-C(O)Cl  +  H2O  (  Cl-CH2-COOH  +  HCl     монохлоруксусная к-та

(3)

Газы, отходящие из реактора, содержат HCl и направляются на получение соляной кислоты. Полученный раствор продуктов упаривают, охлаждают, выпавшие кристаллы монохлоруксусной кислоты отфильтровывают, промывают водой и подают в следующий реактор. Сернокислотный раствор, содержащий непревращенные реагенты, возвращают в процесс. Монохлоруксусную кислоту далее растворяют в анилине и при 60(С получают фенилглицин:

C6H5NH2  +  Cl-CH2-COOH  (  C6H5NH-CH2-COOH  +  HCl 


(4)

Дальнейшие операции сводятся к выделению товарного продукта – реакционную массу обрабатывают раствором щелочи:

C6H5NH-CH2-COOH  +  NaOH  (  C6H5NH-CH2-COONa  +  H2O


(5)

При добавлении воды натриевую соль растворяют, а органический слой, содержащий анилин отделяют. При подкислении водного слоя соляной кислотой выделяется чистый фенилглицин (ФГ):

C6H5NH-CH2-COONa  +  HCl  (  C6H5NH-CH2-COOH  +  NaCl


(6)

Задача № 72

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Нагрузка по трихлорэтилену,  тыс. м3/год
	14000
	15000
	10000
	12400

	Состав трихлорэтилена, % мас. трихлорэтилен

                                                                   этилен 
	96

4
	95

5
	97

3
	98

2

	Концентрация  раствора NaOH, % мас.
	42
	41
	42
	40

	Концентрация рабочего р-ра NaOH, % мас
	15
	12
	12
	10

	Концентрация водного р-ра HCl, %мас
	30

	Конверсия трихлорэтилена, %
	90
	87
	91
	90

	Конверсия монохлоруксусной кислоты, %
	100

	Потери фенилглицина, % мас.
	3
	2
	1,5
	2

	Выход на превращенный трихлорэтилен,  %

                             монохлоруксусной к-ты

                                               хлоангидрида
	87

13
	88

12
	85

15
	85

15

	Мольное соотношение

анилин : монохлоруксусная к-та, 
	1,4 :1
	1,45 : 1
	1,4 :1
	1,5 :1


Задача № 73

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по ФГ,  тыс. т/год
	50
	55
	60
	45

	Состав реакционной массы со стадии гидролиза (хлоруглеводородная часть), % моль 

               монохлоруксусная кислота

                                     хлорангидрид

                                   трихлорэтилен
	81,47

8,35

10,18
	89,47

7,37

3,16
	89,13

7,61

3,26
	84

6

6

	Концентрация  раствора NaOH, % мас.
	40
	42
	42
	40

	Концентрация рабочего р-ра NaOH, % мас
	15
	14
	13
	15

	Концентрация водного р-ра HCl, %мас
	30

	Концентрация серной кислоты, %мас
	80

	Конверсия монохлоруксусной кислоты, %
	100
	95
	92
	100

	Потери фенилглицина, % мас.
	3
	2
	2,5
	2,3

	Мольное соотношение

 анилин : монохлоруксусная к-та, 
	1,4 :1
	1,2 : 1
	1,3 :1
	1,4 :1


Производство синильной кислоты из метана и аммиака.

Воздух, метан и аммиак смешивают и подают в реактор с катализатором, изготовленным в виде платиновой сетки. Температура в реакторе за счет выделения теплоты реакции поднимается до 980-1000(С.

CH4 + NH3  + 1,5 O2 ( HCN + 3H2O

(1)
CH4 + 2O2 ( CO2 + 2H2O

(2)
CH4 ( C + 2H2 


(3)
Горячие газы сразу попадают в котел-утилизатор. Из охлажденной смеси водным раствором пентаэритрита и борной кислоты извлекают синильную кислоту, аммиак и большую часть воды, остальные газы после дополнительной очистки сбрасывают в атмосферу. При нагревании раствора до 88(С в вакууме происходит отгонка синильной кислоты. Из кубовой жидкости выделяют аммиак и абсорбент.

Задача № 74

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по HCN, т/сут
	100
	80
	50
	60

	Состав отходящих газов (после отделения НСN и воды), % об.:                        азот

                                  двуокись углерода

                                                  кислород

                                                     аммиак

                                                        метан

                                                    водород
	81

3

0,5

15

0,5

0
	77

5

0,5

14

1,4

2
	80

3

0,6

12

1,4

3
	80

3

0,6

12

1,4

3


Задача № 75

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Пропускная способность по газу, тыс.м3сут
	500
	700
	600
	550

	Состав исходной смеси газов,  % об.:      метан

                                                                  аммиак

                                                                   воздух
	12

11

77
	13

12

75
	12

11

77
	13

12

75

	Конверсия аммиака, %
	60
	55
	65
	60

	Конверсия кислорода, %
	95
	96
	94
	95

	Конверсия метана, %
	100
	100
	100
	100

	Потери аммиака, % об. от поданного
	1
	2
	1
	2


Производство малеинового ангидрида окислением бензола

Бензол испаряют, пары перегревают до 450(С смешивают с воздухом и подают в реактор, заполненный катализатором, где протекают следующие реакции:
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Из охлажденной смеси, выходящей из реактора, абсорбируют малеиновый ангидрид, который далее десорбируют нагреванием до 200(С. Товарный продукт получают после вакуумной ректификации. Непоглощенные газы, выходящие из абсорбера, охлаждают, конденсируют непревращенный бензол и циклогексанон, которые разделяют ректификацией. Некоторая часть образовавшегося малеинового ангидрида теряется в побочных реакциях.

Задача № 76

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по ангидриду, тыс.т/год
	40
	35
	50
	45

	Состав бензола, %мас                      бензол

                                                  циклогексан
	96

4
	97

3
	95

5
	94

6

	Конверсия бензола, %
	80
	75
	70
	78

	Конверсия циклогексана, %
	100

	Концентрация бензола в воздушно – бензольной смеси, %об
	3
	2,5
	2,0
	2,8

	Выход ангидрида на превращенный бензол, %
	70
	65
	60
	68

	Потери бензола от превращенного, %
	3
	2
	5
	4


Задача № 77

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Нагрузка установки по бензолу, тыс.т/год
	50
	40
	60
	45

	Состав бензола, %мас                         бензол

                                                     циклогексан
	95

5
	90

10
	94

6
	96

4

	Конверсия бензола, %
	70
	80
	85
	78

	Конверсия циклогексана, %
	100

	Концентрация бензола в воздушно – бензольной смеси, %об
	2
	3
	4
	3,5

	Выход ангидрида на превращенный бензол, %
	60
	68
	70
	65

	Потери бензола от превращенного, %
	2
	5
	4
	3


Производство акролеина.

Приготовляют смесь газообразного пропилена, кислорода и азота. Реакция протекает в аппарате типа теплообменника, трубы которого заполнены медным катализатором. При температуре 350(С и давлении 1 МПа протекает основная и побочные реакции:

C3H6 + О2  (  CH2=СН-СНО+ H2О

(1)

C3H6 + 0,5 О2  (  (СН3)2СО

(2)

C3H6 +0,5 О2  (  СН3СН2СНО

(3)

Парогазовую смесь, выходящую из реактора, быстро охлаждают впрыскиванием воды и промывают в скруббере водой, извлекая образовавшиеся кислородсодержащие продукты. Газы сбрасывают в атмосферу, а водный раствор направляют на ректификацию для выделения аллилового спирта, ацетона  и ацетальдегида.

Задача № 78

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Нагрузка установки по пропилену, т/сут
	50
	40
	60
	55

	Состав безводной реакц. смеси, % моль

                                                  акролеин

                                                       ацетон

                             пропионовый альдегид
	90

7

3
	88

5

7
	90

8

2
	87

6

7

	Мольное соотношение  О2 : C3H6
	4 : 1
	7 : 1
	8 : 1
	10 : 1

	Концентрация О2 в смеси С3Н6+О2+N2,% об
	4 
	6 
	8 
	7 

	Концентрация технического кислорода, % об.  (примесь – азот)
	95
	98
	96
	94

	Концентрация технического азота, % об.
	100
	100
	100
	100


Задача № 79

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность установки , т/сут
	80
	110
	130
	150

	Состав безводной реакц. смеси, % моль. 

                                                        акролеин

                                                            ацетон

                                 пропионовый альдегид
	80

15

5
	82

15

3
	86

12

2
	80

13

7

	Мольное соотношение  О2 : C3H6
	5 : 1
	6 : 1
	8 : 1
	10 : 1

	Концентрация О2 в смеси С3Н6+О2+N2, % об
	4,8
	8,0
	6,0
	5,0

	Потери пропилена, % мас. от поданного
	1,0
	1,5
	2,0
	2,5

	Концентрация технического кислорода, % об.  (примесь – азот)
	95
	98
	96
	94

	Концентрация технического азота, % об.
	100
	100
	100
	100

	Конверсия пропилена, %
	100
	100
	100
	100


Производство метилмеркаптана

Метанол испаряют, смешивают с сероводородом, нагревают до 400(С и подают в контактный аппарат с окисно – алюминиевым катализатором:

CH3OH  +  H2S  (  CH3SH  +  H2O

(1)
CH3OH  (  CO  +  2H2


  (2)
(CH3)2O  +  H2S  (  CH3SH  +  CH3OH

(3)
Отходящие газы охлаждают, пары воды конденсируют и отделяют. Из несконденсировавшихся газов холодным метанолом абсорбируют меркаптан и непревращенный метанол. Водород и СО выводятся с верха абсорбера. Ректификацией отделяют метанол и возвращают в процесс, а товарный метилмеркаптан получается после дополнительной очистки.

Задача № 80

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность установки, т/сут
	500

	Состав метанола, %мас:                 метанол

                                         диметиловый эфир
	80

20

	Конверсия диметилового эфира, %
	71
	72
	70
	69

	Мольное соотношение H2S : CH3OH
	2,5 : 1
	2,1 : 1
	2,2 : 1
	2 : 1

	Выход СО на поданный метанол, %
	2
	6
	3
	4

	Конверсия метанола, %
	93
	92
	90
	92


Задача № 81

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Нагрузка по метанолу, тыс.т/год
	10
	12
	8
	6

	Состав метанола, %мас:                  метанол

                                         диметиловый эфир
	80

20
	85

15
	90

10
	85

15

	Потери метанола от поданного, %
	1
	2
	2
	2

	Мольное соотношение H2S : CH3OH
	2,5 :1
	2,1 : 1
	2,2 : 1
	2 : 1

	Выход СО на поданный метанол, %
	2
	6
	3
	2

	Выход метилмеркаптана на поданный эфир, %
	70
	69,5
	71
	72

	Конверсия метанола, %
	90
	93
	94
	91


Получение ацетилена окислительным пиролизом метана.

Процесс пиролиза проводят при температуре 1400-1500(С. Высокая температура создается путем неполного сжигания в реакционной печи некоторой части метана. Раздельно подогретые до 500(С метан и технический кислород с высокой скоростью подаются в печь, где протекают следующие реакции:

2 CH4   (  С2Н2 + 3 Н2  

(1)

CH4 + 2 О2  (  СО2 + 2 Н2О

(2)

СН4 ( С + 2 Н2



(3)
Продукты реакции по выходе из реакционной камеры быстро охлаждают до 80(С впрыском воды. Охлажденные газы промывают водой от сажи, сжимают до 1-2 МПа и направляют на абсорбционное выделение ацетилена.

Задача № 82

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Нагрузка установки по метану, тыс. м3/сут
	20
	50
	25
	30

	Концентрация CH4, % об. (примесь – азот)
	95
	96
	98,5
	94

	Концентрация О2, % об. (примесь –азот)
	98
	95
	96
	94

	Мольное соотношение СН4 : О2
	1 : 0,6
	1 : 0,7
	1 : 0,65
	1 : 0,8

	Выход С2Н2 на превращенный метан, %
	30
	35
	32
	30

	Конверсия метана, % 
	94
	92
	96
	95

	Конверсия кислорода, %
	98
	97
	98
	96


Задача № 83

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по ацетилену, т/час
	5
	6
	7
	8

	Состав природного газа, % об.        метан

     инертные примеси (в пересчете на СО2)
	95

5
	94

6
	98

2
	96

4

	Концентрация О2 в воздухе, % об. 
	32
	33
	34
	35

	Мольное соотношение СН4 : О2
	1 : 0,5
	1 : 0,6
	1 : 0,65
	1 : 0,7

	Выход ацетилена на поданный метан, %
	20
	25
	15
	35

	Конверсия кислорода, %
	100
	100
	100
	100

	Состав технического кислорода, % об.:   азот

                                                             кислород
	5

95
	3

97
	3

97
	4

96


Производство метакролеина на основе изобутилена

Приготовляют смесь газообразного изобутилена с воздухом. Реакция протекает в аппарате типа теплообменника, трубы которого заполнены медным катализатором. При температуре 350(С и давлении 1 МПа образуются целевой метакролеин и побочные продукты реакции:

C4H8 + О2  (  CH2=С(СН3)-СНО+ H2О

(1)

C4H8 + О2  (  (СН3)2СО  +  СН2О

(2)

C4H8 +0,5 О2  (  СН2=С(СН3)-СН2-ОН

(3)

Парогазовую смесь, выходящую из реактора, быстро охлаждают впрыскиванием воды и промывают в скруббере водой, извлекая образовавшиеся кислородсодержащие продукты. Газы сбрасывают в атмосферу, а водный раствор направляют на ректификацию для выделения аллилового спирта, ацетона  и метакролеина.

Задача № 84

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Нагрузка по изобутилену, тыс.т /год
	10
	20
	30
	15

	Выход на превращенный изобутилен, %

                                  метакролеина

                                  металлилового спирта

                                  ацетона
	58

30

10
	60

32

5
	62

28

6
	56

32

10

	Мольное соотношение  С4 Н8 : Н2 О 
	1 : 2
	1 :1,5
	1 : 2
	1 : 1,8

	Конверсия изобутилена, %
	70
	50
	65
	75

	Содержание изобутилена в сырье, %мас
	98
	95
	94
	96

	Концентрация  изобутилена  в смеси

Углеводород – пар – воздух, %моль
	2
	2,5
	3,0
	2,5

	Потери изобутилена, от превращенного, %
	2
	3
	4
	2


Задача № 85

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность, тыс.т/год
	10
	20
	30
	15

	Выход на поданный изобутилен, %

                                   метакролеина

                                   металлилового спирта

                                   ацетона
	58

32

8
	60

34

5
	56

32

9
	60

35

3

	Мольное соотношение  С4Н8 : Н2 О 
	1 : 2

	Конверсия изобутилена, %
	100

	Потери изобутилена, %
	2
	1
	3
	2

	Концентрация  изобутилена  в смеси

Углеводород – пар – воздух, %моль
	2,0
	3,0
	2,5
	3,0


Производство циклогексанона дегидрированием  циклогексанола.

Циклогексанол поступает в систему испарителей-перегревателей, где нагревается до температуры реакции частично охлажденными топочными газами. Затем пары спирта пропускают через слой катализатора в трубах реактора. Реакционная смесь подогревается до 400-450(С топочными газами циркулирующими в межтрубном пространстве.

По выходе из контактного аппарата газы охлаждают в холодильнике - конденсаторе. Полученный водный раствор разгоняют, выделяя целевой продукт и непревращенный спирт, который возвращают в процесс.

Задача № 86

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Нагрузка установки по циклогексанолу, т/сут
	100
	150
	120
	140

	Состав безводной реакционной смеси, 

% мольн.:       циклогексанон

                        циклогексанол

                        циклогексен
	80

18

2
	82

16

2
	78

20

2
	80

16

4

	Потери циклогексанола, % мас. 
	2,0
	1,0
	1,8
	1,5


Задача № 87

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по циклогексанону, т/сут
	200
	400
	300
	250

	Состав безводной реакционной смеси, 

% мольн.:       циклогексанон

                        циклогексанол

                        циклогексен
	80

10

10
	85

10

5
	80

16

4
	80

15

5

	Потери циклогексанола, % мас. 
	1,0
	2,0
	2,0
	1,0

	Потери циклогексанона, % мас. 
	1,5
	1,0
	1,1
	0,9


Производство изопропанола гидратацией пропилена

Пропан – пропиленовую фракцию (ППФ) нагревают до 210(С и под давлением 21 МПа подают в реактор, заполненный катализатором. Параллельно подают горячую воду. Протекают реакции гидратации:

C3H6 + H2O  (  CH3CH(ОН)-CH3


(1)

2 C3H6 + H2O  (  (C3H7)2O 


(2)

Реакционные газы охлаждают, неконденсирующийся пропилен возвращают в процесс, а жидкую фазу разделяют азеотропной перегонкой. Тройную азеотропную смесь изопропанол – эфир – вода после отстаивания от воды разгоняют на эфир и товарный изопропанол.

Задача № 88

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Нагрузка установки по ППФ, тыс.м3/год
	45
	60
	40
	45

	Содержание пропилена в ППФ, %об:
	90

	Состав безводн. реакционной смеси, % моль

                                   пропилен

                              изопропанол

            диизопропиловый эфир
	87,43

11,43

1,14

	Мольное соотношение C3H6 : H2O
	1 : 8
	1 : 10
	1 : 9
	1 : 7

	Потери пропилена, %мас.
	1,5
	2
	2,5
	1,5


Задача № 89

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность установки тыс. т/год
	100

	Содержание пропилена в ППФ, %об
	75
	80
	82
	76

	Конверсия пропилена, %
	80
	75
	80
	75

	Мольное соотношение C3H6 : H2O
	1 : 8
	1 : 9
	1 : 7
	1 : 10

	Выход изопропанола на превращенный C3H6, %
	92 
	93 
	90 
	90 

	Потери пропилена %мас.
	2
	1
	2
	1


Получение ацетилена окислительным пиролизом метана.

Процесс пиролиза проводят при температуре 1400-1500(С. Высокая температура создается путем неполного сжигания в реакционной печи некоторой части метана. Раздельно подогретые до 500(С метан и технический кислород с высокой скоростью подаются в печь, где протекают следующие реакции:

2 СН4 + 1.5 О2 ( С2Н2 + 3 Н2О


(1)

2 CH4   (  С2Н2 + 3 Н2  



(2)

CH4 + 2 О2  (  СО2 + 2 Н2О


(3)

СН4 + 0,5 О2( СО + 2 Н2 


(4)
Продукты реакции по выходе из реакционной камеры быстро охлаждают до 80(С впрыском воды. Охлажденные газы промывают водой от сажи, сжимают до 1-2 МПа и направляют на абсорбционное выделение ацетилена.

Задача № 90

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Нагрузка установки по метану, тыс.м3 /сут.
	10
	20
	25
	15

	Состав сухого конвертированного газа после выделения ацетилена, % об.:               азот

                                                         водород

                                              окись углерода

                                        двуокись углерода

                                                               метан
	2,4

64.6

24.3

3,7

5.0
	2.6

62,8

20,2

4,4

10.0
	2.6

63.0

22.6

3,8

8,0
	0.4

65,2

20,5

3.3

10.6

	Технический кислород, % об. :          О2                  

                                                              N2
	95

5
	94

6
	94

6
	96

4

	Концентрация метана, % об. 
	100
	100
	100
	100


Задача № 91

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по ацетилену, т/сут
	100
	90
	85
	68

	Состав сухого конвертированного газа после выделения ацетилена, % об.:                азот

                                                          водород

                                              окись углерода

                                         двуокись углерода

                                                               метан
	2,4

64.6

24.3

3,7

5.0
	2.6

62,8

20,2

4,4

10.0
	2.6

63.0

22.6

3,8

8,0
	0.4

65,2

20,5

3.3

10.6

	Технический кислород, % об.:                  О2        

                                                                     N2
	95

5
	94

6
	94

6
	96

4

	Концентрация метана, % об. 
	100
	100
	100
	100

	Конверсия кислорода, %
	100
	100
	100
	100


Производство хлористого винила гидрохлорированием ацетилена

 в газовой фазе.

