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ПЕРЕДМОВА

Х

імічна переробка твердих природних енергоносіїв постійно вдосконалюється і розвивається, зазнаючи великих і принципових змін. Так, якщо в другій половині XX ст. вона зводилася, по суті, лише до високотемпературного коксування вугілля, то в XXI ст. передбачається розвиток численних процесів переробки твердих палив з одержанням горючих газів і рідкого палива, вуглецевих відновників і різноманітних хімічних продуктів, розширення асортименту вуглеграфітових матеріалів, розробка нових технологій одержання фулеренових матеріалів, а також проведення досліджень можливості їх застосування в нанотехнологіях, значне збільшення масштабів виробництва графітових матеріалів для атомних електростанцій. 
У міру збільшення видобутку нафти, газу продутки нафтохімічного синтезу, вироблені більш простими методами, почали витісняти хімічні речовини вугільного походження. Однак, на підставі експертних оцінок можна дійти висновку, що родовища нафти і газу будуть значною мірою вичерпані уже в середині XXI ст. Запасів же вугілля має вистачити на декілька століть. Таким чином, вугілля буде забезпечувати людству плавний перехід від нафти і газу до недоступних поки нових джерел енергії. 

Проходячи шлях до своєї енергетичної незалежності в Україні все більшу увагу приділяють одержанню та використанню сланцевого газу, прогнозовані запаси якого на Юзівській ділянці (Донецька, Харківська обл.) становлять 4,054 трлн м3, Олеського (Львівська, Івано-Франківська обл.) — 2,98 трлн м3. Тендер виграли компанії «Шел» і «Шеврон», які планують видобувати понад 
10–12 млр м3 на рік.

У зв’язку з цим виникла необхідність у виданні підручника, у якому були б враховані ці нові тенденції.

Призначення курсу «Хімічна технологія твердих природних енергоносіїв» дати майбутнім фахівцям відомості про наукові основи і загальні прийоми побудови технологічних схем переробки твердих горючих копалин і про взаємозв’язок різних процесів їх переробки, відомості про основні методи і стадії переробки палив, принципи створення і проектування оптимальних технологій, перспективи розвитку галузі. Головне завдання курсу — навчити студентів творчо використовувати загальнонаукові і загальноінженерні дисципліни для керування процесами хімічної переробки твердих горючих копалин, створення нових і вдосконалення діючих технологій, розуміння і пояснення складних явищ, з якими доводиться стикатися в різноманітних процесах переробки твердих горючих копалин, і прийняття на цій основі оптимальних рішень.

Різноманіття процесів хімічної переробки твердих горючих копалин змушує обмежитися викладом загальних принципів побудови основних технологічних процесів, ілюструючи їх прикладами, використовуваними в найбільш характерних і добре освоєних виробництвах, наприклад в коксохімічному.

Кожен розділ закінчується питаннями та завданнями для самоконтролю. Відповідаючи на них і вирішуючи запропоновані для аналізу ситуації, студент отримує можливість оцінити, наскільки добре він зрозумів теоретичний матеріал розділу і яким чином він буде використовувати набуті знання у своїй подальшій професійній діяльності.
Автор висловлює подяку рецензентам та співробітникам Донецького національного університету імені Василя Стуса, кафедрі хімічної технології палива Національного технічного університету «Харківський політехнічний інститут», кафедрі хімічної технології палива Українського державного хіміко-технологічного університету, кафедрі хімічної технології переробки нафти та газу Націо-нального університету «Львівська політехніка» за зауваження та пропозиції, які були враховані при остаточному доопрацюванні 
підручника.

ВСТУП

Тверді горючі копалини — кам’яне і буре вугілля, горючі сланці, торф — складають переважну більшість всіх горючих копалин світу. 

Вугілля було основним джерелом енергії і хімічної сировини ще в XIX і на початку XX ст., займаючи домінуюче місце в паливно-енергетичному балансі як України, так і розвинених зарубіжних країн. Стрімкий розвиток нафтогазового комплексу призвів до витіснення вугілля нафтою та природним газом з енергетичного сектору економіки багатьох держав. Їх переваги перед вугіллям полягали у відсутності баласту (золи і води), більшою теплотою згоряння, легкістю транспортування, можливості швидкого нарощування обсягу виробництва і одержання рідких палив і хімічної сировини з меншими, ніж при використанні вугілля, витратами. 
Доказані світові запаси вугілля (кам’яне і буре) у перерахунку на умовне паливо в надрах Землі — 984 211 млн т, антрациту — понад 510 млн т. У США вугілля приблизно 24 663 млн т (27,1 % світових запасів), Російській Федерації — приблизно 157 010 млн т (17,3 %), Україна займає в світі 7 місце (після Китаю, Індії, Австралії, Південної Африки) — 34 153 млн т (3,8 %). Цих запасів вистачить людству на найближчі декілька століть.

Видобуток вугілля в Україні, як і в світі, скоротився. Якщо в 1976 р. об’єм добування вугілля був на рівні 218 млн т на рік, то в 2000 — 80 млн т. Зростання видобутку вугілля в 2012 до 84 млн т пішло на потреби енергетики.

У світовому паливно-енергетичному балансі викопне вугілля становить близько 25 %.
Збільшення вартості нафти і поступове виснаження найбільш багатих її джерел призвело до зростання частки вугілля в паливному балансі і проведенню робіт щодо виробництва з твердих при-родних енергоносіїв нових продуктів, включаючи синтетичні рідкі і газоподібні палива. 
Тому, можливо передбачити зростання частки твердих горючих копалин та продуктів їх переробки в паливно-енергетичному ба-лансі України. 

Мета переробки твердих горючих копалин різноманітна і зводиться до вирішення таких основних завдань:

· перетворення твердих горючих копалин в облагороджені тверді палива і вуглецеві відновники, що відрізняються механічною міцністю і реакційною здатністю, високим вмістом вуглецю, що не виділяють під час нагрівання і згоряння смолистих речовин;

· одержання з вугілля висококалорійних горючих газів, сумішей органічних речовин, що використовуються як хімічна сировина;
· приготування на базі вугілля твердих і асфальтоподібних продуктів, що використовуються як сировина для виробництва будівельних і вуглеграфітових матеріалів, в будівництві доріг;

· перетворення органічної маси твердих горючих копалин в 
рідкі або газоподібні палива та хімічні продукти, що заміняють аналоги одержані з нафти і природного газу;

· комплексне використання енергетичного та хімічного потенціалу твердих горючих копалин (енерготехнологічна переробка) з метою підвищення економічної ефективності застосування палив і вирішення екологічних завдань.