Смесь ацетилена и хлористого водорода подают в реакционное пространство реактора типа теплообменника, трубы которого заполнены гетерогенным катализатором, а в межтрубном циркулирует охлаждающий агент. При температуре 200-220(С и давлении 10 КПа протекают целевая и побочные реакции, причем остаточная влага в сырье вызывает гидратацию ацетилена:

C2H2 + НСl  (  CHCl=СН2

(1)
C2H2 +2 НСl  (  CHCl2 – СН3

(2)

C2H2 + Н2O  (  CH3 –CHO

(3)
Горячие газы охлаждают, отмывают водой от НСl и ацетальдегида, и после осушки твердой щелочью разделяют низкотемпературной ректификацией. 

Задача № 92

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность установки по хлорвинилу - сырцу,   т/ сут
	100
	200
	300
	150

	Состав хлорвинила-сырца, % мас.:

                 хлористый винил

                 дихлорэтан

                 ацетальдегид
	95

4,5

0,5
	95

4,0

1,0
	96

3,5

0,5
	95

4,2

0,8

	Концентрация C2H2, % об. (примесь - СО2)
	97
	99
	98
	96

	Конверсия ацетилена, %
	99
	98
	98,5
	99,5

	Избыток НСl, от стехиометрии, % .
	5
	10
	12
	10

	Потери хлорвинила, % мас. 
	2,0
	1,5
	3,0
	2,5


Задача № 93

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Пропускная способность по C2H2, т/сут
	25
	30
	40
	35

	Концентрация C2H2, % об.(примесь – СО2)
	98
	98,5
	99
	99,5

	Конверсия ацетилена, %
	97
	98
	97,5
	99

	Мольное соотношение С2Н2 : НСl
	1 : 3
	1 : 3,5
	1 : 4
	1 : 4,5

	Содержание воды в НСl, % мас.
	0,1
	0,5
	0,4
	0,2

	Селективность образования хлорвинила,  %
	87 
	90 
	85 
	88 

	Потери, хлорвинила  % мас. 
	2,2
	1,6
	1,0
	2,0


Производство ацетальдоля

Ацетальдегид смешивают с разбавленным раствором КОН и подают в охлаждаемый водой реактор, где при 30(С протекают реакции конденсации:

2СН3СНО  (  СН3СН(ОН)-СН2-СНО
Ацетальдоль

(1)

2СН3СНО  (  СН3-СН=СН-СНО  +  Н2О
Кротоновый альдегид
(2)

4СН3СНО  (  смолы



(3)

Выходящий из реактора раствор обрабатывают фосфорной кислотой для перевода КОН в нерастворимый в воде фосфат калия:

КОН  +  Н3РО4  (  К3РО4  +  3Н2О


(4)

После отделения осадка соли раствор подвергают ректификации. Непревращенный ацетальдегид отгоняют и возвращают в процесс, ацетальдоль выделяют как товарный продукт.

Задача № 94

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Пропускная способность, тыс.т/год
	20
	25
	30
	28

	Конверсия ацетальдегида, %
	50
	40
	45
	60

	Концентрация рабочего раствора КОН, %мас
	5
	6
	5
	5

	Загрузка КОН, %мас. к ацетальдегиду 
	0,2
	0,1
	0,2
	0,2

	Концентрация фосфорной кислоты, %мас
	97
	96
	98
	98

	Рабочая концентрация Н3РО4, %мас
	20
	23
	25
	26

	Выход на превращенный ацетальдегид, %

                                                                  альдоля

                                         кротонового альдегида

                                                                       смол
	87

10

3
	86

10

4
	88

10

2
	84

8

8


Задача № 95

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по альдолю, тыс.т/год
	10
	15
	20
	25

	Конверсия ацетальдегида, %
	45
	50
	60
	48

	Концентрация исходного р-ра КОН, %мас
	40
	42
	43
	40

	Концентрация рабочего раствора КОН, %мас
	5
	6
	5,5
	6

	Загрузка КОН, %мас. к ацетальдегиду 
	0,2
	0,22
	0,18
	0,2

	Концентрация фосфорной кислоты, %мас
	98
	96
	96
	98

	Рабочая концентрация Н3РО4, %мас
	25
	30
	22
	28

	Выход на превращенный ацетальдегид, %

                                         альдоля

                                         кротонового альдегида

                                         смол
	88

10

2
	85

10

5
	89

10

1
	84

8

8


Производство сернокислого алюминия.

Белую глину (каолин) размалывают и шнековым питателем подают в реактор с мешалкой, где под действием серной кислоты протекают реакции:

Al2O3 + 3H2SO4( Al2(SO4)3 + 3H2O

(1)
Fe2O3 + 3H2SO4(Fe2(SO4)3 + 3H2O

(2)
Температуру 60-70(С поддерживают с помощью охлаждающих змеевиков. Непревращенные оксиды и балластные примеси отделяют в виде шлака отстаиванием реакционной массы, а осветленный раствор подвергают упариванию. Горячий концентрат охлаждают для кристаллизации солей, которые отделяют фильтрованием. Маточный раствор возвращают на выпарную установку или рециркулируют в реактор.

Задача № 96

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по Al2(SO4)3, т/сут
	3,06
	2,22
	4,03
	4,97

	Содержание в растворе, % мас.:  Al2(SO4)3
                                                        Fe2(SO4)3 
	25,36

1,57
	20,6

1,31
	15,91

0,76
	10,8

0,51

	Конверсия оксида алюминия, %
	80
	90
	88
	92

	Конверсия оксида железа, %
	90
	90
	92
	88

	Содержание SiO2 в шлаке, % мас.
	88,25
	94,2
	92,32
	94,14

	Конверсия  серной кислоты, %
	100
	100
	100
	100

	Концентрация серной кислоты, %
	25
	20
	15
	10


Задача № 97

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Пропускная способность каолину, т/сут
	3,0
	2,1
	3,5
	4,0

	Состав каолина, %мас.:          оксид алюминия

                                                        оксид железа

                                                      оксид кремния
	38,0

2,8

59,2
	35,0

3,0

62,0
	39,0

2,4

58,6
	40,3

2,7

57,0

	Конверсия оксида алюминия, %
	80
	90
	88
	92

	Конверсия оксида железа, %
	90
	90
	92
	88

	Конверсия  серной кислоты, %
	100
	100
	100
	100

	Избыток H2SO4, % от стехиометрии
	150
	160
	155
	162

	Концентрация серной кислоты, % мас.
	25
	20
	15
	10


Производство дихлорэтана хлорированием этилена.

Газообразный хлор и этилен после осушки раздельно подают в барботажный реактор, заполненный продуктами реакции. Растворяясь в продуктах, газы реагируют друг с другом:

C2H4 + Сl2  (  CH2 Cl - СН2Сl


(1)
C2H4 +2Сl2  (  CHCl2 – СН2Cl + HCl

(2)
C3H6 + Cl2  (  C3H6Cl2 



(3)
Температуру поддерживают не выше 50(С с помощью выносного холодильника. Унесенные из реактора продукты конденсируют и отделяют, газы промывают водой и сбрасывают в атмосферу. Жидкие продукты нейтрализуют раствором щелочи в противоточном экстракторе и направляют на ректификацию.

Задача № 98

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность установки, кг/ час
	3125
	3200
	3150
	3175

	Состав технического хлора, % об.:      хлор

                                               углекислый газ

                                                         кислород

                                                                  азот
	95

2,0

2,5

0,5
	96

1,5

1,5

1,0
	96,5

2,0

1,5

0
	95,5

2,0

2,0

0,5

	Состав технического этилена, % об.:   этилен

                                                                     этан

                                                                   метан

                                                             пропилен
	96

2,5

1,0

0,5
	96,5

2,0

0,5

1,0
	97

2,0

0,5

0,5
	95,5

2,0

1,5

1,0

	Количество образующегося трихлорэтана, % мас. от количества дихлорэтана
	3,0
	3,5
	4,0
	4,5

	Избыток C2H4, от стехиометрии, % мас.
	5
	6
	4
	4,5

	Конверсия пропилена, %
	100
	90
	80
	70

	Конверсия хлора, %
	100
	100
	100
	100

	Потери дихлорэтана, % мас. 
	3
	4
	4,5
	5


Задача № 99

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Пропускная способность установки по этилену, т/сут
	50
	75
	60
	79

	Состав технического хлора, % об.:      хлор

                                               углекислый газ

                                                         кислород

                                                                 азот
	96

2,0

1,5

0,5
	95

1,5

1,5

2,0
	96,5

2,5

0,5

0,5
	94,5

3,0

2,0

0,5

	Состав технического этилена, % об.:     этилен

                                                                       этан

                                                                      метан

                                                               пропилен
	96

2,6

1,0

0,4
	97,5

1,0

0,5

1,0
	98

1,0

0,5

0,5
	96,5

1,0

1,5

1,0

	Конверсия этилена, %
	98
	97
	95
	94

	Мольное соотношение «этилен – хлор»
	1 : 3
	1 : 3,5
	1 : 4
	1 : 3

	Селективность по дихлорэтану, %
	90
	92
	95
	91

	Конверсия пропилена, %
	100
	90
	80
	70

	Потери этилена от поданного, % мас. 
	3
	4
	4,5
	5


Производство уксусной кислоты окислением ацетальдегида кислородом воздуха.

Охлажденный ацетальдегид смешивают с гомогенным катализатором и подают в нижнюю часть окислительной колонны. Сюда же параллельным потоком подают воздух. В процессе окисления протекают следующие реакции:

CH3 – СНО  +  0,5 О2  (  CH3-СООН




(1)

3 CH3 - СНО  + 3 О2  ( 2 CH3 СООН  +  НСООН  +  Н2О + СО2

(2)
В колонне змеевиками охлаждения поддерживают температуру 60-75(С. Рабочее давление 0,4 МПа. Из парогазовой смеси, выходящей с верха колонны, конденсируют и возвращают в процесс непревращенный ацетальдегид. Жидкие продукты с верха колонны направляют на ректификацию, где от уксусной кислоты отделяют низкокипящие примеси и катализатор.

Задача № 100

	 Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Количество реакционной смеси, т/сут
	41
	42
	43
	44

	Состав реакционной смеси (без учета воды), 

 % мас.:                      уксусная кислота

                                           ацетальдегид

                                 муравьиная кислота
	92

7

1
	93

5

2
	94

5

1
	91

7

2

	Содержание ацетальдегида, % мас

                       примесь - вода   
	98

2
	97

3
	99

1
	98

2

	Избыток воздуха от стехиометрии
	1,4
	1,5
	1,3
	1,6

	Потери ацетальдегида, % мас. от поданного
	2
	3
	1,5
	2,5


Задача № 101

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Нагрузка по техническому ацетальдегиду, т/с
	40
	60
	80
	100

	Состав технического ацетальдегида, % мас:

                                     ацетальдегид

                                уксусная кислота

                                                    вода
	97

2,0

1,0
	98

1,0

1,0
	99

0,5

0,5
	97

2,0

1,0

	Избыток воздуха от стехиометрии
	1,5
	1,6
	1,7
	1,6

	Конверсия ацетальдегида, %
	96
	92
	95
	94

	Выход на превращенный ацетальдегид, % 

                                   уксусной кислоты

                                 муравьиной кислоты
	95

3
	92

4
	93

4
	96

2

	Потери ацетальдегида от поданного, % 
	0,5
	1,03
	0,5
	0,5


Производство аллилового спирта гидрированием пропаргилового спирта

Пропаргиловый спирт (ПРПС) испаряют, пропуская через его слой перегретый водяной пар. Паро-спиртовую смесь смешивают с водородом и пропускают при 140-150(С через контактный аппарат с никелевым катализатором. Протекает целевая реакция образования аллилового спирта, побочно образуется пропанол.

CH(C-CH2 OH + H2( CH2=CH-CH2OH

(1)

CH(C-CH2 OH + 2H2( CH3-CH2-CH2OH

(2)

Реакционные газы охлаждают, непревращенный водород возвращают в процесс. Жидкие продукты разделяют ректификацией.

Задача № 102

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность установки, т/год
	680
	100
	80
	90

	Концентрация ПРПС, % мас.
	95
	96
	97
	98

	Содержание Н2 в сырье,. примесь – СН4 , %об
	96 
	95 
	97 
	95 

	Мольное соотношение водяной пар : водород
	1 : 1
	1 : 2
	1 : 1,5
	1 : 1

	Состав безводной реакцион. смеси, % мас.

                         аллиловый спирт

                       пропиловый спирт

                       пропаргиловый спирт
	80

10

10
	85

5

10
	90

5

5
	84

8

8

	Потери пропаргилового спирта, % мас.
	2
	3
	4
	3

	Конверсия водорода, %
	50
	52
	48
	54


Задача № 103

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Нагрузка установки по ПРПС, т/сут
	80
	75
	85
	70

	Концентрация ПРПС, % мас.
	94
	95
	96
	98

	Содержание Н2 в сырье, (примесь– СН4),  %об
	96 
	95 
	97 
	95 

	Конверсия пропаргилового спирта, %
	87
	90
	92
	94

	Конверсия водорода, %
	60
	58
	62
	55

	Мольное соотношение водяной пар : водород
	1 : 1
	1 : 2
	1 : 1,5
	1 : 1

	Селективность процесса, %
	97
	96
	95
	98

	Потери пропаргилового спирта, % мас.
	2
	3
	4
	3


Производство дивинила по С.В. Лебедеву.

Процесс протекает в ретортной печи, которая обогревается сжиганием природного газа. Горячие газы нагревают реторты, заполненные гетерогенным катализатором, на котором при 450-500(С протекают следующие реакции:

2C2H5ОН  (  CH2=СН-СН=СН2+2 H2О + Н2

(1)
2C2H5ОН (  (СН3СН2)2О + Н2О



(2)

C2H5ОН (  СН3СНО + Н2



(3)
В нижней части горячие топочные газы перегревают пары спирта, поступающие в реактор. Газообразная реакционная смесь охлаждается, при этом конденсируются не вошедший в реакцию спирт и часть эфира и альдегида. Дивинил выделяют из несконденсированных газов путем абсорбции, отгонки абсорбента, водной промывки и ректификации.

Задача № 104

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Пропускная способность по спирту, т/сут
	50
	80
	60
	70

	Состав безводной реакционной смеси, % мас.:

                                                               дивинил

                                                                 этанол

                                                      ацетальдегид

                                                диэтиловый эфир
	20

65

10

5
	22

63

8

7
	24

63

7

6
	21

65

8

6

	Концентрация этанола, % мас.
	96
	95
	96
	95


Задача № 105

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по дивинилу,   т/ сут
	50
	60
	70
	80

	Состав безводной реакционной смеси, % мас.:

                                                 дивинил

                                                    этанол

                                         ацетальдегид

                                   диэтиловый эфир
	35

55

6

4
	42

50

4

4
	39

56

2

3
	30

60

4

6

	Концентрация этанола, % мас.
	96
	95
	96
	95

	Потери этанола, % мас.
	2,0
	3,0
	1,5
	2,5


Производство изопрена на основе изобутилена

Подкисленный серной кислотой водный раствор формальдегида при температуре 90(С и давлении 0,7 МПа подают в реактор, туда же поступает изобутиленовая фракция (ИБФ):
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Смесь продуктов и непревращенного формальдегида поступает в сепаратор, в котором газы отделяются от жидкости. Из жидкой фазы отстаиванием отделяют водный слой. Органический слой отмывают водой, нейтрализуют раствором щелочи и отгоняют диоксан и метилбутандиол. Эти продукты смешивают с водяным паром и пропускают над катализатором при 400(С:


[image: image486.wmf]C

H

2

H

2

C

O

H

2

C

O

C

C

H

3

C

H

3

C

H

2

=

C

(

C

H

3

)

-

C

H

=

C

H

2

 

 

+

 

 

C

H

2

O

 

 

+

 

 

H

2

O

(

C

H

3

)

2

(

O

H

)

C

-

C

H

2

-

C

H

2

-

O

H

C

H

2

=

C

(

C

H

3

)

-

C

H

=

C

H

2

È

ç

î

ï

ð

å

í

(

3

)

(

4

)


Реакционные газы охлаждают, отгоняют воду и формальдегид, а товарный изопрен выделяют ректификацией.

Задача № 106

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по изопрену, тыс.т/год
	250

	Состав ИБФ, %об:                      изобутилен

                                                         изобутан
	80

20

	Состав кислого раствора, %мас:             вода

                                                   формальдегид

                                                 серная кислота
	20,5

78

1,5
	18,5

80

1,5
	22,5

76

1,5
	20,5

78

1,5

	Конверсия    изобутилена, %
	80
	70
	80
	75

	Конверсия   диметилдиоксана, %
	90

	Конверсия   формальдегида, %
	94
	96
	98
	94

	Конверсия   3- метилбутандиола, %
	100

	Мольное соотношение диоксан : Н2О
	1 : 2
	1 : 2,5
	1 : 3
	1 : 2

	Выход на превращенный изобутилен, %

                                                         диоксана

                                         3-метилбутандиола
	79

11
	81

12
	80

10
	82

15


Задача № 107

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Нагрузка установки по ИБФ, тыс.м3/сут
	40
	50
	60
	40

	Состав ИБФ, %об:                        изобутилен

                                                            изобутан
	70

30
	65

35
	80

20
	72

28

	Состав кислого раствора, %мас:                вода

                                                     формальдегид

                                                   серная кислота
	20,5

78

1,5
	18,5

80

1,5
	22,5

76

1,5
	16,5

82

1,5

	Конверсия изобутилена, %
	80
	85
	90
	82

	Конверсия диметилдиоксана, %
	100

	Конверсия 3- метилбутандиола, %
	100

	Мольное соотношение диоксан : Н2О
	1 : 2

	Выход на превращенный изобутилен, %

                                                         диоксана

                                         3-метилбутандиола
	79

11
	81

12
	80

10
	82

15


Производство гексахлорбензола.

Жидкий хлор испаряют, подогревают до температуры реакции и подают в низ хлоратора. Параллельно подают осушенный бензол. Катализатором служит железная насадка.

 C6H6 + 6 Сl2   (  С6Cl6 + 6 НCl  


(1)

C6H6 + 3 Сl2   (  С6H3Cl3 + 3 НCl


(2)
Процесс протекает при температуре кипения бензола, при этом часть бензола испаряется (таким образом снимается тепловой эффект реакции). Отходящие из реактора газы охлаждают, из них конденсируют и отделяют бензол, который возвращают в процесс. Оставшийся НCl направляют на получение соляной кислоты. Жидкие продукты, отбираемые с верха реактора, нейтрализуют щелочью, промывают водой и направляют на ректификацию

Задача № 108

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по С6Cl6, т/ сут
	40
	30
	25
	20

	Состав реакционной смеси, % мас.:      хлор

                                               гексахлорбензол

                                                  трихлорбензол

                                                                бензол
	2

17

1

80
	1,5

20

0.5

78
	1.5

15

0.5

83
	2

16

1

81

	Концентрация бензола, % мас. 
	97
	98
	96
	98

	Концентрация хлора, % мас.
	96
	95
	97
	95

	Потери бензола, % мас.
	2
	3
	2
	3


Задача № 109

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Пропускная способность по бензолу, т/сут
	36
	40
	42
	35

	Концентрация бензола, % мас. 
	95
	97
	96
	94

	Концентрация хлора, % мас.
	100
	96
	99
	97

	Конверсия бензола, % 
	95
	89
	92
	97

	Конверсия хлора, %
	100
	100
	100
	100

	Селективность превращения бензола, %
	88
	85
	87
	86

	Потери бензола, % мас.
	2,4
	3,3
	3,2
	2,3


Производство синильной кислоты аминированием природного газа

Смесь аммиака и природного газа поступает в реактор, где при атмосферном давлении в пламени электрической дуги (1300(С) протекают реакции:

CH4  +  NH3    (  HCN  +  3H2

(1)
C2H6  +  2NH3    (  2HCN  +  5H2

(2)
C3H8  +  3NH3    (  3HCN  +  7H2

(3)
Из охлажденных реакционных газов водным раствором борного эфира пентаэритрита связывают непревращенный аммиак:

Синильную кислоту, растворенную в воде, десорбируют нагреванием, пары HCN охлаждают и конденсируют. Образующийся водород направляют на другие производства.