Ця мета може бути досягнута за використання декількох груп технологічних процесів. Найбільш старим і в даний час широко використовуваним процесом перетворення твердих горючих копалин є їх термічна переробка без доступу повітря. При цьому відбувається розщеплення органічної маси вугілля, рекомбінація про-дуктів розщеплення з одержанням термодинамічно стабільних речовин: твердого залишку, смоли, газу. Склад і властивості твердих і летких продуктів термічної переробки залежать від природи вихідного палива, температури, тривалості нагрівання і апаратурного оформлення процесу.

Найбільш поширене високотемпературне коксування кам’яного вугілля, основним продуктом якого є металургійний кокс, — ос-новний відновник в доменному процесі, а також технологічне паливо для багатьох інших процесів — для чорної і кольорової металургії, в ливарному виробництві, виробництві фосфору, карбіду кальцію та багатьох інших продуктів. Високотемпературному коксуванню щорічно піддається в світі понад 500 млн т вугілля. Разом з коксом одержують велику кількість коксового газу, сумішей ароматичних вуглеводнів, кам’яновугільної смоли, які в подальшому потребують переробки для одержання цільових продуктів. 

Особлива увага приділяється застосуванню цих процесів для одержання цінних речовин і палив з горючих сланців. Високий, порівняно з органічною масою вугілля, вміст водню в керогені горючого сланцю і у зв’язку з цим високий вихід смоли під час термічного розкладання керогену роблять перспективою низькотемпературну термічну переробку сланців. 
Одним з найбільш масштабних напрямів цієї групи технології є енерготехнологічна переробка палив. 
Сутність її полягає в термічній переробці горючих копалин, при якій горючий твердий залишок спалюється у відповідних агрегатах, а парогазові продукти застосовуються в різних технологічних процесах. 

У процесі згоряння твердого залишку мінерали використовуються для одержання будівельних та інших матеріалів, що виключає забруднення відходами навколишнього середовища.

Газифікація твердого палива — високотемпературний процес взаємодії газифікуючих агентів (повітря, кисню, водяної пари) з органічною масою палива, що приводить до перетворення його в горючі гази. При цьому основна частина органічної маси вугілля перетворюється на суміш СО і Н2. Ця суміш слугує сировиною для одержання чистого водню і далі аміаку, використовується для синтезу вуглеводнів, спиртів, альдегідів, різноманітних хімікатів, вуглеводневих, спиртових рідких і газоподібних палив, а також застосовується безпосередньо як паливо. 
Мінеральна частина вугілля є в цьому процесі відходом виробництва і може слугувати сировиною для одержання будівельних матеріалів.
Гідрогенізація твердих палив — поєднання низькотемпературного (450–500 °С) термічного розщеплення органічної маси вугілля з каталітичним гідруванням продуктів термічної деструкції вугілля. У процесі гідрогенізації велика частина органічної маси вугілля перетворюється в цінні хімічні продукти.

Гідрогенізації піддають також смоли, що утворюються при термічній переробці різних твердих горючих копалин.

Нарешті, при екстракції і термічному розчиненні вугілля орга-нічними розчинниками одержують облагороджені беззольні органічні матеріали. У цих процесах вугілля поділяють на беззольний продукт, який можна використовувати в найрізноманітніших ви-робництвах, і на високозольний залишок, який застосовується як паливо.

Інтенсивно розвивається промисловість вуглеграфітових матеріалів, ядерного графіту, що близька за технологією до високотемпературного коксування та використовує як сировину високомолекулярні продукти переробки вугілля і нафти, а також високомета-морфізовані тверді горючі копалини (антрацит, природний графіт). 

Усі процеси переробки твердих палив мають спільні характерні особливості.

Комплексна переробка твердих горючих копалин включає різноманітні високотемпературні і низькотемпературні процеси, ха-рактерні для вугільної та металургійної, хімічної та нафтопереробної промисловості, теплоенергетики та промисловості будівельних матеріалів. 
Використання різнотипного обладнання і технологій, які застосовуються під час переробки твердих горючих копалин, неминуче призводить до використання обладнання як типового для ряду галузей (насоси та компресори, газодувки, дробарки, грохоти, ректифікаційні і абсорбційні апарати, теплообмінники, контактні апарати), так і специфічних пристроїв, що не мають аналогів в інших галузях (коксові печі, агрегати виробництва формованого коксу, газогенератори). У зв’язку з цим при створенні та експлуатації обладнання в хімічній технології твердого палива використовується досвід суміжних галузей.

Усі технологічні процеси переробки твердих природних енергоносіїв поділяють на основні стадії:

· підготовка палив до переробки, що включає збагачення палив, дроблення і класифікацію вугілля з одержанням матеріалів, які володіють оптимальним для конкретного процесу гранулометричним складом, в ряді випадків — брикетування, сушку;

· основні операції, характерні для конкретного технологічного процесу;
· вловлювання домішок із газів, із яких необхідно видаляти як цінні, так і шкідливі продукти (пил, вуглеводні, аміак, сірководень та інші сірчисті сполуки), тому використовуються різноманітні процеси газоочищення;

· переробка рідких продуктів, що утворюються у всіх методах термохімічної переробки палив з одержанням мономерів, палив, різноманітних технічних продуктів та інших видів хімічної сировини;

· утилізація та очищення стічних вод і викидів та здійснення маловідходних процесів з метою скорочення кількості відходів, створення замкнутих водооборотних циклів, утилізації твердих і смолоподібних відходів, очищення стічних вод.