Задача № 110

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по HCN, тыс.т/год
	30
	15
	20
	16

	Состав природного газа, %об               метан

                                                                    этан

                                                              пропан
	95

3

2
	90

5

5
	94

4

2
	95

3

2

	Конверсия аммиака, %
	99
	98
	97
	99

	Конверсия углеводородов, %
	100

	Концентрация р-ра борного эфира, %мас
	3

	Соотношение углеводороды : NH3, (моль)
	1 : 1,09
	1 : 1,26
	1 : 1,1
	1 : 1


Задача № 111

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Пропускная способность по газу, тыс.м3/год
	10
	12
	10
	12

	Состав природного газа, %об            метан

                                                                этан
	95

5
	96

4
	94

6
	95

5

	Конверсия аммиака, %
	99
	97
	98
	97

	Конверсия углеводородов, %
	100

	Концентрация р-ра борного эфира, %мас
	3
	4
	3
	4

	Соотношение углеводороды : NH3, (моль)
	1 : 1,15
	1 : 1,2
	1 : 1,2
	1 : 1,2


Производство акрилонитрила окислительным аммонолизом пропилена

Сжатый воздух нагревают вместе с пропиленом, смешивают с аммиаком и подают в контактный аппарат, заполненный твёрдым катализатором. При 400-450(С и давлении 0,3 МПа протекают экзотермические реакции:

С3Н6  +  NH3  +  1.5O2   (  CH2=CH-CN  +  3H2O

(1)
С3Н6  +  NH3  +  2.5O2   (  CH3-CN  +  3H2O  +  CO2
(2)
С3Н6  +  NH3  +  2O2   (  HCN  +  2H2O  +  CO2  +  CH4
(3)
Из контактных газов водой абсорбируют нитрильные соединения. Акрилонитрил и HCN отгоняют и, далее, разделяют ректификацией, а из оставшегося водного раствора дистилляцией выделяют ацетонитрил.

Задача № 112

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Нагрузка установки по пропилену, м3/час
	3275
	3280
	3290
	3000

	Состав безводной реакционной смеси, %моль

                                          ацетонитрил

                                          акрилонитрил

                                           HCN
	80

15

5
	82

13

5
	82

11

7
	80

14

6

	Конверсия аммиака, %
	90
	93
	96
	92

	Концентрация пропилена, %мас
	93
	92
	96
	94

	Соотношение С3Н6 : NH3 : O2, (моль)
	1:0,7:1,7
	1:0,75:1,75
	1:0,8:1,72
	1:0,72:1,7

	Соотношение С3Н6 : H2O, (моль)
	1:3
	1:3,1
	1:2,9
	1:3


Задача № 113

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по акрилонитрилу, кг/час
	6200
	4500
	5000
	5400

	Выход на превращенный аммиак, %     HCN
                                          ацетонитрила

                                          акрилонитрила
	11

7,3

73
	10

8

75
	9,8

7,5

72
	10

7,8

76

	Конверсия аммиака, %
	90
	95
	89
	92

	Концентрация пропилена, %мас
	93
	92
	96
	94

	Соотношение С3Н6 : NH3 : O2, (моль)
	1:0,7:1,7
	1:0,75:1,72
	1:0,75:1,72
	1:0,7:1,7

	Соотношение С3Н6 : H2O, (моль)
	1:3
	1:3
	1:2,9
	1:2,8


Производство ацетона неполным окислением изопропанола в паровой фазе.

Поток воздуха насыщают парами изопропанола, паровоздушную смесь перегревают до 600(С и в контактном аппарате пропускают через слой серебряных сеток, служащих катализатором. Протекают следующие реакции:

(CH3)2СНОН + 0,5 О2  (  (CH3)2СО + Н2О
(1)

(CH3)2СНОН + 4,5 О2  ( 3СО2 + 4Н2О

(2)

(CH3)2СНОН   (  С3Н6 + Н2О 


(3)

(CH3)2СНОН + 0,5 О2  (  СН4 + СН3СООН
(4)

Контактные газы быстро охлаждают и из них водой абсорбируют ацетон и уксусную кислоту. Товарный ацетон выделяют ректификацией водного раствора.

Задача № 114

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по ацетону,  т/ сут
	200
	350
	380
	240

	Состав сухих отходящих газов после абсорбции продуктов, % об.                     азот

                                        углекислый газ

                                                  пропилен

                                                        метан

                                                  кислород

                                                      ацетон

                                            изопропанол
	85

4,8

3,0

4,0

0,2

2,0

1,0
	80

5,0

6,0

4,6

0,4

2,0

2,0
	78

6,0

8,0

3,8

0,2

3,0

1,0
	75

4,0

10,0

5,9

0,1

3,0

2,0

	Концентрация спирта, % мас. примесь-Н2О 
	94
	90
	96
	96


Задача № 115

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Пропускная способность по изопропанолу, т/сут
	60
	75
	80
	85

	Концентрация спирта, % мас. примесь-Н2О 
	94
	90
	96
	96

	Мольное соотношение спирт : кислород
	1 : 5
	1 : 6
	1 : 6,5
	1 : 5,5

	Конверсия изопропанола, %
	98
	97
	95
	94

	Селективность процесса, %
	81
	78
	83
	75

	Выход С3Н6 на превращенный изопропанол, %
	1,0
	0,8
	0,7
	0,6

	Потери ацетона, % мас. 
	2,0
	1,5
	1,7
	1,8


Получение аллилового спирта методом щелочного гидролиза 

хлористого аллила..

Подогретый раствор щелочи и хлористый аллил подают в гидролизер, где при температуре 150-160(С и давлении 1,4 МПа протекают реакции:

CH2 =CH – CH2Cl + H2O → CH2 = CH – CH2OH + HCl

(1)

2 СН2 =СН – СН2Сl + H2О (  (СН2 = CH – CH2 )2 O + 2 НCl
(2)
NaOH + HCl ( NaCl + H2O




(3)
Из реакционной массы, которую отводят из верхней части реактора, острым водяным паром отгоняют органические продукты. Товарный аллиловый спирт выделяют азеотропной разгонкой.

Задача № 116

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность установки, т/сут
	200
	350
	150
	300

	Состав технического хлористого аллила,

 % мас.:     хлористый аллил

                        хлорпропен-2

                          хлорпропен-1                  
	96

3

1
	95

2

3
	97

2

1
	96

3

1

	Концентрация водного р-ра NaOH, % мас.
	5
	10
	3
	7

	Конверсия хлористого аллила, %
	60
	83
	81
	83

	Потери аллилового спирта, % мас.
	1
	1,5
	2
	1

	Выход диаллилового эфира на хлористый аллил, превращенный в 1 реакции, %
	0.4
	0.3
	0.4
	0.7


Задача № 117

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Нагрузка по хлористому аллилу,  т/сут
	100
	80
	110
	90

	Состав технического хлористого аллила, %мас

.            хлористый аллил

                   хлорпропен-2

                   хлорпропен-1
	96

2

2
	95

2

3
	94

3

3
	96

3

1

	Концентрация водного р-ра NaOH, % мас.
	3
	2.5
	4
	3

	Конверсия хлористого аллила, %
	85
	83
	84
	86

	Потери аллилового спирта, % мас.
	2
	1
	2
	1

	Выход диаллилового эфира на превращенный хлористый аллил,  %
	8
	7
	6
	7


Производство изопропанола гидратацией пропилена

Пропан-пропиленовую фракцию (ППФ) нагревают до 210(С и под давлением 21 МПа подают в реактор, заполненный катализатором. Параллельно подают горячую воду. Протекают реакции гидратации:

C3H6 + H2O ( CH3CH(ОН)-CH3

(1)

2 C3H6  +Н2О( (C3H7)2O 

(2)

Реакционные газы охлаждают, неконденсирующийся пропилен возвращают в процесс, а жидкую фазу разделяют азеотропной перегонкой. Тройную азеотропную смесь изопропанол – эфир – вода после отстаивания от воды разгоняют на эфир и товарный изопропанол.

Задача № 118

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Нагрузка по ППФ, тыс. м3/год
	45
	60
	40
	45

	Состав ППФ, %об:                       пропилен

                                                           пропан
	90

10

	Мольное соотношение C3H6 : H2O
	1 : 8
	1 : 10
	1 : 9
	1 : 10

	Состав безводной р-ционной смеси, %моль

                                         пропилен

                                    изопропанол

                   диизопропиловый эфир
	87,43

11,43

1,14

	Потери C3H6 от исходного, %моль.
	1
	0,8
	1,1
	0,9


Задача № 119

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность установки, тыс.т/год
	100

	Состав ППФ, %мас:                     пропилен

                                                           пропан
	75

25
	80

20
	82

18
	76

24

	Конверсия пропилена, %
	80
	75
	80
	75

	Мольное соотношение C3H6 : H2O
	1 : 8
	1 : 9
	1 : 7
	1 : 10

	Выход изопропанола на превращенный C3H6
	92%
	93%
	90%
	90%

	Потери пропилена %мас.
	2
	1
	2
	1


Производство азотной кислоты окислением аммиака воздухом

Атмосферный воздух сжимают до 0,7 МПа, нагревают до 250-270(С теплотой нитрозных газов и подают на смешение с аммиаком. Жидкий аммиак испаряют, подогревают, смешивают с воздухом и подают в контактный аппарат, где на платиновом катализаторе протекают реакции окисления:

4 NН3 + 5 О2 ( 4 NO + 6 Н2О

(1)

4 NН3 + 3 О2 ( 2 N2  + 6 Н2О

(2)

Нитрозные газы с температурой 890-910(С отдают теплоту в котле – утилизаторе, доокисляются в специальном полом аппарате и отдают свою теплоту воздуху, поступающему на окисление. Далее газы подают под нижнюю тарелку абсорбера, на верхнюю тарелку которого поступает охлажденный паровой конденсат. Протекают реакции образования азотной кислоты, суммарно выражающиеся уравнением:

2 NO + 1,5 O2  + H2O ( 2 HNO3

(3)
Очищенные газы выбрасывают в атмосферу, с нижней части абсорбера отбирают товарную азотную кислоту.

Задача № 120

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность, тыс. т/год
	300
	550
	250
	500

	Концентрация азотной кислоты, % мас.
	49
	50
	60
	63

	Концентрация NH3, %об. (примесь– N2 )
	99
	98
	97
	96

	Концентрация аммиака в воздухе, % об.
	8
	7.5
	9
	8.5

	Конверсия аммиака, %
	100
	98
	97
	96

	Избирательная конверсия аммиака, %
	94
	96
	95
	97

	Потери аммиака, % мас.
	4
	2
	2.5
	1

	Конверсия окиси азота, %
	100
	100
	100
	100


Задача № 121

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Пропускная способность по NН3,тыс.т/год
	500
	600
	300
	450

	Концентрация азотной кислоты, % мас.
	51
	60
	63
	62

	Концентрация NH3, %об. (примесь– N2 )
	99
	98
	97
	96

	Концентрация аммиака в воздухе, % об.
	8
	6.8
	7.8
	8.2

	Конверсия аммиака, %
	99
	95
	97
	98

	Избирательная конверсия аммиака, %
	97
	96
	94
	96

	Потери аммиака, % мас.
	2
	2.5
	3
	1.5

	Конверсия окиси азота, %
	100
	100
	100
	100


Получение амилового спирта методом хлорирования пентана 

с последующим гидролизом хлорпроизводного

Тщательно осушенный хлор и пентановую фракцию (ПФ) раздельно испаряют и подают в хлоратор, где при температуре 200-300(С протекают реакции хлорирования:

С5Н12 +  Cl2 ( C5H11Cl +  НCl

(1)

С5Н12 +  2 Cl2 ( C5H10Cl2  + 2 НCl
(2)

Из отходящих реакционных газов конденсируют и отделяют продукты, а хлороводород направляют на получение соляной кислоты. Хлорпроизводные разделяют ректификацией и монохлорпентан направляют в гидролизер, где при температуре 100-200(С и давлении, достаточном для поддержания смеси в жидкой фазе происходит взаимодействие с водным раствором щелочи:

C5H11Cl + NaOH( C5H11OH + NaCl
(3)

Амиловый спирт выделяют ректификацией.

Задача № 122

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность установки, т/сут
	100
	200
	250
	150

	Состав ПФ, % об.:                        пентан

                                                  изопентан
	55

45
	50

50
	60

40
	52

48

	Концентрация хлора, %об. (примесь–N2)
	96
	93
	98
	95

	Соотношение ПФ: хлор, (моль)
	12 : 15
	10 : 13
	15 : 18
	11 : 13

	Конверсия пентана, %
	98
	95
	94
	96

	Конверсия хлористого амила, %
	100
	100
	100
	100

	Избирательная конверсия  хлора,  %
	94
	96
	95
	97

	Концентрация NaOH, , % мас.
	12
	15
	10
	14


Задача № 123

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Пропускная способность установки по пентановой фракции, т/сут
	200
	450
	250
	300

	Состав ПФ, % об.:                            пентан

                                                      изопентан
	55

45
	50

50
	60

40
	52

48

	Концентрация хлора, %об. (примесь–N2)
	98
	96
	97
	99

	Соотношение ПФ : хлор, (моль)
	10 : 13
	12 : 15
	15 : 18
	11 : 13

	Конверсия пентана, %
	100
	97
	99
	98

	Конверсия хлористого амила, %
	100
	100
	100
	100

	Выход аллилового спирта на превращенный С5Н12,  %
	95
	96
	97
	98

	Концентрация NaOH, % мас.
	12
	15
	10
	14

	Потери пентана, % мас. от поданного
	1
	2
	3
	2.5


Производство уксусного ангидрида из ацетилена и уксусной кислоты.

Тщательно очищенный ацетилен взаимодействует с уксусной кислотой в присутствии ртутного катализатора при температуре 70-80(С. Реакция протекает в аппарате барботажного типа, в результате образуются этилендиацетат и побочный винилацетат: 
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Этилендиацетат выделяют из реакционной массы и направляют на разложение. Уксусный ангидрид в жидкой фазе, нагревая этилендиацетат до 140(С. 

При этом из реактора отгоняется уксусный ангидрид и ацетальдегид, которые, далее, разделяют ректификацией.

Задача № 124 

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Нагрузка по СН3 СООН, тыс.т /год
	30
	50
	40
	60

	Конверсия уксусной кислоты, %
	92
	90
	94
	95

	Концентрация уксусной кислоты, % мас.
	97
	96
	97
	98

	Концентрация С2Н2, %об.(примесь –N2)
	97
	98
	98
	97

	Образуется винилацетата,  тыс. т/год
	3
	5
	4
	3

	Потери СН3 СООН, % мас. от поданной
	4
	5
	3
	4

	Конверсия этилендиацетата, %
	98
	97
	96
	95

	Конверсия ацетилена, %
	100
	100
	100
	100


Задача № 125

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность, т/сут
	100
	95
	110
	89

	Конверсия уксусной кислоты, %
	93
	92
	96
	97

	Концентрация уксусной кислоты, % мас.
	98
	95
	96
	97

	Концентрация С2Н2, %об.(примесь –N2)
	98,5
	97,6
	95,0
	97,0

	Выход уксусного ангидрида на превращенную уксусную кислоту, %
	85
	90
	78
	75

	Потери уксусного ангидрида, % 
	1,5
	1,0
	1,3
	0,4

	Конверсия этилендиацетата, %
	99
	96
	98
	95

	Конверсия ацетилена, %
	100
	100
	100
	100


Получение фталевого ангидрида  окислением нафталина

Подогретый до 100(С воздух барботируют через слой расплавленного нафталина и насыщают его парами. Смесь разбавляют дополнительным количеством воздуха и направляют в трубчатый контактный аппарат, где на неподвижном катализаторе при 370-450(С протекают реакции окисления:

Теплоту реакции отводят расплавом солей, заполняющим межтрубное пространство. Контактные газы охлаждают в котле – утилизаторе до 160-170(С. Целевой продукт вымораживают на внешней поверхности труб масляного холодильника. После этого поток газа переключают на другой холодильник, а в первый подают горячее масло для расплавления фталевого ангидрида, стекающего в сборник. Товарный продукт выделяют вакуумной дистилляцией.

Задача № 126

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Кол-во безводной реакц. смеси, кг/час
	600
	800
	750
	700

	Состав безводной реакционной смеси, 

% мас.:                    фталевый ангидрид

                            малеиновый ангидрид

                                  нафтахинон
	78

20

2
	80

15

5
	79

18

3
	75

20

5

	Конверсия нафталина, %
	100
	100
	100
	100

	Содержание нафталина в сырье, % мас.
	95
	92
	94
	93

	Массовое соотношение воздух : нафталин
	20
	22
	21
	25

	Потери нафталина, % мас. 
	2
	3
	4
	5


Задача № 127

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Нагрузка установки по нафталину, т/сут
	42
	65
	86
	93

	Избыток воздуха от стехиометрии, % мас.
	150
	200
	200
	150

	Потери нафталина, % мас. от поданного
	3
	4
	2
	5

	Состав безводной реакцион. смеси, % мас.:

                    фталевый ангидрид

                малеиновый ангидрид

                                 нафтахинон

                                     нафталин
	55.24

16,92

4.56

23,28
	55.24

16,92

4.56

23,28
	55.24

16,92

4.56

23,28
	55.24

16,92

4.56

23,28


Производство этиленгликоля окислением этилена кислородом воздуха с последующим гидролизом полученной окиси.

Атмосферный воздух и этан – этиленовую фракцию (ЭЭФ) сжимают до 1,5 МПа, смешивают между собой и подают в трубчатый реактор с серебряным катализатором. При температуре 250(С протекает окисление этилена:

С2Н4 +  0,5 О2 ( C2H4О  окись этилена 



(1)

Выходящие реакционные газы отдают тепло смеси, поступающей на реакцию, дополнительно охлаждаются и из них водой поглощают окись этилена. Остаточный газ сбрасывается в атмосферу, а водный раствор окиси этилена подогревают до 150-200(С и подают в адиабатический гидрататор колонного типа, где протекают следующие реакции:

С2Н4О +  Н2О ( C2H4 (ОН)2   этиленгликоль



(2)
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Реакционную массу дросселируют и охлаждают. Газовую фазу отделяют в сепараторе и выводят из системы, а из жидкости отгоняют воду. Органические продукты разгоняют в вакууме для получения товарного этиленгликоля (ЭГ).

Задача № 128

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность установки, т/сут
	200
	150
	300
	250

	Потери ЭГ, % мас. от производительности 
	1
	1.5
	2
	1

	Концентрация С2Н4, % об. (примесь – этан)
	99.5
	99.0
	99.4
	99.2

	Концентрация С2Н4 в смеси с воздухом,  % об
	3.0
	4.0
	4.3 
	3.5

	Соотношение вода : окись этилена (моль) 
	10 : 1
	15 : 1
	20 : 1
	17 : 1

	Образование диэтиленгликоля, % мас. от количества образовавшегося этиленгликоля
	2
	4
	5
	2

	Конверсия этилена, %
	30
	28
	32
	30

	Конверсия окиси этилена, %
	100
	100
	100
	100


Задача № 129

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	 Пропускная способность по ЭЭФ, т/сут
	100
	150
	200
	120

	 Концентрация С2Н4, % об. (примесь – этан)
	99.0
	98.9
	97.9
	99.0

	 Концентрация С2Н4 в смеси с воздухом, %мас 
	3.0
	2.5
	2.0
	2.5

	 Соотношение окись этилена : вода, (моль)
	1 : 16
	1 : 12
	1 : 13
	1 : 15

	 Выход диэтиленгликоля на превращенный 

 этилен, % мас.
	3.0
	2.0
	1.5
	2.5

	 Конверсия этилена, % 
	50
	60
	55
	63

	 Конверсия окиси этилена, %
	100
	100
	100
	100

	 Потери окиси этилена, % мас.
	1.0
	1.5
	1,0
	1.2


Производство малеинового ангидрида окислением бензола

Бензол испаряют, пары перегревают до 450(С смешивают с воздухом и подают в реактор, заполненный катализатором, где протекают следующие реакции:

Из охлажденной смеси, выходящей из реактора, абсорбируют малеиновый ангидрид (МА) и малеиновую кислоту (МК), который далее десорбируют нагреванием до 200(С. Товарный продукт получают после вакуумной ректификации. Непоглощенные газы, выходящие из абсорбера охлаждают, конденсируют непревращенный бензол и воду, которые разделяют. Некоторая часть образовавшегося малеинового ангидрида теряется в побочных реакциях.

Задача № 130

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по ангидриду, тыс.т/год
	50
	40
	30
	20

	Конверсия бензола, %
	50
	45
	55
	50

	Концентрация бензола в воздушно – бензольной смеси, %об
	2
	2,5
	3,0
	2,2

	Выход  на превращенный бензол, %

                         малеинового ангидрида

                         малеиновой кислоты
	90

6
	85

11
	87

10
	88

10

	Потери бензола от превращенного, %
	4
	4
	3
	2


Задача № 131

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Нагрузка установки по бензолу, тыс.т/год
	20
	35
	10
	36

	Состав бензола, %мас                     бензол

                                                  циклогексан
	95

5
	90

10
	94

6
	96

4

	Конверсия бензола, %
	60
	60
	48
	62

	Концентрация бензола в воздушно – бензольной смеси, %об
	2
	3
	4
	2

	Выход  на поданный бензол, %

                         малеинового ангидрида

                         малеиновой кислоты
	40

5
	42

6
	41

4
	40

6

	Потери бензола от превращенного, %
	2
	5
	4
	3


Производство хлоропрена.

На первой стадии ацетилен при температуре 80(С пропускают в аппарате с мешалкой через слой катализатора. Образуются винилацетилен и побочный тример ацетилена.

2С2Н2  ( CН ( С – СН = СН2   (винилацетилен)

(1)

3С2Н2  ( СН2 = СН -С ( С – СН = СН2   (тример)

(2)

Газообразную реакционную смесь разделяют путем ступенчатого охлаждения. Несконденсировавшийся ацетилен возвращают в процесс.

На второй стадии газообразные винилацетилен и хлористый водород взаимодействуют в аппарате, заполненном раствором однохлористой меди при температуре 60(С.

CН ( С – СН = СН2  + НСl ( СН2 = ССl – CH = CH2   (хлоропрен)

(3)

CH ( C – CH = CH2  + 2 HCl ( CH2 = CCl – CH2 - CH2Cl  (дихлорид)
(4)
Продукты непрерывно отгоняют из реактора. Пары хлоропрена и дихлорида конденсируют и подвергают разделению, а не вошедший в реакцию газообразный винилацетилен возвращают в процесс.

Задача № 132

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Пропускная способность по С2Н2, т/час
	10
	8
	12
	13

	Концентрация С2Н2, % об. (примесь – СН4)
	97
	98
	98
	97

	Концентрация НСl, % об. (примесь – Н2)
	95
	96
	94
	97

	Выход хлоропрена на поданный С2Н2, %
	80
	82
	85
	84

	Потери винилацетилена, % мас. 
	1,0
	1,5
	1,2
	2,0

	Выход дихлорида на поданный С2Н2, %
	1
	2
	2
	1

	Выход тримера на поданный ацетилен, %
	5
	4
	3
	3

	Соотношение НСl : винилацетилен, (моль)
	1,5 : 1
	1,5 : 1
	1,6 : 1
	1,6 : 1

	Конверсия винилацетилена, %
	100
	100
	100
	100


Задача № 133

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по хлоропрену, т/час
	10
	12
	8
	7

	Состав реакционной смеси после гидрохлорирования,   % мольн.:

                                        хлоропрен

                                          дихлорид

                                 винилацетилен

                          хлористый водород
	80

10

7

3
	85

10

3

2
	88

8

2

2
	82

8

8

2

	Конверсия ацетилена, %
	40
	45
	50
	56

	Концентрация С2Н2, % об. (примесь – СН4)
	97
	98
	96
	97

	Концентрация НСl, % об. (примесь – Н2)
	90
	95
	92
	96

	Потери винилацетилена, % мас.
	1
	2
	1,5
	2

	Потери хлоропрена, % мас. 
	1,5
	2,0
	1,0
	1,8

	Количество тримера, % мас. от количества образовавшегося винилацетилена
	2
	3
	2
	2,5


Производство нитроциклогексана

Водный раствор азотной кислоты и циклогексан испаряют, пары перегревают до 400(С, смешивают и под давлением 2,5 МПа подают в реактор, где протекают реакции нитрования и окисления:

C6H12  +  HNO3  (  H2O  +  C6H11NO2    нитроциклогексан (НЦГ)
           (1)

C6H11NO2  +  HNO3  (  H2O + C6H10(NO2)2      динитроциклогексан (ДНЦГ)    (2)
H12  +  2HNO3  (  H2O  +  2NO2  +  C6H11OH      циклогексанол (ЦГОЛ)
(3)

2HNO3  (  N2  +  2.5O2  +  H2O



(4)

Реакционную смесь охлаждают, газы отделяют в сепараторе, а конденсат направляют на ректификацию. Оставшийся водный раствор кислоты укрепляют и возвращают в процесс.

Задача № 134

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по НЦГ, тыс.т/год
	10
	20
	30
	10

	Выход на превращенную HNO3, %          НЦГ

                                                                   ДНЦГ

                                                                   ЦГОЛ
	60

6

4
	56

5

9
	54

8

8
	53

5

12

	Мольное соотношение циклогексан : HNO3
	2,3 : 1
	2 : 1
	2,5 : 1
	2,3 : 1

	Конверсия азотной кислоты, %
	15

	Концентрация азотной кислоты, %мас
	50
	52
	54
	55

	Потери циклогексана, %
	3
	4
	2,5
	2


Задача № 135

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Нагрузка по циклогексану, кг/час
	1000
	1200
	1000
	1300

	Избирательная конверсия HNO3, %

                                 в нитроциклогексан

                            в дининроциклогексан

                                       в циклогексанол
	60

20

10
	65

22

3
	64

21

4
	60

18

12

	Мольное соотношение циклогексан : HNO3
	2 : 1
	2 : 1
	2,5 : 1
	2,6 : 1

	Конверсия азотной кислоты, %
	12
	15
	14
	12

	Концентрация азотной кислоты, %мас
	50
	55
	55
	50


Производство этаноламинов из окиси этилена.

Этаноламины получают при температуре 40-65(С и давлении 0,3 МПа пропусканием парообразной окиси этилена через аммиачную воду в аппарате барботажного типа:

С2Н4О + NH3 ( HO-(CH2)2-NH2     (МЭТА)

(1)
HO-(CH2)2-NH2 + С2Н4О ( HO-(CH2)2-NH-(CH2)2-OH     (ДЭТА)

(2)
HO-(CH2)2-NH-(CH2)2-OH + С2Н4О ( [HO-(CH2)2]3 N       (ТЭТА)

(3)
С2Н4О + Н2 О ( НО-(СН2)2-ОН


(4)
Теплоту реакции отводят с помощью змеевиков, в которых циркулирует охлажденный рассол. По выходе из реактора смесь подогревают и отгоняют избыток аммиака и воду. Смесь этаноламинов разделяют фракционированной дистилляцией.

Задача № 136

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по МЭТА, т/сут
	100
	80
	90
	110

	Состав безводной реакционной смеси, 

% мольн.:          моноэтаноламин

                           диэтаноламин

                           триэтаноламин

                           этиленгликоль
	70

20

5

5
	80

10

5

5
	75

15

5

5
	85

5

5

5

	Мольное соотношение NH3  : С2Н4О
	1,6 : 1
	2,0 : 1
	2,5 : 1
	3,5 : 1

	Концентрация водного р-ра NH3, % мас.
	20
	25
	30
	28

	Потери окиси этилена, % мас. от массы полученного моноэтаноламина
	2,0
	3,0
	2,0
	1,0

	Конверсия окиси этилена, %
	100
	100
	100
	100


Задача № 137

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Пропускная способность по С2Н4О, т/сут
	250
	350
	150
	200

	Выход продуктов на превращенную окись этилена, %:        моноэтаноламин

                                 диэтаноламин

                                триэтаноламин

                                 этиленгликоль
	60

30

5

5
	70

20

3

7
	68

10

8

14
	72

18

3

7

	Мольное соотношение NH3  : С2Н4О
	1,8 : 1
	2,0 : 1
	3,0 : 1
	3,5 : 1

	Концентрация водного р-ра NH3, % мас.
	20
	30
	25
	35

	Конверсия окиси этилена, %
	100
	100
	100
	100


Производство фенола и ацетона кумольным способом.

Окисление изопропилбензола (кумола) проводят в тарельчатой реакционной колонне с внутренним охлаждением. Подогретый воздух подают в нижнюю часть колонны под давлением 0,4 МПа. Свежий и оборотный кумол подогревают реакционной массой, выходящей из колонны и направляют на ее верхнюю тарелку. При температуре 110-120(С кумол окисляется до гидропероксида:

С6Н5СН(СН3)2 + О2 ( C6 Н5 (СН3)2СООН
(1)

Из отходящих газов конденсируют унесенный кумол и возвращают в процесс. Оксидат отдает тепло сырью, затем из него под вакуумом отгоняют непревращенный кумол. Концентрированный гидропероксид подвергают разложению под действием серной кислоты в специальном реакторе при температуре кипения ацетона. В результате реакции образуются фенол, ацетон и побочные продукты:

C6 Н5 (СН3)2СООН ( C6H5OH + (СН3)2СО  

(2)

C6 Н5 (СН3)2СООН ( C6H5 СOСH3 + СН3ОН

(3)

Гидропероксид на этой стадии расходуется полностью. Теплота реакции снимается за счет испарения части ацетона. Продукты, выходящие из реактора нейтрализуют щелочью и направляют в многоколонный ректификационный агрегат, где выделяют товарный фенол и ацетон.

Задача № 138

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Пропускная способность по кумолу, т/сут
	100
	170
	190
	230

	Конверсия кумола, %
	28
	35
	32
	25

	Потери кумола, % мас.
	2
	1
	2
	1

	Расход воздуха, % мас. от стехиометрии
	120
	130
	128
	115

	Оксидат со стадии (1)  + 1%-ный раствор H2SO4  загружают в масс. соотношении: 
	0,5 : 1
	0,4 : 1
	0,6 : 1
	0,8 : 1

	Потери фенола, % мас. 
	2
	3
	4
	5

	Количество ацетофенона, т/сут
	0,2
	0,5
	0,6
	0,8


Задача № 139

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Количество реакционной смеси, т/сут
	100
	110
	120
	130

	Состав безводной реакцион. смеси, % мас.

                     фенол

                     ацетон

                     ацетофенон

                     метанол

                     кумол
	20,30

12,50

0,19

0,05

66,95
	19,00

11,72

0,25

0,07

68,96
	21,00

12,96

0,30

0,08

65,66
	25,00

15,43

0,10

0,03

59,44

	Расход воздуха, % мас. от стехиометрии
	150
	140
	130
	120

	Оксидат со стадии (1)  + 1%-ный раствор H2SO4 загружают в масс. соотношении: 
	0,5 : 1
	0,4 : 1
	0,6 : 1
	0,8 : 1

	Потери кумола, % мас. 
	2
	3
	4
	5


Производство бутанола гидрированием кротонового альдегида

Ацетальдоль при нагревании до 130(С и под давлением 0,3МПа дегидратируют до кротонового альдегида (КА):

СН3-СН(ОН)-СН2-СНО  (  СН3-СН=СН-СНО  +  Н2О

(1)

Альдегид в виде азеотропа с водой отгоняют из реактора, воду отделяют отстаиванием, а органическую часть испаряют, смешивают с водородом и направляют в реактор гидрирования. При температуре 160(С образуется бутанол и некоторые побочные продукты:

СН3-СН=СН-СНО  +  2Н2  (  СН3-СН2-СН2-СН2-ОН

(2)

2СН3-СН2-СН2-СН2-ОН  (  (СН3-СН2-СН2-СН2)2О  +  Н2О
(3)

СН3-СН=СН-СНО  +  Н2  (  СН3-СН=СН-СН2-ОН

(4)

Теплота реакции отводится за счет испарения парового конденсата в межтрубном пространстве реактора. В сепараторе непревращенный водород отделяют и возвращают в процесс, а жидкую фазу разделяют ректификацией.

Задача № 140

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Нагрузка по ацетальдолю, тыс.т/год
	20
	30
	25
	20

	Состав ацетальдоля, %мас         ацетальдоль

                                             уксусная кислота

                                          уксусный альдегид
	98

1

1
	97

1

2
	98

1

1
	97

2

1

	Конверсия ацетальдоля, %
	96
	97
	94
	98

	Конверсия кротонового альдегида, %
	98
	95
	98
	95

	Мольное соотношение КА : Н2
	1 : 10
	1 : 12
	 1 : 10
	1 : 14

	Выход  на превращенный КА, %       бутанола

                                                                    эфира
	92

6
	88

8
	90

8
	90

8

	Потери ацетальдоля, %
	3
	4
	2
	2


Задача № 141

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по бутанолу, кг/час
	4000
	3500
	3700
	3800

	Состав дегазированной реакц. смеси, %моль

                                         бутанол

                                              эфир

                                               вода 

                   кротоновый альдегид

                         кротиловый спирт
	80

5

5

8

2
	78

4

4

10

4
	82

4

4

8

2
	76

6

6

10

2

	Мольное соотношение КА : Н2
	1 : 12
	1 : 10
	 1 : 11
	1 : 10

	Состав ацетальдоля, %мас      ацетальдоль

                                           уксусная кислота

                                         уксусный альдегид
	98

1

1
	99

0,7

0,3
	96

2

2
	98

1

1


Производство этиленгликоля гидратацией окиси этилена.

Приготавливают 12-14%-ный водный раствор окиси этилена, подогревают до 150-200(С и подают в адиабатический гидрататор колонного типа, где при давлении 1,5 МПа протекают следующие реакции:

С2Н4О + Н2 О ( НО-CН2-СН2-ОН      (ЭГ)

(1)

С2Н4О + НО-CН2-СН2-ОН   ( НО(СН2 )2–О-(СН2)2ОН    (ДЭГ)
(2)

Реакционную массу дросселируют и охлаждают. Газовую фазу отделяют в сепараторе и выводят из системы, а жидкость дросселируют до атмосферного давления и из неё отгоняют воду. Органические продукты разгоняют в вакууме для получения товарного этиленгликоля.

Задача № 142

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по ЭГ, тыс. т/год
	30
	25
	34
	28

	Концентрация окиси этилена, % мас.
	99
	99,5
	99
	98

	Соотношение вода : окись этилена, ( масс)
	10 : 1
	12 : 1
	13 : 1
	10 : 1

	Состав безводной реакционной массы, %мас.

:                               этиленгликоль

                            диэтиленгликоль

                                окись этилена
	95

4

1
	90

9

1
	91

8

1
	96

3

1

	Потери окиси этилена, % мас. 
	2
	3
	3
	2

	Потери ЭГ, % мас. от производительности 
	0,5
	0,8
	0,7
	0,9


Задача № 143

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Пропускная способность установки по окиси этилена, тыс. т/год
	40
	30
	25
	50

	Концентрация окиси этилена, % мас.
	98,0
	96,4
	92,0
	94,0

	Конверсия окиси этилена, %
	95
	98
	96
	97

	Соотношение вода : окись этилена, (моль)
	10 : 1
	15 : 1
	12 : 1
	13 : 1

	Количество диэтиленгликоля, % мас. от пропускной способности установки
	1,0
	0,8
	2,0
	1,5

	Потери окиси этилена, % мас
	0,5
	0,3
	0,3
	0,2

	Потери ЭГ, % мас. от полученного 
	0,6
	0,7
	0,5
	0,7


Производство глицерина

Акролеин смешивают с этанолом, испаряют, пары перегревают до 380(С и при атмосферном давлении пропускают над катализатором:

СН2=СН-СНО  + С2Н5ОН  (  СН3СНО  +  СН2=СН-СН2-ОН  аллиловый спирт
   (1)

2С2Н5ОН  (  (С2Н5)2О  +  Н2О


(2)

2СН3СНО  (  Н2О  +  СН3-СН=СН-СНО  кротоновый альдегид       (3)

Реакционную смесь конденсируют и подают на разделение. На следующей стадии выделенный ректификацией аллиловый спирт нагревают до 70(С и в присутствии катализатора обрабатывают перекисью водорода:

СН2=СН-СН2-ОН  +  Н2О2  (  НО-СН2-СН(ОН)-СН2-ОН           (4)

Товарный глицерин выделяют азеотропной перегонкой.

Задача № 144

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по глицерину, тыс.т/год
	20

	Конверсия аллилового спирта, %
	100

	Конверсия акролеина, %
	100

	Концентрация водного р-ра Н2О2, %мас
	68
	72
	73
	70

	Безводная реакц. смесь со стадии I, %моль

                                     аллиловый спирт

                                            ацетальдегид

                                    диэтиловый эфир

                              кротоновый альдегид

                                                        этанол
	40

30

5

5

20
	46

38

4

4

8
	40

34

5

3

18
	36

30

4

3

27

	Потери аллилового спирта, %
	2
	2,5
	2
	1,5


Задача № 145

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Нагрузка по акролеину, тыс.т/год
	40
	80
	100
	60

	Конверсия аллилового спирта, %
	90
	90
	80
	90

	Конверсия акролеина, %
	100

	Конверсия этанола в диэтиловый эфир, %
	20
	20
	10
	10

	Мольное соотношение акролеин : этанол
	1 : 2
	1 : 2,5
	1 : 2,1
	1 : 2,2

	Концентрация водного р-ра Н2О2, %мас
	68
	72
	73
	72

	Выход на поданный акролеин, %

                                     аллилового спирта

                              кротонового альдегида 

                                             ацетальдегида
	50

10

40
	52

12

36
	54

12

34
	50

10

40


Производство адипиновой кислоты

Тетрагидрофуран (ТГФ) испаряют, смешивают с СО и парами воды, смесь нагревают до 250(С и под давлением 20 МПа пропускают над никелевым катализатором:
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Реакционную смесь охлаждают, отделяют конденсат от газовой фазы. Жидкость разделяют на два слоя, водный слой охлаждают, при этом выпадают кристаллы адипиновой кислоты. Кристаллы отделяют на центрифуге. Органический слой, содержащий побочные продукты и непревращенный тетрагидрофуран, разделяют ректификацией.

Задача № 146

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Пропускная способность по ТГФ, тыс.т/год
	100
	60
	70
	80

	Состав безводной р-ционной смеси, %моль

                               ТГФ

                                адипиновая к-та

                                бутиролактон

                                метанол

                                валериановая к-та
	22

60

4

4

10
	24

62

5

5

4
	25

62

5

5

3
	20

60

8

8

4

	Мольное соотношение ТГФ : СО : Н2О
	1 : 3 : 3
	1:3,2:3
	1:3:3
	1:3:3,5


Задача № 147

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность, тыс.т/год
	50
	60
	80
	50

	Выход на превращенный ТГФ, %

                                адипиновой к-ты

                                бутиролактона

                                валериановой к-ты
	80

15

2
	82

14

3
	80

12

4
	83

10

4

	Мольное соотношение ТГФ : СО : Н2О
	1:3 :3,2
	1:3:3
	1:3,5:3
	1:3:3,5

	Конверсия тетрагидрофурана, %
	80
	60
	70
	80


Производство натриевых солей моноамида сульфоянтарной кислоты

Расплав малеинового ангидрида (МА) загружают в реактор, затем подают стеариламин. При 90(С в течении 3 часов протекает реакция образования N-стеариламида малеиновой кислоты.

После окончания реакции в реактор подают водный раствор сульфита натрия и при 80(С получают целевой продукт:

Реакционную смесь отстаивают, верхний масляный слой (непревращенный амид) отделяют, а из водного слоя выпариванием и кристаллизацией выделяют целевой продукт.