Хімічна технологія палива тісно пов’язана з багатьма галузями виробництва — вугільною промисловістю та металургією, хімічною, нафтопереробною та нафтохімічною промисловістю, теплоенергетикою і виробництвом будівельних матеріалів. Чим краще знає фахівець особливості цих галузей, тим більше буде його внесок у розвиток однієї з найбільш великих галузей — хімічної технології твердих природних енергоносіїв.
У структурі балансових запасів України представлені всі марки вугілля, від бурого до антрациту. За даними Міністерства вугільної промисловості України за 2009 р., промислові запаси вугілля в 
країні на наявних шахтах становлять 6,5 млрд т, 3,5 млрд т, із яких — енергетичне вугілля: Донецька область — 3,6 млрд т; Луганська область — 1,9 млрд т; Дніпропетровська область — 0,8 млрд т; інші регіони — 0,2 млрд т. У цілому, запаси вугілля в Україні становлять 95,4 % від загального обсягу запасів органічного палива.
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1.1.  Походження і загальна характеристика 
твердих горючих копалин
Д

о твердих горючих копалин відноситься: торф, вугілля, горючі сланці. Це багатомолекулярні сполуки, що утворилися з продуктів перетворення рослинних залишків у результаті процесів полімеризації і конденсації.

У вертикальній стратиграфічній послідовності виділяють три групи вуглетвірної флори:

· І група. Палеозойська ера (середній девон — нижній перм), 400–250 млн років: плауноподібні (лепідодендрони, сигілярії та ін.), членистостеблові (клинолистові, хвощеподібні, каламіти та ін.), папоротникоподібні (маратієві, негератієві та ін.), голонасінні (птеридосперми, гласоптеріс, кордаїти, хвойні);

· ІІ група. Мезозойська ера (верхній перм — середня крейда),  235–67 млн років: голонасінні (ті самі, а також цекадофіти та гінкгові; переважали кордаїти), членистостеблові (переважно хвощі, каламіти та ін.), справжні папороті;

· ІІІ група. Кайнозойська ера (верхня крейда — олігоцен),           67 млн років: голонасінні (головним чином хвойні, кипариси та ін.), покритонасінні (бук, клен, лаврові, миртові та ін.). Вуглетвірна флора цієї групи розповсюджена на всіх континентах.
За морфологічними ознаками рослини-вуглеутворювачі поділяються на деревні, трав’янисті та деревоподібні. Переважає вугілля, утворене з рослин деревної форми (голонасінні та покритонасінні). В Україні переважає вугілля вестфальської флори (Донецький і Львівсько-Волинський басейни) та еоценової флори (Дніпровський басейн).

Вугілля вирізняється великою різноманітністю властивостей, які залежать від складу вихідних рослинних залишків, умов їх накопичення, процесів розкладання і перетворення, геологічних факторів та ін. Залежно від вихідних рослинних матеріалів розрізняють два класи горючих копалин: гумоліти (гуміти і ліптобіоліти), що утворилися з вищих багатоклітинних рослин, і сапропеліти, які утворилися з нижчих рослинних матеріалів і планктону.

Залишки органічної речовини послідовно перетворювалися в торф, буре вугілля, кам’яне вугілля та антрацити.

Торф — горюча копалина, що утворилася із залишків рослин в умовах болотяної місцевості з обмеженим доступом кисню. Матеріалом для утворення торфу є мох, трава, водорості.

В Україні понад 2500 місцеродовищ торфу із середньою глибиною залягання 1,4 м і запасом понад 2260 млн т, із якого 45 % вже видобуто. Торф містить: 50–60 % вуглецю; 4,5–7 % водню; 24–45 % кисню; 0,2–1,2 % сірки; 0,5–4 % азоту; теплота згоряння — 
8 МДж/кг.
Торф, утворений рослинністю переважно атмосферного живлення з вмістом рослинних залишків до 95 %, називається поверхневим, а торф, утворений із решток рослин багатого живлення (мох, трава) із вмістом рослинних залишків понад 95 %, — низинним. Торф, у якому 10–90 % залишків рослин одного типу, а частина другого називається перехідним.

Вугілля — це вид горючих копалин, який утворився із рослин під землею без доступу кисню, тобто основою його утворення є органічні рослинні залишки.
Як передбачають геологи утворення вугілля відбулося 
300–350 млн років тому (кам’яновугільний період).
Залежно від розміру середнього показника відбиття вітриніту (Rо), теплоти згоряння на вологий беззольний стан (Qsds) і виходу летких речовин на сухий беззольний стан (Vdaf) вугілля поділяють на антрацит, кам’яне та буре (рис. 1.1).
Антрацит — саме давнє вугілля зі ступенем вуглефікації (вмістом вуглецю) до 95 %. Характеризується високою густиною (1500–1700 кг/м3) і блиском, вихід летких речовин — до 6 %, тому погано спалахує, вологи — 3–4 %. Має найвищу із усіх марок вугілля теплоту згоряння (33–35 МДж/кг). 
Утворилося з кам’яного вугілля за підвищення тиску й температури на глибинах близько 6 км.
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Рис. 1.1. Класифікація вугілля: 
а — антрацит; б — кам’яне вугілля; в — буре вугілля

Кам’яне вугілля — це продукт глибокого розкладу залишків рослин (деревоподібних папоротників). Густина — 1250–1500 кг/м3, уміст вуглецю в ньому становить 75–95 %, вологи 3–4 %, містить до 35 % летких речовин, тому легко займається. Утворилося з бурого вугілля на глибинах до 3 км.
Буре вугілля — це вугілля з вмістом вуглецю 65–75 %, має бурий колір, найбільш молоде із усіх марок вугілля, що видобувається. Густина — 800–1250 кг/м3, містить значну кількість летких речовин (до 50 %), тому легко спалахує, до 30 % вологи, що зменшує його теплоту згоряння (до 24 МДж/кг). Використовується як місцеве паливо та як хімічна сировина.
Утворилося з органічних решток та торфу під тиском і дією підвищеної температури на глибинах до 1 км.
Горючий сланець — це тверда, шарувата, горюча порода, що складається з мінеральної складової, а вміст органічної речовини (керогену) не перевищує 60 %. Кероген є біо- і геохімічним перетворенням органічної речовини, здатної під час нагрівання без доступу повітря перетворюватися в рідкі та газоподібні продукти. Смолоподібні продукти близькі за своїм складом до нафти. Геологічні запаси сланцю на території України до глибини 200 м складають понад 500 млрд т. Вони залягають пластами від 10 м вздовж східного схилу Карпат та в Донецькій і Луганській областях.
Кількість горючих речовин в породах сланцю знаходиться в межах 12–35 %, теплота згоряння невисока 5–6 МДж/кг. Вихід летких речовин 50 % мас., вміст водню 6,5–7,5 %, кисню 16–20 %, сірки 1,5–3,5 % (65 % — сульфіди, дисульфіди, 5–15 % сульфати).