Задача № 148

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность установки, тыс.т/год
	80

	Выход яблочной к-ты на превращенный МА, %
	6

	Избыток сульфита натрия, %
	5
	4
	3
	3

	Конверсия амида, %
	100

	Конверсия малеинового ангидрида, %
	97
	96
	94
	95

	Концентрация р-ра Na2SO3, %мас
	30
	40
	28
	20

	Потери амида, %
	4
	3
	2
	5


Задача № 149

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Загрузка малеинового ангидрида т/сут
	5
	6
	8
	5

	Выход моноамида на превращенный МА, %
	100

	Избыток сульфита натрия, %
	4
	2
	3
	2

	Конверсия малеинового ангидрида, %
	95
	96
	98
	95

	Концентрация р-ра Na2SO3, %мас
	40
	35
	42
	44

	Мольное соотношение ангидрид : алкиламин
	1 : 1,2
	1 : 1,1
	1 : 1,05
	1 : 1


Производство малеинового ангидрида парофазным окислением 

бутилена кислородом воздуха.

Пары бутан - бутиленовой фракции (ББФ) смешивают с воздухом, подогревают и под давлением 0,15 МПа подают в контактный аппарат с молибденовым катализатором, где при температуре 427-482(С протекают реакции:

Для отвода тепла в межтрубном пространстве реактора циркулирует расплав солей. Выходящие из реактора контактные газы отдают свою теплоту в котле – утилизаторе, теплообменнике и холодильнике. Малеиновый ангидрид (МА) из газов поглощается водой в виде малеиновой кислоты, 

которую далее дегидратируют снова в ангидрид. Товарный малеиновый ангидрид выделяют

азеотропной перегонкой и ректификацией. Из несконденсированных газов конденсируют непревращенный бутилен и возвращают в процесс.

Задача № 150

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Пропускная способность по ББФ, тыс.т/год.
	10
	20
	25
	10

	Состав ББФ, % об.:                  этан

                                             бутилен

                                               бутан
	10

80

10
	10

85

5
	9

86

5
	10

84

6

	Содержание бутилена в углеводородно - воздушной смеси, %об
	2 
	2,5
	3
	2

	Конверсия  бутилена,    %
	50
	60
	48
	50

	Выход на превращенный бутилен, %

                                    малеиновой кислоты

                               малеинового ангидрида

                                                             смолы
	5

70

6
	6

78

8
	6

82

6
	7

79

5


Задача № 151

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность установки, тыс.т/год
	80
	70
	90
	70

	Состав ББФ, % об.:                    бутилен

                                                        бутан
	80

20
	82

18
	84

16
	86

14

	Содержание бутилена в углеводородно - воздушной смеси, %об
	2 
	2,5
	2
	2,2

	Конверсия  бутилена,    %
	98
	97
	96
	94

	Выход на превращенный бутилен, %

                                малеинового ангидрида 

                                    малеиновой кислоты

                                                             смолы
	89

5

2
	87

4

3
	88

5

4
	86

4

2

	Потери бутилена от превращенного, %
	2
	3
	4
	5


Производство дициандиэтилсульфида

Смесь пропилена, азота и NO нагревают до 500(С и пропускают над серебряным катализатором:

4СН2=СН-СН3 +  6NO  (  6Н2О +  N2  +  4СН2=СН-СN  акрилонитрил
(1)

CH2=CH-CH3 +  Н2О  (  CH3-CН(OH)-CH3  изопропанол


(2)

2СН2=СН-СN  +  Н2О  (NС-СН2-СН2-О-СН2-СН2-СN  диэфир

(3)

Газообразную реакционную смесь охлаждают и смешивают с водой для отделения растворимых продуктов. Пропилен возвращают в процесс, а из водного раствора ректификацией выделяют акрилонитрил. На следующей стадии акрилонитрил нагревают до 180(С, смешивают с сероводородом и в реакторе с ванадиевым катализатором получают целевой продукт:

2CH2=CН-CN  +  H2S  (  S(CH2-CH2-CN)2


(4)

После охлаждения смесь промывают водой для удаления акрилонитрила и H2S. Товарный сульфид получают после осушки.

Задача № 152

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по сульфиду, тыс.т/год
	50
	40
	30
	25

	Мольное соотношение акрилонитрил : H2S 
	1 : 2
	1 : 2,5
	1 : 3
	1 : 2

	Мольное соотношение С3Н6 : N2 : NO
	1:1:1,5
	1:1:1,5
	1:1:1,6
	1:1:1,4

	Конверсия пропилена, %
	82
	80
	84
	80

	Конверсия сероводорода, %
	25
	20
	20
	24

	Выход на превращенный пропилен, %

                                               изопропанола 

                                              акрилонитрила
	22

75
	20

75
	24

76
	22

78


Задача № 153

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Пропускная способность по пропилену, м3/час
	4480
	3200
	3840
	4800

	Содержание С3Н6, %об примесь –С3Н8
	70
	75
	80
	60

	Мольное соотношение акрилонитрил : H2S 
	1 : 2,5
	1 : 2,7
	1 : 2,6
	1 : 2,4

	Мольное соотношение С3Н6 : NO
	1 : 1
	1 : 1,2
	1 : 1,3
	1 : 1,3

	Конверсия пропилена, %
	80
	90
	85
	80

	Выход на превращенный пропилен, %

                                               изопропанола 

                                                         диэфира
	75

20
	80

15
	82

15
	78

18


Производство октилового спирта

Пропан-пропиленовую фракцию (ППФ) смешивают с синтез-газом, нагревают до150(С и под давлением 20 МПа подают в реактор, заполненный твердым катализатором:

С3Н6  +  Н2  +  СО   (  CH3-CН2-CН2-СНО  масляный альдегид         (1)

Реакционную смесь разделяют ректификацией и масляный альдегид подвергают конденсации в присутствии катализатора при 180(С:

2CH3-CН2-CН2-СНО  (  Н2О +  CH3-(CН2)2-CН=С(С2Н5)-СНО  2-этилгексеналь  (2)

Реакционную массу, не разделяя, гидрируют при 250(С на никелевом катализаторе:

CH3-(CН2)2-CН=С(С2Н5)-СНО  +  Н2  (  CH3-(CН2)3-CН(С2Н5)-СНО  2-этилгексаналь (3)

CH3-(CН2)3-CН(С2Н5)-СНО  +  Н2  (  CH3-(CН2)3-CН(С2Н5)-СН2-ОН  октиловый спирт (4)

CH3-CН2-CН2-СНО  +  Н2  (  CH3-(CН2)2-CН2-ОН  бутанол           (5)

Газообразную реакционную смесь охлаждают и конденсируют, отделяют непревращенный водород в сепараторе, а жидкие продукты разделяют ректификацией.

Задача № 154

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Пропускная способность по ППФ, млн.м3/год
	2
	1,8
	2
	1,5

	Содержание С3Н6 в ППФ, %об примесь –С3Н8
	90
	85
	92
	90

	Мольный состав синтез-газа Н2 : СО
	1 : 1

	Конверсия пропилена, %
	80
	90
	85
	92

	Мольное соотношение С3Н6 : синтез-газ
	1 : 2

	Реакционная масса со стадии гидрирования, %мас

                                    2-этилгексаналь

                                    октиловый спирт

                                                    бутанол
	15

80

5
	12

84

4
	15

81

6
	12

85

3


Задача № 155

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность  по октанолу, тыс.т/год
	15
	28
	40
	34

	Содержание С3Н6 в ППФ, %об примесь –С3Н8
	80
	81
	82
	80

	Мольный состав синтез-газа Н2 : СО
	1 : 1

	Конверсия пропилена, %
	80
	90
	80
	90

	Конверсия масляного альдегида, %
	80
	90
	80
	90

	Мольное соотношение С3Н6 : синтез-газ
	1 : 2

	Реакционная масса со стадии гидрирования, %мас

                                    2-этилгексаналь

                                    октиловый спирт

                                                    бутанол
	85

2

13
	86

3

11
	88

4

8
	84

2

14


Производство п-третбутилфенола

Расплавленный фенол нагревают до 120(С и подают в реактор, в который одновременно поступает бутан – бутиленовая фракция (ББФ). В результате реакции алкилирования образуется целевой п-третбутилфенол (ТБФ) и побочные продукты:

Непревращенную бутан – бутиленовую фракцию утилизируют в других производствах, а жидкую реакционную смесь разделяют ректификацией.

Задача № 156

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по ТБФ, тыс.т/год
	50
	40
	45
	30

	Конверсия изобутилена, %
	90
	88
	92
	95

	Конверсия бутиленов, %
	25
	30
	22
	20

	Состав ББФ, %моль              изобутилен

                                                   бутилены

                                                            бутан
	30

60

10

	Выход  на превращенный изобутилен, %

                                                          ТБФ

                                                          ТИФ
	94

5
	95

4
	96

2
	92

4

	Потери изобутилена, %
	1
	1
	2
	4


Задача № 157

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Пропускная способность по ББФ, м3/час
	1000
	1500
	2000
	1600

	Конверсия бутиленов, %
	20
	30
	25
	32

	Конверсия фенола, %
	95
	93
	90
	96

	Состав ББФ, %моль            изобутилен

                                                  бутилены

                                                         бутан
	30

60

10
	35

58

7
	32

60

8
	34

54

12

	Мольное соотношение изобутилен : фенол
	1,1 : 1
	1,2 : 1
	1,1 : 1
	1,3 : 1

	Выход ТИФ на превращенный фенол, %
	4
	5
	3
	4


Производство изопрена на основе димеризации пропилена

Пропан – пропиленовую фракцию (ППФ) нагревают до 200(С, смешивают с перегретым водяным паром и под давлением 20 МПа подают в реактор, заполненный катализаторным раствором. Протекает димеризация пропилена:

2СН2=СН-СН3  (  СН2=С(СН3)-СН2-СН2-СН3  2-метилпентен-1

(1)

Из охлажденной реакционной смеси выделяют непревращенный пропилен. Из жидкой фазы отгоняют 2-метилпентен-1, а оставшийся катализаторный раствор возвращают в процесс. На второй стадии 2-метилпентен-1 разогревают до 200(С и подают на изомеризацию, где на твёрдом катализаторе образуется 2-метилпентен-2:

СН2=С(СН3)-СН2-СН2-СН3  (  (СН3)2С=СН-СН2-СН3


(2)
Полученный продукт на третьей стадии подвергают деметанизации при 700(С:

СН3-С(СН3)=СН-СН2-СН3  (  СН4  +  СН2=С(СН3)-СН=СН2  изопрен
(3)

СН3-С(СН3)=СН-СН2-СН3  (  С2Н4  +  (СН3)2С=СН2  изобутилен

(4)

Товарный изопрен выделяют ректификацией.

Задача № 158

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Пропускная способность по ППФ, м3/час
	5000

	Содержание С3Н6 в ППФ, %об примесь –С3Н8
	98
	99
	98
	99

	Конверсия пропилена, %
	80
	85
	90
	80

	Конверсия 2-метилпентена-1, %
	100

	Мольное соотношение пропилен : водяной пар
	1 : 5
	1 : 6
	1 : 4
	1 : 4

	Выход изопрена на превращенный пропилен, % 
	80
	85
	95
	70

	Потери 2-метилпентена-2, %
	1


Задача № 159

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по изопрену, тыс.т/год
	50
	60
	70
	80

	Содержание С3Н6 в ППФ, %об примесь –С3Н8
	98
	99
	98
	99

	Конверсия пропилена, %
	70
	80
	90
	85

	Конверсия 2-метилпентена-1, %
	100

	Избирательная конверсия 2-метилпентена-2 в изопрен, %
	80
	85
	75
	82

	Потери 2-метилпентена-2, %
	1
	2
	3
	4


Производство окиси бутилена

Бутан – бутиленовую фракцию (ББФ) нагревают до 50(С и подают в реактор, заполненный водой. Одновременно в тот же реактор пропускают газообразный хлор. При гидролизе хлора образуется хлорноватистая и соляная кислоты.

H2O  +  Cl2  (  HClO  +  HCl


(1)
В результате реакции гипохлорирования образуются бутиленхлоргидрин и хлорзамещенные бутаны:

СН3-СН2-СН=СН2  +  HClO  (  СН3-СН2-СН(Cl)-СН2-OH  бутиленхлоргидрин  (2)

CH3-CH2-CH=CH2  +  Cl2  (  CH3-CH2-CH(Cl)-CH2-Cl дихлорбутан              (3)

СН3-СН2-СН=СН2  +  2Cl2  (  Cl-СН2-СН2-СН(Cl)-СН2-Сl  трихлорбутан    (4)

Полученный раствор на второй стадии омыляют известковым молоком при 100(С, при этом образуются окись бутилена (ОБ) и бутиленгликоль (БГ):

Легко кипящую окись бутилена отгоняют из реактора, конденсируют и очищают ректификацией. Остальные продукты, после отстаивания от CaCl2 выделяют фракционированной разгонкой.

Задача № 160

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по ОБ, тыс.т/год
	20
	24
	25
	20

	Содержание С4Н8 в ББФ, %об примесь –С4Н10
	80
	85
	90
	90

	Концентрация известкового молока, %мас
	20
	25
	30
	27

	Конверсия бутилена, %
	80
	85
	80
	82

	Конверсия бутиленхлоргидрина, %
	100

	Мольное соотношение бутилен : хлор
	1 : 2
	1 : 1,5
	1 : 2
	1 : 2

	Содержание бутиленхлоргидрина в реакционной смеси со стадии I, %мас
	5
	6
	5
	6

	Выход на превращенный бутилен, %

                                бутиленхлоргидрина

                                            дихлорбутана

                                           трихлорбутана
	90

6

4
	92

5

3
	90

6

4
	92

6

2

	Выход на превращен. бутиленхлоргидрин, %

                                          окиси бутилена

                                            бутиленгликоля
	89

11
	90

10
	87

13
	91

9


Задача № 161

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Пропускная способность по ББФ, тыс.м3/час
	8
	10
	6
	8

	Содержание С4Н8 в ББФ, %об (примесь –С4Н10)
	80
	85
	90
	92

	Конверсия бутиленхлоргидрина, %

                               в окись бутилена

                               в бутиленгликоль
	87

12
	88

10
	86

13
	87

11

	Конверсия хлора, %
	100

	Мольное соотношение бутилен : хлор
	1 : 1,8
	1 : 1,85
	1 : 1,9
	1 : 1,8

	Мольное соотношение Ca(OH)2 : хлор
	1,2
	1,3
	1,3
	1,2

	Выход на поданный хлор, %

                                бутиленхлоргидрина

                                            дихлорбутана

                                           трихлорбутана
	90

5

5
	92

5

3
	91

6

3
	90

4

6

	Потери бутиленхлоргидрина, от поданного на стадию II, %
	1
	2
	1
	2


Получение этилбензола алкилированием бензола этиленом.

Реакция протекает в колонне – алкилаторе, снабженной рубашкой для охлаждения и сепаратором для отделения жидкого катализаторного комплекса на основе безводного хлористого алюминия. Этан-этиленовую фракцию и осушенный бензол подают в низ колонны. При 90-100(С протекает реакция:

  С2H4  +  C6H6  (  C6Н5C2Н5


(1)
C6Н5C2Н5  +  С2H4  (  C6Н4(C2Н5)2

(2)
Абгазы, выходящие из реактора, охлаждают в обратном конденсаторе для возвращения испарившегося бензола, промывают водой и сбрасывают в атмосферу. Реакционную массу отстаивают от катализаторного комплекса. Углеводородный слой, отбираемый из сепаратора охлаждают, очищают от растворенного катализатора и HCl и подают на ректификацию.

Задача № 162

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность установки по этилбензолу, тыс.т / год
	100
	110
	115
	120

	Потери бензола, % мас.
	1

	Содержание этилена, %об (примесь – этан)
	95

	Конверсия этилена, %
	90
	95
	98
	90

	Мольное соотношение  этилен : бензол
	1 : 3
	1 : 2,8
	1 : 2,7
	1 : 2,5

	Выход на превращенный бензол, %

                                  этилбензола

                                  диэтилбензола
	85

13


Задача № 163

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Пропускная способность по бензолу, кг/час.
	1000
	2000
	3000
	1500

	Потери этилбензола, % мас.
	2,0
	3,0
	2,0
	2,5

	Содержание этилена, %об (примесь – этан)
	95

	Мольное соотношение  этилен : бензол
	1 : 3
	1 : 2
	1 : 2,5
	1 : 2,3

	Конверсия этилена, %
	90
	98
	96
	98

	Состав алкилата, % мас.:            этилбензол

                                                  диэтилбензол

                                                              бензол
	30

10

60
	32

12

56
	30

11

59
	33

13

54


Производство уксусной кислоты карбонилированием метанола

Подогретый метанол и СО подают в реактор, где в жидкой фазе под давлением10 МПа и температуре 250(С в присутствии карбонила кобальта протекают целевые и побочные реакции:

СН3ОН  +  СО   (  СН3СООН


(1)

2СН3ОН  (  (СН3)2О  +  Н2О


(2)

СО  +  Н2О  (  СО2  +  Н2


(3)
СН3СООН  +  СН3ОН  (  СН3СООСН3  +  Н2О
(4)

Реакционную смесь в сепараторе отделяют от газов, которые возвращают в процесс, а из жидкой фазы дросселированием выделяют остатки растворенных газов, затем отгоняют непревращенный метанол. Уксусную кислоту выделяют в виде азеотропа с водой, а из кубовой жидкости отгоняют катализаторный раствор.

Задача № 164

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность установки, тыс.т / год
	150
	100
	120
	130

	Потери метанола от превращенного, %
	2
	1
	1,5
	1

	Содержание метанола, %об (примесь – вода)
	95

	Конверсия метанола, %
	80
	85
	90
	80

	Мольное соотношение  метанол : СО
	1 : 2

	Выход на превращенный метанол, %

                                  (СН3)2О  

                                 СН3СООСН3
	2

3
	3

2
	3

3
	2

2

	Концентрация СО, %об   (примесь – метан)
	97
	98
	96
	97


Задача № 165

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Нагрузка по метанолу, кг/час
	1000
	1500
	2000
	1000

	Потери метанола от превращенного, %.
	4
	3
	2
	5

	Мольное соотношение  метанол : СО
	1 : 1,5
	1 : 2
	 1 : 1,4
	1 : 1,8

	Выход на превращенный метанол, %

                                  СН3СООН

                                 СН3СООСН3
	88,9

1,1
	90

5
	91

5
	89

2

	Концентрация СО, %об   (примесь – метан)
	97
	98
	96
	97


Производство тетрагидрофурана из малеинового ангидрида

Раствор малеинового ангидрида (МА) в бензоле нагревают до 50(С, смешивают с катализатором. Смесь разогревают до 280(С, и под давлением 12 МПа подают в реактор. В избытке водорода протекают реакции:

Малеиновый ангидрид полностью превращается в продукты реакции. Реакционную смесь охлаждают, непревращенный водород отделяют в сепараторе и возвращают в процесс, а из жидкой фаза ректификацией выделяют товарный тетрагидрофуран (ТГФ) и прочие продукты реакции.

Задача № 166

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по ТГФ, тыс.т/год
	100
	120
	130
	150

	Потери МА от поданного, % 
	2
	1
	2
	1

	Содержание Н2, %об (примесь - СН4)
	96
	97
	97,8
	98,5

	Конверсия водорода, %
	50
	60
	80
	60

	Мольное соотношение С6Н6 : МА : Н2
	2 : 1 : 10
	2 : 1 : 11
	2 : 1 : 10
	2 : 1 : 9

	Выход на поданный МА, %

                             тетрагидрофурана

                              бутандиола
	95

3
	89

9
	92

7
	90

8


Задача № 167

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Нагрузка установки по МА, тыс.т / год
	10
	12
	14
	15

	Потери МА от превращенного, % 
	4
	2
	2
	2

	Содержание Н2, %об (примесь - СН4)
	96
	97
	97,8
	98,5

	Конверсия малеинового ангидрида, %
	100
	100
	98
	99

	Мольное соотношение С6Н6 : МА : Н2
	2 : 1 : 10
	2 : 1 : 9
	2 : 1 : 9,5
	2 : 1 : 10

	Выход на превращенный МА, %

                             тетрагидрофурана

                              бутандиола
	90

6
	92

96
	95

3
	94

4


Производство ацетилена пиролизом природного газа

Природный газ поступает в электродуговую печь, где при 1200(С протекают следующие реакции:

2СН4  (  С2Н2  +  3Н2


(1)
С2Н6  (  С2Н2  +  2Н2


(2)
2С3Н8  (  3С2Н2  +  5Н2


(3)
С2Н2  (  2С  +  Н2


(4)
С2Н2  +  Н2  (  С2Н4


(5)
Выходящий и печи газ быстро охлаждают впрыскиванием воды. Сажу отделяют в циклонах и фильтрах. Далее газ сжимают до 2 МПа и из него водой абсорбируют ацетилен. Отмытый газ направляют на установку для выделения метана и этилена. Товарный ацетилен из водного раствора выделяют дросселированием.