Утворення кам’яного вугілля з бурого під впливом високих температур і тисків визнається більшістю геологів, ці уявлення отримали назву теорії метаморфізму. Прихильники теорії метамор-фізму претендують на побудову однієї загальної теорії походження для всього вугілля. Прихильники біохімічної теорії стверджують, що кожне вугілля утворилося в результаті цілком за певних умов перетворення рослинного матеріалу і ні в які інші види копалин вугілля перетворитися не може. Буре вугілля, що утворилося, ніколи не перетвориться на кам’яне. 

За теорією метаморфізму, як вона викладається в навчальних посібниках з вуглепетрографії та геології родовищ каустобіолітів, існує три види метаморфізму:

· контактний — підвищення ступеня метаморфізму вугілля відбувається при контакті його із розжареними магматичними породами; 

· тектонічний — підвищення ступеня зрілості вугілля досягається в результаті складкоутворювальних процесів; 

· регіональний — зміна структури і властивостей вугілля відбувається в результаті їх опускання на глибину. У цьому випадку вище розміщена товща порід створює підвищений тиск і спостерігається зростання температури. При опусканні на глибину на кожні 100 м температурний градієнт в шарі підвищується на 3–5 °С.

При утворенні кам’яновугільних басейнів найбільше значення має регіональний метаморфізм.
Різноманітність твердих горючих копалин обумовлена впливом комплексу геолого-генетичних факторів, що впливають на формування палива і визначають його властивості. У цьому комплексі факторів виділяють первинні, що діють на стадії утворення торфу, і вторинні, які впливають залежно від глибини занурення осадкових порід в земній корі. До первинних чинників відносять: характер вихідного матеріалу, умови накопичення, обводненість і хімічні властивості середовища, у якому відбувалися перетворення рослинних залишків. Залежно від складу вихідного рослинного матеріалу тверді горючі копалини поділяють на гумітові, ліптобіолітові, сапропелітові та змішаного походження. Гумітові тверді горючі копалини утворилися з наземних, в основному вищих рослин. 
Вихідним матеріалом ліптобіолітових твердих палив були воски, смоли, спори і кутикули наземних рослин — найбільш стійкі їх частини. Сапропелітові тверді горючі копалини утворюються з водоростей. 

Після покриття торфовища мінеральними осадами починають діяти вторинні фактори: тиск прилеглих вище порід і температура земних надр.

На перших стадіях формування твердих горючих копалин (торфу, сапропелю) переважають біохімічні процеси, помітні ще на буровугільній стадії, потім вони змінюються геохімічними. Перехід торфів в буре вугілля і сапропель — в сапропелітове вугілля, називають діагенезом, утворення кам’яного вугілля і антрацитів — метаморфізмом. 
На стадії діагенезу вторинні фактори впливають незначно. 
Метаморфізм зумовлений перетвореннями, що відбуваються під впливом підвищених температури і тиску.

Неоднаковий прояв первинних і вторинних факторів вуглетворення позначається у відмінності петрографічного складу, ступеня відновлюваності та метаморфізму вугілля і в цілому хімічної будови і властивостей, що характеризуються різними показниками.

Буре вугілля на відміну від торфу практично не містить вуглеводів, зокрема целюлози. До складу бурого вугілля входить значна кількість гумінових кислот, тому частина органічної маси цього вугілля здатна розчинятися в лугах. 
Кам’яне вугілля практично не містить гумінових кислот. Розвиток процесів вуглефікації проявляється в зневодненні органічної маси, збільшенні вмісту вуглецю, зменшенні вмісту водню, кисню і виходу летких речовин (табл. 1.1), збільшенні показника відбиття вітриніту та зміні інших властивостей.
Наприклад, богхеди містять 5–12 % кисню і 8,5–11 % водню, тоді як у гумусовому вугіллі знаходиться, як правило, 15–17 % 
кисню і до 7 % водню. Богхеди складаються в основному з насичених монокарбонових кислот жирного ряду, моно- і поліциклічних карбонових кислот та нейтральних кисневмісних сполук циклічної будови. 

Сланці, що відносяться до сапропелітових утворень, також містять велику (7–11 %) кількість водню. Дослідження сапропелітів показали, що майже весь кисень перебуває у складі карбоксильних, гідроксильних і карбонільних груп. Однак накопичення і первинне перетворення вихідного матеріалу сланцю відбувалося в інших умовах, ніж утворення сапропелітів, а гуміфікація — в порівняно мілководних морських басейнах у разі нормального доступу кисню. 
Таблиця 1.1

Елементний склад і вихід летких речовин 
з твердих горючих копалин різних стадій метаморфізму

	Горюча копалина
	Вміст, % від органічної маси
	Вихід летких речовин Vdaf, % від органічної маси, 
не більше

	
	С
	H
	N
	S
	O
	

	Торф
	50,0–62,5
	5,2–6,4
	0,6–4,0
	0,09–0,034
	28,9–40,0
	70

	Буре 
вугілля
	65,0–79,5
	4,5–6,6
	1,3–1,9
	0,4–3,5
	11,2–29,1
	50

	Кам’яне вугілля (Донбас)
	76,0–95,0
	3,4–5,7
	0,8–1,6
	1,0–2,5
	1,5–17,0
	8–42

	Антрацит
	91–97
	1,3–3,0
	0,1–1,3
	0,8–1,5
	1,0–2,0
	8

	Горючі сланці
	64–70
	7–8
	0,6–1,3
	2,0–7,0
	19–25
	84–87


Кероген (органічна маса) сланцю значно відрізняється залежно від того чи є вони високосірчистими (2–8 % сірки) або малосірчистими (до 2 % сірки). Малосірчисті сланці — кукерсити містять 
35–55 % керогену, тоді як високосірчисті сланці є більш зольними, кількість керогену в них не перевищує 35 %. Кероген кукерсити значно відрізняється від керогену високосірчистих сланців підвищеним умістом водню (9–11 %), вуглецю (76,5–79,0 %), меншим умістом кисню (до 13 %). До складу сірчистих сланців входять 
7–8 % водню, 65–70 % вуглецю і зазвичай 14–18 % кисню.

У міру вуглефікації сапропелітових твердих горючих копалин, як і в ряду гумітів, зменшується вміст кисню, але закономірного зменшення вмісту водню не спостерігається. Однак, до складу органічної маси сапропелітових твердих горючих копалин входить майже в два рази більше водню, ніж до складу гумітів.
1.2. Вугільні родовища України
У світі налічується близько 3000 вугільних родовищ і басейнів. Існують різні оцінки запасів викопного вугілля — від 3,7 до 16 і більше трлн т. Вугілля становить близько 87 % викопного палива Землі.

Найбільші загальні ресурси вугілля знаходяться в США, КНР, РФ, Австралії, Канаді, Німеччині, ПАР, Великій Британії, Польщі, Індії, Україні. За геологічними запасами вугілля Україна посідає перше місце в Європі.

За запасами та й необхідністю з усіх твердих горючих копалин кам’яне вугілля (табл. 1.2) займає значне, а іноді й основне, місце в енергетиці багатьох країн. У структурі світових запасів палива 
вугілля становить 68 %, а в Україні — 96 %.
Таблиця 1.2

Розвідані запаси викопного палива
(Міжнародний енергетичний конгрес — 1998 р.), млрд т у. п.*
	Вид палива
	Увесь світ
	Європа
	Україна

	Вугілля
	799,8
	72,6
	34,0

	Нафта
	199,4
	3,8
	0,23

	Газ
	172,8
	6,5
	1,10

	Разом
	1172,0
	82,9
	35,33


*У. п.— умовне паливо. Умовне паливо — це одиниця обліку органічного палива, яка використовується для співвідношення ефективності різних видів палива та їх сумарного обліку. За одиницю умовного палива використовується 1 кг палива з питомою теплотою згоряння у 7000 ккал/кг (29 190 кДж/кг).

Найбільші центри металургійної, хімічної, ряду інших енергоємних галузей промисловості утворювались, як правило, у районах, багатих вугіллям.
Кам’яне вугілля є сировиною для коксування, для чого видобувається 25–30 % його загальної кількості. У процесі коксування кам’яного вугілля отримують кокс, який використовується як твердий відновник в металургії і побутове бездимне паливо, а також хімічні продукти (кам’яновугільна смола, бензольні вуглеводні, аміак, коксовий газ та ін.). В асортимент коксохімічної продукції входить багато речовин (близько 1 000 найменувань), споживачами яких є хімічна промисловість (виробництво органічних барвників, вибухових речовин, лаків, пластмас, синтетичного каучуку, фармацевтичних препаратів та ін.), металургійна промисловість, сільське господарство, залізничний і автомобільний транспорт.

За прогнозом Міжнародної енергетичної асоціації, видобуток вугілля зростатиме.

Україна має значну кількість твердого палива, прогнозні запаси якого становлять близько 120 млрд т, у тому числі розвідані —приблизно 50 млрд т. У структурі балансових запасів подані усі марки вугілля: від бурого до антрацитів. Питома вага марок вугілля наведена в табл. 1.3. 
Таблиця 1.3
Питома вага марок вугілля у балансових запасах України
	Марка
вугілля
	Буре (Б)
	Довгополу-меневе (Д)
	Газове (Г)
	Газове жирне (ГЖ)
	Жирне (Ж)
	Коксівне (К)
	Піснувате спікливе   (ПС)
	Пісне (П)
	Антрацити
(А)

	Питома вага марки, %
	6,6
	22,4
	36,1
	4,1
	4,7
	3,1
	3,3
	8,4
	11,3


Основні запаси вугілля в Україні зосереджені у Донецькому, Львівсько-Волинському і Дніпровському басейнах.

Донецький басейн (Донбас) розташований на території України і Росії (Ростовська область). Басейн належить до паралічних (формування в прибережно-морських умовах) з автохтонними вугільними пластами. 
Донецький басейн є одним із найбільших у Європі, його про-тяжність із заходу на схід досягає 550 км. Площа басейну становить майже 60 тис. км2. У басейні залягає вугілля від бурого і довгополум’яного на заході до антрацитів на сході. Потужність 
вугільних пластів змінюється від 0,4 до 2,5 м. 
Залягання пластів пологе (65 %) і круто-спадне (35 %).

Сумарні запаси до глибини 1800 м становлять 140,8 млрд т. Балансові запаси вугілля в Донбасі за станом на 1 січня 1998 року становили 53,6 млрд т (97,6 % запасів України, з яких 31,5 % кок-сівне вугілля, 15,5 % антрацити). 
Зольність вугілля від 7 до 15 %. Серед вугілля Донбасу переважає високосірчисте (вміст сірки понад 3,5 %) з високим вмістом мінеральних домішок, що знижує їхню енергетичну і технологічну цінність. Теплота згоряння вугілля — 21,2–26,1 МДж/кг.

Основні центри видобутку вугілля в Донецькому басейні — це Донецьк, Красноармійськ, Макіївка, Лисичанськ, Горлівка, Шахтарськ, Торез, Павлоград. Використання вугілля Донецького басейну зумовлене марочним складом і якістю. Середня глибина видобутку вугілля — 665 м.

Крім того, працює понад 50 збагачувальних фабрик. Вугілля марок Г, Ж, К, ПС, П використовують у коксохімічній промисловості, газове і довгополум’яне вугілля, антрацити — як паливо, переважно, на теплоелектростанціях, високоякісні антрацити — в абразивній і радіоелектронній промисловості.