Задача № 168

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Пропускная способность по газу, млн.м3 / год
	10

	Потери метана, %
	3
	4
	3
	2

	Состав природного газа, %об             метан

                                                                 этан

                                                            пропан

                                                углекислый газ
	88

8

3

1
	90

6

3

1
	92

4

2

2
	85

10

3

2

	Конверсия, %                                      метана

                                                               этана

                                                           пропана
	70

100

100
	75

100

100
	84

100

100
	80

100

100

	Выход на превращенный ацетилен, %               этилена

                                                                              углерода
	6

4
	7

5
	8

6
	5

5


Задача № 169

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по С2Н2  , млн.м3 / год
	8

	Потери метана, %
	2
	3
	5
	4

	Состав природного газа, %об           метан

                                                                этан

                                                           пропан

                                              углекислый газ
	88

8

3

1
	90

6

3

1
	92

4

2

2
	85

10

3

2

	Конверсия, %                                  метана

                                                            этана

                                                        пропана
	70

100

100
	80

100

100
	70

100

100
	80

100

100

	Выход на превращенный ацетилен, %              этилена

                                                                             углерода
	5

3
	3

4
	4

5
	2

4


Производство стирола дегидратацией метилфенилкарбинола

Метилфенилкарбинол (МФК) испаряют, смешивая с перегретым водяным паром и подают в контактный аппарат с окисно-алюминиевым катализатором, где при температуре 280-320(С протекают целевая и побочные реакции:

С6Н5-СН(ОН)-СН3   (  Н2О  +  С6Н5-СН=СН2  стирол

(1)

2С6Н5-СН(ОН)-СН3  (  Н2О  +  С6Н5-СН(СН3)-О- СН(СН3)-С6Н5  эфир       (2)

2С6Н5-СН=СН2  (  С6Н5-СН(СН3)-СН=СН-С6Н5  димер


(3)

Газообразные продукты реакции охлаждают сырьём, поступающим в процесс. Воду от органической фазы отделяют отстаиванием и снова используют для получения пара, а из органической фазы вакуумной перегонкой выделяют товарный стирол и непревращенный МФК, который возвращают в процесс. 

Задача № 170

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по стиролу, тыс.т / год
	25
	35
	42
	38

	Потери МФК от превращенного, % 
	3
	4
	5
	6

	Конверсия МФК, %
	95
	98
	96
	98

	Мольное соотношение МФК : Н2О
	1 : 10

	Выход на превращенный МФК, %       стирола

                                                                  димера
	80

7
	82

3
	84

5
	80

4


Задача № 171

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Пропускная способность по МФК, тыс.т/ год
	80
	40
	20
	10

	Потери МФК, % 
	3
	4
	5
	2

	Мольное соотношение МФК : Н2О
	1 : 10

	Состав безводной реакционной смеси, %мас

                             стирол

                             МФК

                             эфир

                             димер
	50

30

15

5
	66

22

10

2
	55

30

10

5
	60

30

5

5


Производство окиси пропилена через этилбензол

Этилбензол (ЭБ) подогревают до 150(С и пропускают через каскад барботажных реакторов, в каждый из которых подают воздух. В процессе окисления образуется гидропероксид этилбензола (ГПЭБ), а так же побочные ацетофенон (АФ) и метилфенилкарбинол (МФК):

С6Н5-СН2-СН3  +  О2  (  С6Н5-СН(ООН)-СН3    ГПЭБ

(1)

С6Н5-СН(ООН)-СН3   (  Н2О  +  С6Н5-С(О)-СН3     АФ

(2)

2С6Н5-СН(ООН)-СН3  (  С6Н5-С(О)-СН3   +  С6Н5-СН(ОН)-СН3    МФК
(3)

Из оксидата под вакуумом отгоняют непревращенный этилбензол и возвращают на окисление. Гидропероксид, не отделяя от побочных продуктов, подают в каскад эпоксидирования, в головной реактор которого подают жидкий пропилен и гомогенный молибденовый катализатор. При 110(С и давлении 3,3 МПа протекает экзотермическая реакция образования окиси пропилена (ОП):

Реакционную смесь дросселируют, при этом отделяется не вошедший в реакцию пропилен, который возвращают в процесс. Товарную окись пропилена, а также АФ и МФК выделяют ректификацией.

Задача № 172

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность, тыс.т/ год
	45
	50
	55
	45

	Содержание С3Н6, %об  (примесь – пропан)
	96
	97
	98
	99

	Состав оксидата, % моль

                                                    этилбензол

                                                              ГПЭБ

                                                                  АФ

                                                               МФК
	89,796

8,164

1,02

1,02
	87,629

9,278

1,546

1,546
	88,66

8,248

1,546

1,546
	89,796

61,22

2,041

2,041

	Конверсия этилбензола, %
	12
	15
	14
	12

	Конверсия ГПЭБ в эпоксидировании, %
	96
	98
	98
	96

	Мольное соотношение этилбензол : О2
	1 : 1,1
	1 : 1,2
	1 : 1,15
	1 : 1,2

	Мольное соотношение ГПЭБ : С3Н6
	1 : 5
	1 : 6
	1 : 4
	1 : 5

	Потери окиси пропилена, % 
	0,3
	0,2
	0,3
	0,2

	Потери этилбензола от поданного, %
	2
	3
	3
	2


Задача № 173

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Пропускная способность по ЭБ, тыс.т/ год
	240
	230
	240
	250

	Содержание С3Н6, %об  (примесь – пропан)
	98
	99
	98
	99

	Конверсия этилбензола, %
	12
	15
	15
	13

	Конверсия ГПЭБ в эпоксидировании, %
	96
	98
	98
	96

	Мольное соотношение этилбензол : О2
	1 : 1,1
	1 : 1,2
	1 : 1,1
	1 : 1,2

	Мольное соотношение ГПЭБ : С3Н6
	1 : 6
	1 : 5
	1 : 5,2
	1 : 5,4

	Выход на превращенный этилбензол, %

                                           ГПЭБ

                                           АФ

                                           МФК
	85

15

5

	Потери окиси пропилена, % 
	0,3

	Потери этилбензола от поданного, %
	2
	3
	3
	2


Производство перекиси водорода окислительным дегидрированием

изопропанола

Изопропанол испаряют и смешивают с воздухом. Парогазовую смесь, разогретую до 130(С, подают в реактор, где при 400(С и давлении 2 МПа протекает целевая и побочные реакции:

СН3-СН(ОН)-СН3  +  О2  (  Н2О2  +  СН3-С(О)-СН3

(1)
СН3-С(О)-СН3  (  СН4  +  СН2=С=О  кетен


(2)

2СН3-СН(ОН)-СН3  (  (СН3)2СН-О-СН(СН3)2  +  Н2О

(3)

Реакционную смесь охлаждают, газовую фазу отделяют от сконденсировавшихся продуктов, которые разделяют ректификацией. Непревращенный спирт возвращают в процесс.

Задача № 174

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по Н2О2, тыс.т/год
	50

	Конверсия изопропанола, %
	15
	17
	12
	13

	Конверсия ацетона, %
	80
	82
	80
	79

	Мольное соотношение спирт : кислород в спирто – воздушной смеси
	5 : 1
	4 : 1
	4,5 : 1
	4,8 : 1

	Выход  на превращенный спирт, %

                                  перекиси водорода

                          диизоропилового эфира
	70

2
	72

3
	75

2
	70

3


Задача № 175

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Пропускная способность, кг/час
	1000
	2000
	2500
	1500

	Конверсия изопропанола, %
	87
	82
	80
	85

	Мольное соотношение спирт : кислород в спирто – воздушной смеси
	5 : 1
	4,5 : 1
	4 : 1
	5 : 1

	Состав дегазированной реакц. смеси, %моль

                                 перекись водорода

                                                      ацетон

                                                        кетен

                                                          вода

                           диизоропиловый эфир

                                            изопропанол
	42,857

28,571

14,286

2,857

2,857

8,571
	41,92

26,95

14,97

2,69

2,69

10,78
	41,463

30,488

10,976

12,195

2,439

2,439
	42,69

37,427

5,263

2,924

2,924

8,772

	Потери изопропанола, %
	2
	3,4
	2
	


Производство бутанола методом оксосинтеза

Пропан – пропиленовую фракцию (ППФ) и синтез-газ нагревают до 210(С, смешивают с нафтенатом кобальта и под давлением 20 МПа подают в реактор с инертной насадкой, где протекают следующие реакции:

СН2=СН-СН3  +  Н2  +  СО  (  СН3-СН2-СН2-СНО  масляный альдегид
(1)

СН2=СН-СН3  +  Н2  +  СО  (  (СН3)2-СН-СНО  изомасляный альдегид
(2)

2СН2=СН-СН3  +  СО  (  Н2  +  (СН3-СН2-СН2)2С=О  дипропилкетон
(3)

СН3-СН2-СН2-СНО  +  Н2  (  СН3-СН2-СН2-СН2-ОН  бутанол

(4)

(СН3)2-СН-СНО   +  Н2  (  (СН3)2СН-СН2-ОН  изобутанол

(5)

Газообразную реакционную смесь охлаждают, сконденсированные продукты отделяют в сепараторе высокого давления от газовой фазы. Газы возвращают в процесс, а жидкую фазу отмывают от катализатора и разделяют ректификацией.

Задача № 176

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Пропускная способность по ППФ, млн.м3/год
	4,4

	Содержание С3Н6 в ППФ, %об примесь –С3Н8
	85
	86
	88
	90

	Соотношение СО : Н2 в синтез-газе, (мольное)
	1 : 1

	Конверсия пропилена, %
	85
	90
	85
	80

	Мольное соотношение пропилен : синтез-газ
	1 : 10

	Выход  на превращенный пропилен, %

                                                  бутанола

                                            изобутанола

                                       дипропилкетона

                              масляного альдегида

                         изомасляного альдегида 
	40

40

8

6

6
	40

40

10

5

5
	45

45

6

2

2
	42

42

10

3

3


Задача № 177

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по бутанолу, кг/час
	1200
	1000
	1500
	1100

	Содержание С3Н6 в ППФ, %об примесь –С3Н8
	82
	86
	84
	88

	Соотношение СО : Н2 в синтез-газе, (мольное)
	1 : 1

	Конверсия пропилена, %
	82
	80
	85
	84

	Мольное соотношение пропилен : синтез-газ
	1 : 3,8
	1 : 2,8
	 1 : 2,8
	1 : 3

	Состав дегазированной реакц. смеси, %моль

                                                   бутанол

                                             изобутанол

                                         дипропилкетон

                                масляный альдегид

                           изомасляный альдегид
	44

44

2

5

5
	42

42

8

4

4
	45

45

4

3

3
	40

40

10

5

5


Получение N-винилпирролидона

Пирролидон перемешивают реакторе с водным раствором КОН при 40(С:

Водный раствор образовавшейся калиевой соли пирролидона насыщают смесью ацетилена с азотом, и при давлении 2,5 МПа пропускают через трубчатый реактор. Протекают реакции образования N-винилпирролидона (NВП) и побочной аминомасляной кислоты (АМК):
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Реакционную смесь отделяют от непревращенного ацетилена, оставшуюся массу разделяют вакуумной перегонкой.

Задача № 178

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по NВП, тыс.т/год
	50
	40
	10
	20

	Избыток КОН от стехиометрии, %
	3
	2
	2
	3

	Концентрация водного р-ра КОН, %мас
	4
	5
	6
	4

	Состав безводной реакционной массы, %моль

                                N-винилпирролидон

                            аминомасляная кислота
	88

12
	80

20
	70

30
	85

15

	Мольное соотношение К-пирролидон : С2Н2
	1 : 2,1
	1 : 2
	1 : 2,2
	1 : 2,3

	Содержание С2Н2 в ацетилено – азотной смеси
	60 %об

	Потери N-винилпирролидона, %
	1,5
	2
	1
	1,5


Задача № 179

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Нагрузка по пирролидону, т/год
	500
	800
	900
	600

	Конверсия пирролидона, %
	95
	97
	98
	96

	Концентрация водного р-ра КОН, %мас
	4
	5
	6
	4

	Избыток КОН от стехиометрии, %
	3
	2
	2
	3

	Мольное соотношение К- пирролидон : С2Н2
	1 : 2
	1 : 1,5
	1 : 1,8
	1 : 2

	Содержание С2Н2 в ацетилено – азотной смеси
	50 %об

	Выход NВП, % от поданного пирролидона
	90
	91
	87
	89

	Потери пирролидона от поданного, %
	1,5
	2
	1
	3


Производство акрилонитрила на основе окиси этилена

Окись этилена, разбавленную азотом, и синильную кислоту при 65(С и давлении 0,25 МПа интенсивно перемешивают с водным раствором щелочного катализатора. Образуется этиленциангидрин (ЭЦГ) и побочный этиленгликоль:

Непревращенные реагенты и воду отгоняют в вакууме и возвращают в процесс, а ЭЦГ направляют на стадию дегидратации где при160-210(С в присутствии твердого катализатора образуется акрилонитрил (АКН):

HO-CH2-CH2-CN → CH2=CH-CN  +  H2O


(3)

Пары продуктов и непревращенных реагентов конденсируют, конденсат расслаивают, верхний, органический, слой направляют на ректификацию для выделения товарного акрилонитрила.

Задача № 180

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по АКН, тыс.т/год
	100
	120
	100
	98

	Состав окиси этилена, %об                     азот

                                                   окись этилена
	5

95
	6

94
	5

95
	4

96

	Мольное соотношение окись этилена : N2 
	1 : 5
	1 : 4
	1 : 5
	1 : 4

	Мольное соотношение HCN : окись этилена
	1 : 1.2
	1 : 1,3
	1 : 1,2
	1 : 1,3

	Конверсия HCN, %
	100

	Конверсия этиленциангидрина, %
	100

	Концентрация раствора ЭЦГ, %мас
	20
	22
	21
	20

	Потери окиси этилена, %
	2
	3
	2
	3


Задача № 181

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Нагрузка по окиси этилена, кг/час
	2451
	2040
	2250
	2380

	Состав окиси этилена, %об                    азот

                                                  окись этилена
	5

95
	6

94
	5

95
	4

96

	Мольное отношение окись этилена : N2 : HCN
	1,1:5:1
	1,2:5:1
	1,3:5:1
	1,25:5:1

	Конверсия HCN, %
	100

	Конверсия ЭЦГ, %
	100

	Концентрация раствора ЭЦГ, %мас
	

	Потери окиси этилена, %моль
	0,1
	0,08
	0,07
	0,1


Производство бензолсульфохлорида

Бензол растворяют в дихлорэтане, нагревают раствор до 70(С и обрабатывают смесь избытком хлорсульфоновой кислоты (ХСК):

Образовавшиеся сульфокислоты реагируют затем с хлорсульфоновой кислотой с образованием сульфохлоридов:

Полученную сульфомассу выливают в охлажденную до 4(С воду для отмывки продуктов от кислот. Промытую сульфомассу разделяют вакуумной ректификацией. Дихлорэтан возвращают в процесс.

Задача № 182

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Пропускная способность по бензолу, тыс.т/год
	30
	25
	45
	40

	Содержание органических веществ в реакционной массе, %мас      моносульфохлорид

                                       дисульфохлорид

                                                        бензол
	85

5

10
	80

10

10
	82

10

8
	84

8

8

	Мольное отношение бензол: ХСК
	1 : 3
	1 : 3,5
	1 : 4
	1 : 4

	Массовое соотношение бензол : дихлорэтан
	1 : 1
	1 : 1,1
	1 : 1,05
	1 : 1

	Концентрация Н2SO4 в промывных водах, %мас
	8
	6
	9
	10

	Потери моносульфохлорида, %
	3
	2,5
	2
	2,2


Задача № 183

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность, тыс.т/год
	20
	30
	25
	30

	Концентрация бензола в дихлорэтане, %мас
	60
	50
	40
	45

	Мольное отношение бензол : ХСК
	1 : 3
	1 :2,5
	1 : 2,7
	1 : 3

	Конверсия бензола, %
	90
	92
	94
	90

	Выход на превращенный бензол, %

                                   моносульфохлорида

                                        дисульфохлорида
	92

6
	93

6
	90

7
	94

3

	Концентрация Н2SO4 в промывных водах, %мас
	8
	7
	9
	10

	Потери моносульфохлорида, %
	3
	2,5
	2
	2,5


Производство пимелиновой кислоты

Смесь акрилонитрила с бутадиеном подают в реактор, заполненный катализаторным раствором. При температуре 80(С протекает реакция образования тетрагидробензонитрила (ТГБН):

3CH2=CH-CN  (  [3CH2=CH-CN]3

От реакционной смеси отгоняют растворитель, побочный тример отфильтровывают. Далее ТГБН сплавляют при 300(С с NaOH:

После окончания реакции плав гасят водой и полученный раствор натриевых солей разлагают серной кислотой:

NaOOC-(CH2)5-COONa  + H2SO4  (  Na2SO4  +  HOOC-(CH2)5-COOH

(4)

Раствор охлаждают, пимелиновую кислоту отделяют фильтрованием и промывают водой.

Задача № 184

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность, тыс.т/год
	6
	5
	4
	3

	Концентрация Н2SO4, %мас
	95
	96
	96
	98

	Мольное отношение бутадиен : акрилонитрил
	1,2 : 1
	1,3 : 1
	1,2 : 1
	1,2 : 1

	Выход на поданный акрилонитрил, %       ТГБН

                                                                  тримера
	90

5
	91

5
	92

4
	93

6

	Концентрация водного пимелината Na %мас
	20
	25
	20
	25

	Потери пимелиновой кислоты, %
	1,4
	2,0
	1,5
	1,6


Задача № 185

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Нагрузка по акрилонитрилу, т/сут
	3,5
	5,1
	3,0
	4,2

	Концентрация Н2SO4, %мас
	95
	98
	96
	98

	Мольное отношение бутадиен : акрилонитрил
	1,2 : 1
	1,3 : 1
	1,2 : 1
	1,3 : 1

	Конверсия акрилонитрила, %          общая

                                  избирательная в ТГБН
	100

92
	100

96
	100

93
	100

94

	Концентрация водного пимелината Na %мас
	20
	25
	20
	25

	Потери пимелиновой кислоты, %
	1,5
	1,8
	2
	1,4


Производство гербицида «Делапон»

Пары акрилонитрила перегревают до 250(С, смешивают с водородом и под давлением 20 МПа пропускают над катализатором для получения пропионитрила:

CH2=CH-CN  +  H2  (  CH3-CH2-CN    пропионитрил

(1)

Полученный продукт конденсируют и при 40(С подают на вторую стадию в хлоратор, куда поступает газообразный хлор:

CH3-CH2-CN  +  2Cl2  (  2HCl  +  CH3-CCl2-CN  дихлорпропионитрил
(2)

CH3-CH2-CN  +  Cl2  (  HCl  +  CH3-CНCl-CN  хлорпропионитрил

(3)

Из реакционной массы выделяют дихлорпропионитрил и направляют его на третью стадию - омыление при 125(С водно - щелочным раствором:

CH3-CCl2-CN  +  2Н2О  (  CH3-CCl2-CООН  +  NH3  дихлорпропионовая к-та
(4)

После удаления аммиака реакционную массу при 45(С обрабатывают крепким раствором каустической соды:

CH3-CCl2-CООН  +  NaOH  (  H2O  +  CH3-CCl2-CООNa   делапон
(5)

Раствор упаривают, полученную массу формуют и сушат.