Львівсько-Волинський басейн охоплює площу близько 
10 тис. км2 і характеризується пологими пластами потужністю           0,6–1,5 м. Вугілля містить прошарки гумітів і сапропелітів. В експлуатації цього басейну знаходиться 15 шахт, глибина видобутку вугілля становить 350–500 м. 
Вугілля Львівсько-Волинського басейну належить до марок 
Д, Г, ГЖ, Ж, К, зольність коливається від 12 до 35 %, а теплота згоряння — від 23,1 до 29,2 МДж/кг. Балансові запаси вугілля у басейні становлять близько 1 млрд т.

Геологорозвідувальними роботами в процесі експлуатації родовищ встановлено, що у Львівсько-Волинському басейні широко розповсюджене сапропелітове вугілля. Потужність сапропелітів коливається від 0,5 до 1 м, а в окремих пунктах досягає 1,5 і навіть 2,65 м. Обсяг запасів сапропелітів значно менший, ніж запасів гумусового вугілля, однак цього достатньо, щоб розглядати питання видобування сапропелітів і використання їх як сировини для одержання штучного рідкого палива і хімічних продуктів.

Центри видобутку вугілля — міста Нововолинськ та Червоноград. Унаслідок порівняно невеликих запасів вугілля Львівсько-Волинського басейну передбачається, що в перспективі у ньому працюватимуть тільки 2 шахти. Значну частину вугілля цього 
басейну використовують Бурштинська та Добротвірська теплові електростанції.

Дніпровський буровугільний басейн має площу 150 тис. км2 і об’єднує 27 родовищ на території 5 центральних областей України. Глибина залягання вугільних пластів коливається від 10 до 150 м, вугілля м’яке буре, гумітове і гуміто-ліптобіолітове. Середня по-тужність пластів — 2–6 м. 

Балансові запаси становлять 2,24 млрд т, у тому числі для відкритих робіт — більше 500 млн т. Підготовлено до експлуатації 
8 родовищ із сумарною потужністю 115 млн т, із них 4 — для відкритої розробки.

Основний центр вуглевидобутку — м. Олександрія. У межах Дніпровсько-Донецької западини відомі Сула-Удайське в Полтавській області й Ново-Дмитрівське в Харківській області родовища бурого вугілля із загальними балансовими запасами близько 
900 млн т, з яких 570 млн т придатні для відкритої розробки. За своїми характеристиками вугілля цих родовищ аналогічне вугіллю Дніпровського буровугільного басейну. Вугільні пласти потужністю 3–4 м залягають на глибині 15–100 м.

Таким чином, запаси вугілля в Україні є достатніми для забезпечення потреб країни при його видобутку 100–200 млн т/рік приблизно на 500 років, а при впровадженні ресурсозберігаючих технологій і комплексної переробки твердого палива — на ще більш значний термін. У зв’язку з відсутністю достатніх запасів нафти і природного газу тверді горючі корисні копалини тривалий час будуть для України джерелом енергії і хімічної сировини. Тому визначення кількості, складу і властивостей твердих горючих корисних копалин, дослідження оптимальних, з точки зору економіки і екології, способів їх видобутку і використання є одними з головних завдань вугледобувної промисловості.

1.3. Властивості вугілля

1.3.1. Петрографічний склад

Викопне вугілля неоднорідне за своїм складом і будовою. Макроскопічно розрізнювані складові частини вугілля, які мають однорідний блиск і будову, у вуглепетрографії називають інгредієнтами (у міжнародній класифікації — макролітотипами). Виділяють чотири основних генетичних типи інгредієнтів: вітрен, кларен, дюрен і фюзен. 
Вітрен (блискучий) — чорний шар з відблиском, один із головних інгредієнтів вугілля. Він є носієм основних його властивостей і зустрічається у вигляді лінз, шарів, а іноді цілих пачок вугільного пласта. Характерні ознаки: сильний блиск, однорідність складу, монолітна склувата структура, раковистий або згладжений злом, тріщинуватість поперек напластування. Вітрен порівняно з іншими інгредієнтами є найменш зольним. Він крихкий з багатьма тріщинками, в результаті чого при добуванні розпадається на дрібні квадратики.
Кларен (проміжний) — у вигляді розшарованих вугільних шарів, який за відблиском займає проміжне місце між вітреном і дюреном, має неоднорідний склад, що визначає його смугасту текстуру. У будові прошарків чергуються смуги різної товщини, іноді складає суцільні пласти вугілля.

Дюрен (матовий) — чорного або сірого кольору. Він міцний, тому розшаровується на крупні шматки, містить включення тонкодисперсної мінеральної речовини. Дюрен утворює шари різної 
потужності, а інколи в цілому пласті. Щільний, твердий, часто в’язкий, блиск маслянистий, злам нерівний із шорсткими поверхнями.

Фюзен (чорний) — м’який і жирний, він на дотик мастить руки. Це склад так званого гумітового вугілля, має характерний шовковистий блиск і волокнисту або сажисту будову. Він зустрічається у вигляді лінз, гнізд, прошарків. Пористий, м’який і крихкий фюзен за зовнішнім виглядом нагадує деревне вугілля і звичайно містить велику кількість мінеральних включень.

Вихідний матеріал, його біохімічні й геохімічні перетворення в різних умовах обумовили формування численних однорідних за своїми оптичними і фізико-хімічними властивостями мікрокомпонентів вугілля.

Мікрокомпоненти кам’яного вугілля за генетичними і фізичними ознаками об’єднані в групи вітриніту, семівітриніту, фюзиніту, ліптиніту, альгініту, мікстиніту, мінеральних домішок. Основною характеристикою мікрокомпонентів є їх відбивна здатність і структура. Крім того, усі мікрокомпоненти відрізняються один від одного за фізичними і хімічними властивостями (густиною, хімічним складом, теплотою згоряння, спікливістю, виходом летких речовин). Так, мікрокомпоненти групи вітриніту характеризуються підвищеним виходом летких речовин, а мікрокомпоненти групи фюзеніту — мінімальним. У коксівного вугілля мікрокомпоненти групи вітриніту добре спікаються, мікстиніт і семівітриніт злегка розм’якшуються, фюзиніт не спікається. Мікрокомпоненти останніх трьох груп поводять себе як піснувата домішка. Таким чином, однаково метаморфізоване вугілля, яке має різний петрографічний склад, суттєво відрізняється одне від одного за технологічними властивостями.