Задача № 186

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Нагрузка по акрилонитрилу, тыс.т/год
	5
	8
	10
	5

	Содержание водорода, %об (примесь –СН4)
	99,5
	99,2
	99,3
	99,4

	Содержание хлора, %об (примесь –О2)
	95
	94
	96
	97

	Избыток воды в реакции (4) от стехиометрии
	15 %
	20 %
	25 %
	18 %

	Концентрация р-ра NaOH, %мас
	50
	20
	25
	18

	Конверсия акрилонитрила, %
	98
	99
	95
	96

	Мольное соотношение акрилонитрил : Н2
	1 : 2
	1 : 1,5
	1 : 1,3
	1 : 1,4

	Мольное соотношение пропионитрил : хлор
	стехиометрическое

	Выход на превращенный акрилонитрил, %

                                дихлорпропионитрила

                                    хлорпропионитрила
	94

6
	96

4
	95

5
	98

2

	Избыток NaOH в реакции (5) от стехиометрии
	8 %
	7 %
	5 %
	4 %

	Потери делапона, %
	1
	3
	2
	1


Задача № 187

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по делапону, тыс.т/год
	120

	Содержание водорода, %об (примесь –СН4)
	99,5
	99,2
	99,3
	99,4

	Содержание хлора, %об (примесь –О2)
	95
	94
	98
	97

	Избыток воды в реакции (4) от стехиометрии
	12 %
	10 %
	15 %
	10 %

	Концентрация рабочего р-ра NaOH в реакции (5), %мас
	50
	52
	50
	54

	Конверсия водорода, %
	80
	50
	90
	80

	Мольное соотношение акрилонитрил : Н2
	1 : 1,3
	1 : 2
	1 : 1,5
	1 : 1,4

	Мольное соотношение пропионитрил : хлор
	стехиометрическое

	Выход на превращенный акрилонитрил, %

                                дихлорпропионитрила

                                    хлорпропионитрила
	94

6
	95

5
	97

3
	98

2

	Избыток NaOH в реакции (5) от стехиометрии
	8 %
	7 %
	5 %
	4 %

	Потери делапона, %
	1
	3
	2
	1


Производство уксусного ангидрида пиролизом уксусной кислоты

Уксусную кислоту испаряют, пары перегревают до 600(С и подают в трубчатый реактор с пламенным обогревом, где при 700(С протекает ряд реакций:

СН3СООН  (  Н2О  +  СН2=С=О  кетен 


(1)

2СН3СООН  (  2Н2О  +  С2Н4  +  2СО



(2)

СН3СООН  (  СН4  +  СО2




(3)

Реакционную смесь охлаждают до 0(С, при этом уксусная кислота и вода конденсируются и отделяются в сепараторе, а газы направляют на стадию получения уксусного ангидрида:

СН2=С=О  +  СН3СООН  (  (СН3СО)2О


(4)

Вытекающий из абсорбера ангидрид – сырец очищают вакуумной перегонкой, а непоглощенные газы возвращают в процесс.

Задача № 188

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Нагрузка по СН3СООН, тыс.т/год
	1000

	Содержание СН3СООН, %мас (примесь –Н2О)
	97
	96
	98
	95

	Конверсия уксусной кислоты, %
	60
	65
	70
	65

	Выход  на превращенную кислоту, %

                              уксусного ангидрида

                                                    этилена

                                                       метана 
	88

6

6
	86

5

9
	92

6

2
	90

7

3


Задача № 189

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность, кг/час
	1000
	1200
	1400
	1500

	Содержание СН3СООН, %мас (примесь –Н2О)
	98
	99
	96
	95

	Состав реакционной смеси после реакций 1-3, %моль

                                 уксусная кислота

                                                      кетен

                                                        вода

                                                    этилен

                                                         СО 

                                                      метан

                                                         СО2
	2,53

45,13

47,19

1,03

2,06

1,03

1,03
	1,08

45,83

47,91

1,04

2,08

1,03

1,03
	1,76

46,63

49,05

1,21

2,42

1,02

1,02
	3,0

43,34

45,46

1,06

2,12

2,51

2,51

	Потери СН3СООН от поданной, %
	1
	2
	3
	1


Производство пропаргилового спирта через формальдегид

Водный раствор формальдегида смешивают с тетрагидрофураном и подают в реактор, заполненный каталитической насадкой. Противотоком к жидкости подают ацетилен. При температуре 100(С и давлении 0,8 МПа протекают реакции:

СН2О  + С2Н2  (  СН(С-СН2-ОН  пропаргиловый спирт (ПС)

(1)

2СН2О  + С2Н2  (  НО-СН2-С(С-СН2-ОН  бутиндиол (БД)

(2)

СН(С-СН2-ОН  (  Н2  +  СН(С-СНО  пропаргиловый альдегид (ПА)
(3)

Газы, выходящие с верха реактора, направляют на выделение непревращенного ацетилена, а жидкие продукты разделяют ректификацией.

Задача № 190

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по ПС, тыс.т/год
	60

	Состав р-ра формальдегида, %мас       вода

                                                 формальдегид

                                                            метанол
	55

40

5
	54

40

6
	53

40

7
	56

40

4

	Конверсия формальдегида, %
	90
	80
	85
	90

	Мольное соотношение С2Н2 : СН2О
	4 : 1
	3 : 1
	2,8 : 1
	4 : 1

	Выход  на превращенный формальдегид, %

                             пропаргилового спирта

                         пропаргилового альдегида

                                                  бутиндиола
	81

10

7
	82

8

9
	83

10

5
	80

12

7

	Потери формальдегида от превращенного, %
	2
	1
	2
	1


Задача № 191

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Нагрузка по формальдегиду, тыс.т/год
	10
	20
	30
	40

	Состав р-ра формальдегида, %мас       вода

                                                 формальдегид

                                                            метанол
	53

37

10
	50

38

12
	53

40

7
	52

40

8

	Конверсия формальдегида, %
	100
	95
	97
	98

	Мольное соотношение С2Н2 : СН2О
	4 : 1
	3 : 1
	4 : 1
	3,5 : 1

	Выход  на превращенный формальдегид, %

                             пропаргилового спирта

                                                  бутиндиола 

                          пропаргилового альдегида
	80

12

6
	82

10

4
	86

8

3
	84

10

4

	Потери формальдегида от превращенного, %
	2
	4
	3
	2


Производство бензиламина

Водный раствор изопропанола насыщают аммиаком в реакторе с мешалкой, снабженном рубашкой. Далее вводят хлористый бензил, смесь нагревают до 40(С и перемешивают в течение 1 часа:

С6Н5CH2Cl  +  2NН3  (  С6Н5CH2-NH2  +  NH4Cl

(1)
С6Н5CH2Cl  +  С6Н5CH2-NH2  (  (С6Н5CH2)2NH  +  HCl

(2)
С6Н5CH2Cl  +  (С6Н5CH2)2-NH  (  (С6Н5CH2)3N  +  HCl

(3)
HCl  +  NН3  (  NH4Cl




(4)
Из реакционной массы отгоняют изопропанол и аммиак. К оставшейся массе добавляют бензол и водный раствор NaOH, перемешивают, затем верхний органический слой отделяют от нижнего солевого и разгоняют на фракции.

Задача № 192

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по бензиламину, тыс.т/год
	50
	40
	35
	80

	Конверсия бензилхлорида, %
	65
	70
	77
	72

	Мольное соотношение С6Н5CH2Cl : NН3
	1 : 25
	1 : 20
	1 : 21
	1 : 22

	Выход на превращенный хлористый бензил, %

                                          бензиламина

                                         дибензиламина

                                      трибензиламина
	50

35

15
	55

30

15
	54

32

14
	56

30

14


Задача № 193

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Загрузка бензилхлорида, тыс.т/год
	10
	12
	10
	11

	Содержание бензилхлорида, %мас (примесь –бензол) 
	98,3
	98,6
	98,5
	97,5

	Конверсия бензилхлорида, %
	65
	70
	72
	75

	Мольное соотношение С6Н5CH2Cl : NН3
	1 : 23
	1 : 22,5
	1 : 25
	1 : 21,5

	60%-ный водный р-р изопропанола загружают в массовом соотношении к бензилхлориду
	1 : 1

	Выход на превращенный хлористый бензил, %

                                          бензиламина

                                         дибензиламина

                                      трибензиламина
	50

35

15
	55

30

15
	54

32

14
	56

30

14


Производство циклогексана гидрированием бензола

Бензол испаряют, смешивают с водородом и при давлении 30 МПа и температуре 300(С пропускают над катализатором:

Реакционную смесь охлаждают поступающим в реактор сырьем, дополнительно охлаждают в холодильнике. Непрореагировавший водород отделяют в сепараторе и возвращают в процесс. Жидкая фаза поступает на ректификацию для выделения циклогексана.

Задача № 194

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Пропускная способность по С6Н6,  тыс.т/год
	200
	150
	180
	120

	Мольное соотношение бензол : H2 
	1 : 10
	1 : 12
	1 : 5
	1 : 8

	Конверсия бензола, %
	98
	95
	89
	97

	Выход на превращенный бензол, %     метана

                                               циклогексана 

                                      метилциклопентана
	1

98

1
	2

96

2
	3

94

3
	2

95

3

	Потери бензола, %
	1
	2
	2
	1


Задача № 195

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по циклогексану,  кг/час
	3000
	4000
	2900
	3500

	Состав сырья, %мас              бензол

                                       циклогексан
	98

2
	96

4
	94

6
	96

4

	Мольное соотношение бензол : H2 
	1 : 10
	1 : 7
	1 : 8
	1 : 9

	Конверсия бензола, %
	90
	85
	86
	90

	Избирательная конверсия бензола, %

                                       в циклогексан

                             в метилциклопентан

                                                   в бутан
	80

15

5
	78

21

1
	82

17

1
	80

14

6


Производство алкилсульфатов на основе (-олефинов

Олефины охлаждают до 5(С и при сильном перемешивании и охлаждении обрабатывают серной кислотой. Образуются моно- и диалкилсульфаты:


(1)

(2)

(3)

На второй стадии (нейтрализация) полученную реакционную массу перемешивают с водной щелочью для получения соответствующих натриевых солей алкилсульфатов:

Одновременно щелочью нейтрализуется избыток кислоты: 
H2SO4  +  2NaOH → Na2SO4 +H2O


(6)

Реакционную массу охлаждают и смешивают с изопропанолом. Смесь отстаивают, из верхнего слоя – спиртового раствора натриевых солей алкилсульфатов и непревращенных олефинов - экстрагируют олефины. Далее из раствора отгоняют спирт и воду, полученный концентрат алкилсульфатов отфильтровывают от осадка сульфата натрия.

Задача № 196

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по моноалкилсульфату натрия, тыс.т/год
	30
	28
	30
	40

	Конверсия олефинов, %
	70
	80
	82
	75

	Концентрация, %мас           серной кислоты

                                                   едкого натра

                               рабочего раствора NaOH
	96

42

24
	95

42

20
	96

40

15
	98

40

25

	Выход  на превращенные олефины, %

      моноалкилсульфата (по реакции 1)

         диалкилсульфата   (по реакции 3)

            димера олефина  (по реакции 2)
	80

12

6
	86

7

4
	85

8

5
	88

5

3

	Потери олефина от превращенного, %
	2
	3
	2
	4


Задача № 197

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Пропускная способность по олефинам, т/сут
	10
	12
	15
	10

	Конверсия олефинов, %
	80
	82
	84
	85

	Концентрация, %мас         серной кислоты

                                                  едкого натра

                                рабочего раствора NaOH
	96

42

24
	95

42

20
	96

40

15
	98

40

25

	Состав органического слоя после нейтрализации, %моль      моноалкилсульфат

                               диалкилсульфат

                                 димер олефина

                                            олефины
	90

6

3

1
	88

8

2

2
	86

8

4

2
	90

6

2

2

	Избыток H2SO4 против стехиометрии, %
	10
	8
	10
	6


Производство метакриловой кислоты

В реактор, заполненный раствором NaOH подают хлористый металлил. При 95(С протекает слабо экзотермическая реакция:
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Реакционную массу отстаивают, органический слой отделяют, и из него отгоняют металлиловый спирт (МАС). Наследующей стадии его смешивают с воздухом и водяным паром и подают в реактор, где при 550(С в присутствии катализатора протекают следующие реакции:


[image: image492.wmf]C

H

2

=

C

-

C

H

2

-

O

H

 

 

+

0

.

5

O

2

C

H

3

C

H

2

=

C

-

C

H

O

 

 

+

H

2

O

 

 

 

ì

å

ò

à

ê

ð

î

ë

å

è

í

 

 

 

 

 

 

(

2

)

C

H

3

C

H

2

=

C

-

C

H

O

 

 

+

 

0

.

5

O

2

C

H

3

C

H

2

=

C

-

C

O

O

H

 

 

 

 

 

м

е

т

а

к

р

и

л

о

в

а

я

 

к

-

т

а

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

(

3

)

C

H

3

C

H

2

=

C

-

C

H

2

-

O

H

C

H

3

C

H

3

-

C

H

-

C

H

O

 

 

 

 

 

 

 

и

з

о

м

а

с

л

я

н

ы

й

 

а

л

ь

д

е

г

и

д

 

 

 

 

 

 

 

 

 

(

4

)

C

H

3


Реакционную смесь охлаждают и смешивают с раствором соды. Органический слой отделяют и подвергают ректификации, а водный слой, содержащий метакрилат натрия, подкисляют, выпавшую в осадок метакриловую кислоту (МТК) отделяют и сушат.

Задача № 198

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность  по МТК, тыс.т/год
	160
	120
	130
	150

	Концентрация водного р-ра NaOH %мас
	40
	45
	42
	40

	Концентрация спирта в паро – спирто -воздушной смеси, %мас
	5
	4
	5
	4

	Загрузка NaOH к хлористому металлилу, %
	102
	103
	102
	103

	Конверсия хлористого металлила, %
	100

	Конверсия металлилового спирта, %
	82
	86
	85
	87

	Соотношение металлиловый спирт : пар, (масс) 
	3 : 2
	3 : 1,5
	3 : 2
	1 : 1

	Выход на превр. металлиловый спирт, %

                               метакриловой кислоты 

                                               метакролеина

                                изомасляного альдегида
	85

10

5
	86

9

5
	85

10

5
	82

8

10

	Потери хлористого металлила, %
	2
	1
	2
	1


Задача № 199

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Нагрузка по хлористому металлилу, т/год
	800
	900
	1000
	1100

	Концентрация водного р-ра NaOH %мас
	40
	45
	42
	40

	Концентрация спирта в паро – спирто -воздушной смеси, %мас
	5
	6
	5
	7

	Загрузка NaOH к хлористому металлилу, %
	102
	103
	102
	103

	Конверсия хлористого металлила, %
	100

	Конверсия металлилового спирта, %
	90
	95
	92
	93

	Соотношение металлиловый спирт : пар, (моль) 
	3 : 2
	3 : 2,1
	3 : 2
	3 : 2,2

	Избирательная конверсия металлилового спирта, %

                               в метакролеин 

                в изомасляный альдегид

               в метакриловую кислоту 
	7

5

85
	5

5

88
	7

6

86
	6

7

85

	Потери хлористого металлила, %
	1
	1,5
	1
	1,3


4.4. Сложные обратимые процессы

Производство 2,3-диметилпентана изомеризацией н-гептана.

Жидкий гептан пропускают через испаритель. Пары перегревают до температуры 400-600(С и подают в адиабатический проточный контактный аппарат, заполненный твердым платиновым катализатором. Протекают целевая и побочные реакции:

С7H16  ⇄ СН3  - СН(СН3) – СН(СН3) – СН2 – СН3  


(1)

С7H16 ⇄ CН3  - CН(CН3) – CН2 – CН2 – CН2 - CН3 


(2)

Продукты реакции после охлаждения в котле – утилизаторе и конденсации подвергают разгонке. Непревращенный гептан возвращают в процесс, а 2,3-диметилпентан (ДМП) выделяют в виде товарного продукта.

Задача № 200

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Пропускная способность, т / сут.
	40
	38
	52
	60

	Потери 2,3-диметилпентана, % мас.
	1,0
	2,0
	1,0
	2,0

	Состав сырья, % мас.:         н-гептан

                                               н-гексан
	98

2
	96

4
	95

5
	97

3

	Условия реакции:  температура, 0 С

                                давление, ата
	400

1
	600

1
	400

1
	600

1

	Значение Кр  при температуре процесса:

                                для реакции 1

                                для реакции 2
	9,57

3,68
	2,88

1,77
	9,57

3,68
	2,88

1,77


Задача № 201

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по ДМП, т/сут
	25
	30
	45
	35

	Потери 2,3-диметилпентана, % мас.
	1,0
	1,5
	3,0
	2,5

	Состав сырья, % мас.:         н-гептан

                                               н-гексан
	98

2
	97

3
	96

4
	95

5

	Условия реакции:  температура, 0 С

                                давление, ата
	400

1
	400

1
	400

1
	400

1

	Значение Кр  при температуре процесса:

              для реакции 1

              для реакции 2
	9,57

3,68
	9,57

3,68
	9,57

3,68
	9,57

3,68


Получение метанола из синтез-газа.

Сжатый до 20-30 МПа синтез-газ подогревают до 230(С и подают в колонну синтеза метанола, где на гетерогенном медьсодержащем катализаторе протекает обратимая реакция6

CО + 2 H2 ⇄СH3 ОН 


(1)

2 СН3 ОН → СН3)2О + Н2О 

(2)

По выходе из зоны реакции газы охлаждают, при этом конденсируются и отделяются в сепараторе метанол и побочные продукты реакции. Газовую фазу после сепаратора сжимают до давления синтеза и рециркулируют в процесс. Жидкие продукты разделяют дистилляцией.

Задача № 202

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Производительность по метанолу-сырцу, т/сут
	15
	18
	20
	25

	Состав метанола-сырца, % мас.:    метанол

                                        диметиловый эфир

                                                                 вода
	92,72

5,23

2,05
	93,63

4,58

1,79
	94,67

3,83

1,50
	92,72

5,23

2,05

	Мольное соотношение СО : Н2 в синтез-газе
	1 : 4
	1 : 5
	1 : 6
	1 : 8

	Условия реакции:  температура, 0 С

                                давление, ата
	350

200
	370

250
	380

270
	400

300

	Температурная зависимость Кр
	lgКр = 27000/4,57 Т – 3,5 lgТ – 3,6

	Потери метанола, % мас.
	1,0
	2,0
	1,0
	2,0


Задача № 203

	Исходные данные
	Варианты

	
	1
	2
	3
	4

	Нагрузка установки по синтез-газу,  м3/сут
	3500
	1800
	1200
	1000

	Количество диметилового эфира, 

% мольн. от количества метанола
	3,5
	3,0
	3,2
	3,6

	Мольное соотношение СО : Н2 в синтез-газе
	1 : 4
	1 : 5
	1 : 6
	1 : 7

	Условия реакции:  температура, 0 С

                                давление, ата
	350

200
	360

220
	380

250
	400

300

	Температурная зависимость Кр
	lgКр = 27000/4,57 Т – 3,5 lgТ – 3,6

	Потери метанола, % мас.
	1,0
	2,0
	3,0
	2,0


Список литературы
1. Иванов В.Г., Кузнецова И.М., Харлампиди Х.Э., Чиркунов Э.В. Введение в теорию химико-технологических систем.- Казань, 1997. Т.1,2.

2. Паушкин Я.М., Адельсон С.В., Вишнякова Т.П. Технология нефтехимического синтеза. – М.: Химия,1975. Т.1,2.

3. Аболонин Б.Е., Кузнецова И.М., Харлампиди Х.Э. Основы химических производств. – М.: Химия 2001.

4. Нагиев М.Ф. Теоретические основы рециркуляционных процессов в химии. – М.: Изд. АН СССР 1962.

5. Расчеты химико-технологических процессов / Под ред. И.П. Мухленова. Л.: Химия 1976.

6. Карапетьянц М.Х. Химическая термодинамика. – М.:Химия 1975.