Відмінності у властивостях мікрокомпонентів пов’язані як з вихідним матеріалом рослинних залишків, так і з умовами хімічного перетворення органічної речовини на торф’яній стадії, що визначає ступінь відновлення вугілля. У результаті метаморфізму хімічні й фізичні властивості мікрокомпонентів вугілля змінюються. Неоднаковість у первинному рослинному матеріалі, мікрокомпонентному складі, типах відновлення і у стадії метаморфізму обумовили велике різноманіття вугілля в родовищах.

Петрографічний склад вугілля необхідно враховувати при визначенні оптимальної межі його дроблення, збагачення і способів подальшої технологічної переробки.
1.3.2. Фізичні властивості

Під фізичними властивостями твердих тіл розуміють їх специфічну поведінку під час впливу певних сил і полів. Існує три ос-новних способи впливу на тверді тіла, відповідні трьом основним видам енергії: механічний, термічний і електромагнітний. Відпо-відно виділяють три основні групи фізичних властивостей.
Механічні властивості зв’язують механічні напруження і деформації тіла, які відповідно до результатів широких досліджень механічних і реологічних властивостей твердих тіл, виконаних школою академіка П. О. Ребіндера, можна поділити на пружні, міцнісні, реоло-гічні і технологічні. Крім того, у разі впливу на тверді тіла рідин або газів виявляються їхні гідравлічні і газодинамічні властивості.

До термічних відносять властивості, які виявляються у вугіллі під впливом теплових полів.

До електромагнітних відносять властивості, які виявляються під час впливу на вугілля електричних, магнітних полів і електромагнітних коливань. До них умовно можна віднести радіаційні, які проявляються у разі впливу на вугілля потоків мікрочастинок або електромагнітних хвиль значної жорсткості (рентгенівські, гамма-промені).

Фізичні властивості вугілля і мінеральних домішок суттєво впливають на вибір і ефективність процесів збагачення та подальшу його переробку. 
Механічна міцність зумовлює гранулометричний склад і шламоутворення. Густина вугільної речовини залежить від його петрографічного складу, стадії метаморфізму і насичення мінеральними включеннями, дисперсність яких є основним показником при виборі методів і схем збагачення. Електричні й діелектричні властивості визначають можливість застосування способів електрофізичного контролю якості.

Густина вугілля являє собою відношення його маси до об’єму. Розрізняють густину дійсну, уявну, органічної маси та насипну.

Дійсна густина — це кількісне вираження маси в одиниці об’єму вугілля без пор і тріщин.
Уявна густина — це маса одиниці об’єму пористого (природного) вугілля. Уявна густина завжди менша за дійсну і для кам’яного вугілля знаходиться в межах 1200–1350 кг/м3.
Дійсна густина, перерахована на суху беззольну речовину, називається густиною органічної маси вугілля.
Густина органічної маси залежить від стадії метаморфізму, його природи і петрографічного складу. Густина органічної маси кам’я-ного вугілля зростає від довгополум’яного до пісного і антрациту (від 1160 до 1590 кг/м³). Густина мінеральних домішок може змінюватись від 2650 (глинисті мінерали, кварц) до 3900 кг/м³ (сидерит).
Насипна густина вугілля являє собою відношення його маси до об’єму, що заповнений вільною або ущільненою засипкою (густина маси вугілля в штабелі, вагоні, бункері та в інших місткостях). Насипна густина змінюється у широкому діапазоні і залежить від густини і розміру грудок, гранулометричного складу і вологості вугілля, а також від способів заповнення місткостей. Насипна густина вугілля залежить головним чином від кута природного укосу при вільній засипці, який зумовлений коефіцієнтом тертя між вугільними зернами.
Кут природного укосу — це найбільший кут, який може бути утворений укосом вільно насипаного матеріалу (гірничої маси) в стані рівноваги з горизонтальною площиною. Залежить від шорсткості і форми зерен, їх вологості, ґранулометричного складу та густини і насипної щільності матеріалу. Зі збільшенням вологості гірських порід до певного значення кут природного укосу росте, а потім зменшується. Зі збільшенням розмірів зерен та їх нерівності кут природного укосу теж зростає. Для рядових антрацитів він знаходиться у межах 27–30°, для вугілля середньої стадії метаморфізму — 35–40°, для дрібного вугілля — 45–50°, для шламу — 70–75°. За кутом природного укосу  розраховують максимальні кути укосів, уступів і бортів кар’єрів, відвалів, штабелів та насипів.
Коефіцієнт тертя вугілля — одна з важливих характеристик під час вибору кутів нахилу жолобів та інших транспортних засобів для рядового вугілля і продуктів збагачення. Коефіцієнт тертя також суттєво впливає на результати розділення вугілля в деяких процесах (наприклад, у процесі збагачення протитечійною сепарацією, під час зневоднення в центрифугах та ін.).
Зольність характеризує вміст негорючого залишку, який утворюється з мінеральних домішок (в основному оксиди кремнію, алюмінію, заліза, кальцію) при повному згорянні палива. Цим показником оцінюється вміст органічних і мінеральних речовин. Як правило, чим вище зольність, тим нижче вміст органічних речовин.

Пористість вугілля — це характеристика розмірів і кількості пор у вугільній речовині.

Пори вугілля класифікують на мікропори з діаметром меншим за 1,2 нм, перехідні пори з розміром 1,2–30 нм і макропори з середнім розміром 30 нм. Пористість вугілля низького ступеня вуглефікації (вміст вуглецю нижчий ніж 77 %) головним чином представлена макропорами. Для вугілля з вмістом вуглецю 76–84 % близько 80 % об’єму пор припадає на перехідні та макропори. У вугіллі з більш високим вмістом вуглецю переважають мікропори. Пористість вугілля впливає на його взаємодію з вуглеводневими реагентами та ефективність їх дії на фізико-хімічні властивості вугільної поверхні, що необхідно враховувати визначаючи режим флотації вугільних шламів. Зі збільшенням пор зростають непродуктивні витрати реагенту і зв’язуючої речовини, які проникають в пори і тріщини. При цьому, очевидно, має місце інфільтрація, тобто ви-біркове проникнення реагенту і зв’язуючої речовини в пори вугілля: у мікропори вугілля проникають тільки ті складові реагенту, молекули яких сумірні з розміром мікропор.