Оглавление

1.Химико-технологическая система  ·····················································································2

1.1 Функциональная схема   ···································································································6

 1.2. Операторная схема   ········································································································8

1.3. Структурная схема  ···········································································································8

2. Состав исходных и реакционных смесей  ·········································································9

2.1 Расчет состава исходной смеси  ·······················································································9

2.1.1 Расчет массового состава смеси  ··················································································10

2.1.2. Расчет молярного состава смеси  ·················································································10

2.1.3. Расчет объёмного состава смеси  ·················································································10

2.1.4. Пересчет составов смесей из одной системы единиц в другую  ·······························11

2.1.5 Формирование состава исходной смеси  ······································································13

2.1.6 Разбавление концентрированных потоков  ··································································19

2.1.7 Полезные советы  ············································································································22

2.2. Расчет состава реакционной смеси  ·················································································23

3. Роль материального баланса в проектировании систем  ··················································32

3.1 Виды материального баланса  ···························································································32

3.2 Место материального баланса в проектной документации  ··········································33

3.3 Методика составления материального баланса  ······························································34

3.3.1. Форма представления материального баланса  ···························································39

3.3.2. Особенности составления материального баланса для различных типов 

технологических схем  ··············································································································41

3.4. Основные технологические показатели эффективности 
химико-технологического процесса  ·······················································································46

3.5  Основные технические показатели  ··················································································49

3.6. Особенности составления материальных балансов для реакций разных 

технологических классов, оформленных по разным технологическим схемам···················50

3.6.1. Необратимые реакции  ····································································································50

3.6.2 Сложные необратимые реакции  ·····················································································53

3.6.2.1  Параллельная реакция  ·······························································································54

3.6.2.2  Расчёт материального баланса процесса со сложной параллельной реакцией

 на основе её химической схемы и состава отходящих из реактора газов  ························60

3.6.2.3 Последовательная (консекутивная) реакция  ····························································67

3.6.2.4. Расчёт материального баланса процесса с консекутивной реакцией

и целевым промежуточным продуктом  ················································································67

3.6.2.5  Расчёт материального баланса процесса с консекутивной реакцией

и целевым конечным продуктом  ···························································································73

3.6.2.6  Смешанные реакции  ··································································································81

3.6.3  Обратимые реакции  ······································································································82

3.6.3.1  Простая обратимая реакция  ······················································································86

3.6.3.2  Составление математической модели баланса циркуляционного 

процесса с продувкой  ···········································································································100

3.6.3.3  Сложная обратимая реакция  ···················································································103

3.7.  Совместное решение уравнений теплового и материального балансов  ··················111

3.8.  Расчет элементарного материального баланса  ···························································114

3.9.  Расчет материального баланса процесса на основе данных по выходу 

продуктов  ································································································································115

4.   Контрольные задачи ········································································································120

4.1. Простые необратимые процессы  ··················································································120

4.2. Простые обратимые процессы  ·····················································································127

4.3. Сложные необратимые процессы  ·················································································145

4.4. Сложные обратимые процессы  ·····················································································268

Список литературы  ··············································································································.·271

ХТС





Ресурсы (сырьё, энергия, финансы и т.д.)





Влияние на окружающую среду





Продукты и услуги





Информация





Влияние окружающей среды





Информация





а





б





в





г





д





е





ж





Смешивают





Смешивают





Смешанный





Поток 1





Поток 2





Пары





Нагретые


 пары





Жидкость





Подготовка


   сырья





   Подготовка 


вспомогательных


     материалов





      Химическое


       превращение


н-С5Н12 ( и-С5Н12








Выделение 


  целевого


  продукта





Возвратный


н-пентан





Побочные


продукты





изопентан





F - соединения





Свежий н-пентан





Свежий водород





Н2О


С6 и выше





Возвратный


водород





F -соединения





Возвратный водород





Возвратный н-пентан





 Свежий


н-пентан





Изопентан





Свежий водород





Конденсат





F -соединения





F -соединения





С1 – С4,


побочные





Н2О, С6 и выше





Реакционная смесь





Смесь пентана


с водородом





Н2 – содержащий газ





Холодный н-пентан





1





2





3





4





5





Конденсат реакционной смеси





Вода





Вода





Горячий н-пентан





Топочные газы





Дымовые газы





Исходная смесь





Реакционная смесь





Определение


 качественного


состава потока





Расчет абсолютного


состава потока


(кг, м3, кмоль)





Расчет относительного состава


(%мас, % об, %моль)





Технический аммиак, 1000 м3/час


NH3 – 95%об; СН4 –5%об





Воздух, 2000 м3/час


О2 – 21%об ; N2 – 79%об





Смесь, 3000 м3/час


NH3, СН4, О2, N2





40 %-ный NaOH


примесь - вода





       Вода


на разбавление





10 т   40 % NaOH


вода (9 т)





98 %-ная H2SO4


(примесь – вода)





10 %-ная H2SO4


(примесь – вода)








40 %-ная H2SO4  8 т


(примесь – вода)








        Воздух


21 % О2; 79 %N2





Тех. кислород


96 % О2; 4 %N2





         42 кмоль О2


30 % О2; 70 %N2





99,6 %-ная ацетилцеллюлоза


примесь - вода





99,6 %-ный ацетон


примесь - вода





Прядильный раствор


100 кг ацетилцеллюлозы (25%)


вода (5%); ацетон (70%)





Печной газ


SO2, N2, O2





Воздух


O2, N2





SO2, N2, O2





SO2, O2, N2, SO3





NO, NO2, N2, O2


      100 кмоль





NO, NO2, N2, O2 





А, j





B





A, j, B





R, S, j





R, S, A, B, j





R, S, A, j





R, S, B, j





при (А = (В =1





при (А≠1; (В ≠1





при (А ≠ 1; (В =1





при (А = 1; (В ≠1





A, j





B





A, B, j





R, S, j





R, S, A, B, j





R, S, A, j





R, S, B, j





(1)








(2)








(3)





К-1





Т-1





Т-2





Р-1





Х-1





С-1





Е-1





Метанол - сырец





Свежий газ





Gm


Метанол - сырец





Подсистема подготовки сырья





Подсистема химической реакции





Подсистема выделения целевого 


продукта





G0


Свежий газ





Gп


продувка





GR


Рецикл 


газа





Свежий


     газ





Реакционная смесь





Рециркуляция газа





Продувка





Метанол - сырец





CO, H2


     G0





CO, H2,CH4


    G0 + GR





CH4, H2O, (CH3)2O


CH3OH, CO, H2





CH3OH, H2O, (CH3)2O


                Gm





CO, H2, CH4


        GR





CO, H2, CH4


        Gп





непревр. А





D





С





В





А





РЕАКТОР





G0





GR





G(





GP





Gсброс





G0





Gp





    G0=Gp


Рис.11. Материальный баланс


прямой схемы





Аммиачная селитра





Водяной пар





60% ная HNO3





25% ная аммиачная


вода





30%-ная аммиачная вода





(-пиколин, (-пиколин, паральдегид,


вода, водород, уксусная кислота, 


диалкилпиридин





50% ный раствор


 паральдегида


в уксусной кислоте





NH3 непревращенный





Реакционная масса





NH3,H2O,


(CH3CHO)3


CH3COOH





Сухие отходящие газы


(N2, H2, CO2, CH4, O2)





Водный конденсат


(СН2О, СН3ОН, Н2О)





СН3ОН, Н2О





Воздух


(N2, O2)





Бензол





Малеиновый ангидрид,


малеиновая к-та, бензол, вода





Воздух (О2, N2)





    Абгаз  (О2, N2, СО2)





Реакционная масса











G0





С4Н6, С4Н8


С4Н10, Н2





н-бутан


С4Н10





С4Н6





С4Н8





С4Н10





Н2





G1





G2





G3





G4





Толуол (100%)





       Воздух 


(О2 – 23%, ост. N2)





Абгаз (О2, N2)





Реакционная масса:


Бензойная к-та 11029,4 кг/час


Толуол –75%


Бензальдегид –5%





G0





GR





Gпродувка





Gаммиак





GП





GГ





Этилен





Этилен





Вод. пар





Этанол





Вода





Этилен  GЭ0





Газовый рецикл (этилен)  GЭR





Этанол  GОЛ





Паровой рецикл    GBR





GП





Вод. пар  GВ0





0,3214 от количества этилена, поступающего в процесс вместе с рециклом и свежим сырьём





=





количество водяного пара, поступающего в процесс вместе с рециклом и свежим сырьём





Рецикл водорода  GRH





Рецикл толуола  GRT





GH








GT





Бензол  РБ








Дифенил  РД





Газ продувки  GП





      (Н2,  СН4)





Свежий водород   G0H





Свежий толуол  G0T





Циклогексан





Водород





Реакционная


масса





Уголь





Водяной пар





Воздух (О2, N2)





Воздушный газ (СО2 N2 )





Водяной газ (СО, Н2)





газ





бензин





легкий газойль





тяжелый газойль





катализатор





вакуумный газойль





СО2 (выжиг кокса)





(2)





(1)





(4)





(1)





(3)





(2)





(1)





(3)











(1)








(2)








(3)





(1)





(2)














(3)





 


(1)











(2)





(3)





(4)





(1)








(2)





(3)








(4)





(5)








(6)





(1)











(2)











(3)





(4)





(1)





(2)





(1)





(2)











(1)








(2)





(3)








(4)





(1)














(2)





(3)





(1)











(2)











(3)





(4)











(5)





(3)








PAGE  
1

_1149689763.unknown

_1158062906.unknown

_1158156952.unknown

_1162905753.unknown

_1164011732.unknown

_1164016300.unknown

_1164016351.unknown

_1164105621.unknown

_1164105627.unknown

_1164106701.unknown

_1164192872.cdx

_1164105624.unknown

_1164017581.unknown

_1164017583.unknown

_1164016813.unknown

_1164016814.unknown

_1164016355.unknown

_1164016321.unknown

_1164016350.unknown

_1164016317.unknown

_1164011752.unknown

_1164016285.unknown

_1164016292.unknown

_1164016275.unknown

_1164016279.unknown

_1164016269.unknown

_1164011743.unknown

_1164011747.unknown

_1164011736.unknown

_1162971999.unknown

_1163326031.cdx

_1163498404.cdx

_1164011721.unknown

_1164011728.unknown

_1163580974.cdx

_1164011715.unknown

_1163506021.cdx

_1163423370.cdx

_1163424796.cdx

_1163326369.cdx

_1163250345.cdx

_1163251376.cdx

_1163251874.cdx

_1163251084.cdx

_1162974173.unknown

_1163250253.cdx

_1162972185.unknown

_1162905771.unknown

_1162906066.unknown

_1162906646.unknown

_1162905913.unknown

_1162905759.unknown

_1162905763.unknown

_1162905757.unknown

_1160485404.unknown

_1162384515.unknown

_1162384655.unknown

_1162905214.unknown

_1162905705.unknown

_1162905749.unknown

_1162905690.unknown

_1162384992.unknown

_1162386819.bin

_1162386899.bin

_1162812011.unknown

_1162386685.unknown

_1162384984.unknown

_1162384571.unknown

_1162384610.unknown

_1162384638.unknown

_1162384594.unknown

_1162384559.unknown

_1162384527.unknown

_1162384538.unknown

_1162380561.bin

_1162384406.unknown

_1162384460.unknown

_1162384473.unknown

_1162384487.unknown

_1162384418.unknown

_1162384385.unknown

_1162384394.unknown

_1160486763.unknown

_1162376484.bin

_1162378626.unknown

_1162379182.bin

_1160487572.unknown

_1160485576.unknown

_1160229593.unknown

_1160229608.unknown

_1160229613.unknown

_1160229602.unknown

_1158157386.unknown

_1158157983.unknown

_1158157993.unknown

_1158157999.unknown

_1158157989.unknown

_1158157886.unknown

_1158157336.unknown

_1158138679.unknown

_1158145656.unknown

_1158145843.unknown

_1158146084.unknown

_1158146124.unknown

_1158152950.unknown

_1158156924.unknown

_1158153053.unknown

_1158146202.unknown

_1158146099.unknown

_1158146019.unknown

_1158146039.unknown

_1158145847.unknown

_1158145726.unknown

_1158145758.unknown

_1158145783.unknown

_1158145771.unknown

_1158145745.unknown

_1158145683.unknown

_1158145716.unknown

_1158145671.unknown

_1158145172.unknown

_1158145232.unknown

_1158145387.unknown

_1158145423.unknown

_1158145305.unknown

_1158145210.unknown

_1158145221.unknown

_1158145197.unknown

_1158141085.unknown

_1158141118.unknown

_1158141127.unknown

_1158141106.unknown

_1158139599.unknown

_1158141072.unknown

_1158138683.unknown

_1158137779.unknown

_1158137801.unknown

_1158138315.unknown

_1158138320.unknown

_1158138310.unknown

_1158137793.unknown

_1158137797.unknown

_1158137785.unknown

_1158063449.unknown

_1158135684.unknown

_1158137775.unknown

_1158137770.unknown

_1158063465.unknown

_1158063804.unknown

_1158063453.unknown

_1158062916.unknown

_1158063439.unknown

_1158062911.unknown

_1156774196.unknown

_1158050427.unknown

_1158062376.unknown

_1158062666.unknown

_1158062726.unknown

_1158062897.unknown

_1158062902.unknown

_1158062892.unknown

_1158062720.unknown

_1158062603.unknown

_1158062651.unknown

_1158062522.unknown

_1158062109.unknown

_1158062180.unknown

_1158062302.unknown

_1158062164.unknown

_1158060024.unknown

_1158061864.unknown

_1158061994.unknown

_1158062015.unknown

_1158060250.unknown

_1158051525.unknown

_1157459110.unknown

_1158050139.unknown

_1158050281.unknown

_1158050322.unknown

_1158050350.unknown

_1158050310.unknown

_1158050151.unknown

_1158050110.unknown

_1158050123.unknown

_1158048434.unknown

_1158049998.unknown

_1158048451.unknown

_1158048369.unknown

_1157377389.unknown

_1157377966.unknown

_1157378196.unknown

_1157377670.unknown

_1157202659.unknown

_1157376019.unknown

_1156924422.unknown

_1156069216.unknown

_1156164392.unknown

_1156584090.unknown

_1156584366.unknown

_1156585001.unknown

_1156585030.unknown

_1156682846.unknown

_1156774165.unknown

_1156682656.unknown

_1156585015.unknown

_1156584381.unknown

_1156584253.unknown

_1156584357.unknown

_1156584095.unknown

_1156164563.unknown

_1156331352.unknown

_1156580238.unknown

_1156584051.unknown

_1156584082.unknown

_1156582299.unknown

_1156583893.unknown

_1156582510.unknown

_1156582098.unknown

_1156578212.unknown

_1156579887.unknown

_1156579919.unknown

_1156580152.unknown

_1156579828.unknown

_1156336017.unknown

_1156164569.unknown

_1156164574.unknown

_1156164566.unknown

_1156164437.unknown

_1156164554.unknown

_1156164557.unknown

_1156164551.unknown

_1156164403.unknown

_1156164413.unknown

_1156164396.unknown

_1156163102.unknown

_1156163166.unknown

_1156163185.unknown

_1156163204.unknown

_1156164387.unknown

_1156163191.unknown

_1156163174.unknown

_1156163181.unknown

_1156163170.unknown

_1156163140.unknown

_1156163148.unknown

_1156163161.unknown

_1156163143.unknown

_1156163127.unknown

_1156163130.unknown

_1156163106.unknown

_1156163062.unknown

_1156163081.unknown

_1156163094.unknown

_1156163098.unknown

_1156163091.unknown

_1156163085.unknown

_1156163072.unknown

_1156163077.unknown

_1156163067.unknown

_1156075063.unknown

_1156078070.unknown

_1156162407.unknown

_1156163022.unknown

_1156162391.unknown

_1156162397.unknown

_1156075534.unknown

_1156073691.unknown

_1156073786.unknown

_1156073803.unknown

_1156073806.unknown

_1156073706.unknown

_1156073570.unknown

_1155555221.unknown

_1155649168.unknown

_1155994585.unknown

_1155995633.unknown

_1155995852.unknown

_1156069126.unknown

_1155995860.unknown

_1155995848.unknown

_1155995245.unknown

_1155994061.unknown

_1155994512.unknown

_1155731760.unknown

_1155994060.unknown

_1155729497.unknown

_1155647467.unknown

_1155648449.unknown

_1155555228.unknown

_1155562858.unknown

_1150662315.unknown

_1150733772.unknown

_1155471260.unknown

_1155555194.unknown

_1155471292.unknown

_1150742415.unknown

_1150817244.unknown

_1152046901.unknown

_1150816284.unknown

_1150740901.unknown

_1150662763.unknown

_1150729767.unknown

_1150729830.unknown

_1150662878.unknown

_1150662335.unknown

_1149690431.unknown

_1149690510.unknown

_1150662245.unknown

_1149690494.unknown

_1149690058.unknown

_1149690395.unknown

_1149690022.unknown

_1148322784.unknown

_1148327486.unknown

_1149088534.unknown

_1149687512.unknown

_1149689542.unknown

_1149689709.unknown

_1149688464.unknown

_1149161084.unknown

_1149687262.unknown

_1149687467.unknown

_1149161141.unknown

_1149687155.unknown

_1149161156.unknown

_1149161120.unknown

_1149088627.unknown

_1149088690.unknown

_1149088552.unknown

_1148730025.unknown

_1149078849.unknown

_1149088162.unknown

_1149088179.unknown

_1149079196.unknown

_1149085148.unknown

_1149078901.unknown

_1148826937.unknown

_1149075690.unknown

_1149076463.unknown

_1149078577.unknown

_1149077811.unknown

_1149076178.unknown

_1149075374.unknown

_1148825817.unknown

_1148826087.unknown

_1148824922.unknown

_1148728164.unknown

_1148729727.unknown

_1148729890.unknown

_1148729396.unknown

_1148726217.unknown

_1148728098.unknown

_1148725184.unknown

_1148326729.unknown

_1148327191.unknown

_1148327349.unknown

_1148327363.unknown

_1148327212.unknown

_1148326913.unknown

_1148327121.unknown

_1148326817.unknown

_1148326508.unknown

_1148326691.unknown

_1148326292.unknown

_1148326341.unknown

_1148322847.unknown

_1148212857.unknown

_1148238293.unknown

_1148320654.unknown

_1148321653.unknown

_1148322125.unknown

_1148322229.unknown

_1148321879.unknown

_1148321004.unknown

_1148321180.unknown

_1148321620.unknown

_1148320888.unknown

_1148238643.unknown

_1148240513.unknown

_1148240768.unknown

_1148241354.unknown

_1148243371.unknown

_1148241268.unknown

_1148240651.unknown

_1148240371.unknown

_1148240469.unknown

_1148240240.unknown

_1148238383.unknown

_1148238437.unknown

_1148212977.unknown

_1148237591.unknown

_1148237761.unknown

_1148238109.unknown

_1148238252.unknown

_1148237661.unknown

_1148236981.unknown

_1148237067.unknown

_1148213033.unknown

_1148213041.unknown

_1148213027.unknown

_1148212907.unknown

_1148212942.unknown

_1148212945.unknown

_1148212953.unknown

_1148212932.unknown

_1148212899.unknown

_1148212903.unknown

_1148212891.unknown

_1147546113.unknown

_1148207830.unknown

_1148212791.unknown

_1148212832.unknown

_1148212845.unknown

_1148212851.unknown

_1148212840.unknown

_1148212825.unknown

_1148212828.unknown

_1148212803.unknown

_1148212819.unknown

_1148212798.unknown

_1148209900.unknown

_1148212775.unknown

_1148212784.unknown

_1148210081.unknown

_1148207920.unknown

_1148209891.unknown

_1148207854.unknown

_1148207838.unknown

_1148207844.unknown

_1148207835.unknown

_1147790318.unknown

_1148207786.unknown

_1148207820.unknown

_1147866406.unknown

_1148207687.unknown

_1147788121.unknown

_1147789833.unknown

_1147790288.unknown

_1147788140.unknown

_1147789787.unknown

_1147788136.unknown

_1147788116.unknown

_1147720392.unknown

_1147788108.unknown

_1147788112.unknown

_1147720311.unknown

_1147608008.unknown

_1147118161.unknown

_1147291396.unknown

_1147545685.unknown

_1147118185.unknown

_1147118042.unknown

_1147118079.unknown

_1147115863.unknown

_1143539971.cdx