Міцнісні властивості вугілля характеризуються міцністю, твердістю, дробимістю, подрібнюваністю, крихкістю, тимчасовим опором стиснення, абразивністю, а також термічною стійкістю (для антрацитів). Механічна міцність кам’яного вугілля залежить від складу органічної маси і мінеральних домішок. 
Вона найбільш висока у довгополум’яного і газового вугілля і різко знижується у жирного, коксівного і деякого пісного вугілля. Антрацит належить до механічно міцного і дуже міцного вугілля, а буре вугілля має найнижчу міцність. Механічна міцність зумовлює гранулометричний склад вугілля і його зміну, шламоутворення при транспортуванні, складуванні та збагаченні. Механічна міцність є одним із факторів, який впливає на вибір процесів і схем збагачення вугілля.

Дробимість вугілля характеризує його здатність чинити опір руйнуванню під дією напружень, які передаються вугіллю безпосередньо дробильними пристроями (молотками, кулями, стрижнями тощо). Кількісно дробимість визначається питомою роботою, витраченою на створення нової поверхні, або відношенням розмірів грудок вугілля до і після дроблення. 
Дробимість вугілля різної стадії метаморфізму значно відрізняється Вона збільшується з переходом до вугілля середньої стадії метаморфізму.

Крихкість вугілля — властивість руйнуватися під час механічної дії на нього без застосування спеціальних дробильних тіл і пристроїв (молотків, куль та ін.). Крихкість вугілля виявляється під дією механічного навантаження як миттєве руйнування без помітної пластичної деформації. Крихкість залежить від петрографічного складу: найбільш крихкі фюзен і вітрен, найменш — дюрен і кларен. Найбільш крихке чисте блискуче гумусове вугілля марок Ж, К, ПС.
Твердість (міцність) характеризує здатність вугілля протидіяти проникненню в нього іншого більш твердого тіла. За шкалою 
Мооса, твердість кам’яного вугілля коливається від 2 до 5.
Твердість вугілля досягає максимуму при вмісті вуглецю 84 %.

При вмісті вуглецю 90 % вона знижується до мінімуму і з по-дальшим зростанням його вмісту знов збільшується. При виході летких речовин на горючу масу 5 % твердість починає швидко зменшуватись і стає мінімальною при виході летких речовин 15 %, потім вона поступово зростає зі збільшенням виходу летких речовин до 40–44 %.

Твердість вугілля в ряду марок від Д до А змінюється нелінійно і є мінімальною у вугілля марки К.

Абразивність вугілля є важливим фактором, який визначає довговічність обладнання і правильний вибір матеріалу для його робочих поверхонь. Ступінь абразивності вугілля більшою мірою зу-мовлена мінеральними домішками, ніж природою самого вугілля; при цьому абразивність різного вугілля значно відрізняється.

Оптичні властивості вугілля (колір, блиск, прозорість, відбивна здатність і заломлення світла) тісно пов’язані з молекулярною структурою органічної речовини і закономірно змінюються залежно від зміни цієї структури під впливом факторів метаморфізму. Різні мікрокомпоненти вугілля мають різну відбивну здатність, яка зростає від ліптиніту до вітриніту і фюзеніту. Відбивна здатність вітриніту використовується як оптичний критерій ступеня метаморфізму вугілля. Відбивна здатність вітриніту в масляній імерсії послідовно зростає від 0,5–0,65 % для вугілля марки Д до 2–2,5 у вугіллі марки Т. Оптичні властивості вугілля можуть бути вико-ристані під час розроблення спеціальних методів збагачення (наприклад, фотолюмінісцентної сепарації).

Електричні властивості вугілля визначають за провідністю ним електричного струму. Викопне вугілля може бути віднесене до напівпровідників. Електричний опір вугілля залежить від його 
хімічного і мінерального складу, вологості та температури. 
Питомий електричний опір кам’яного вугілля й антрацитів, визначений у порошку за кімнатної температури й атмосферному тиску, становить для донецького вугілля марок Г і Ж                            (1–2)∙1010 Ом∙см, для антрацитів — (0,5–2)∙105 Ом∙см. У результаті термічної обробки кам’яного вугілля і антрацитів електричний опір змінюється у широких межах і досягає мінімуму за температури   1000–1300 °С. Вологість вугілля і вміст у воді розчинних солей значно змінюють електричний опір. Неоднорідність електричної провідності грудок вугілля і породи використовуються для меха-нічної вибірки в електричних породовибірних сепараторах.

Електрокінетичні властивості вугілля визначають його пове-дінку при флотації і флокуляції (агрегації). Мірою інтенсивності електрокінетичних явищ у міжфазній області «вугілля-рідина» є дзета-потенціал (ζ-потенціал) — потенціал, що виникає на площині ковзання подвійного електричного шару внаслідок відриву його дифузної частини від адсорбційно зв’язаної нерухомої частини. 
Дзета-потенціал визначає заряд дифузного шару і є одним з найбільш важливих інтегральних характеристик вугілля, що має особливу вагу при фізико-хімічних процесах збагачення вугілля у водному середовищі. Він залежить від стадії метаморфізму, ступеня окисненості вугілля та рН середовища. Зі зменшенням кількості мінеральних домішок (як для окисненого, так і неокисненого вугілля) абсолютна величина ζ-потенціалу зменшується. Зі збільшенням ступеня вуглефікації знак і  абсолютна величина ζ-потенціалу змінюються від –35 (Vdaf = 45 %) до +20 (Vdaf = 10 %). При Vdaf = 35 %  ζ = 0, що передбачає високу флотаційну й агрегаційну здатність вугілля. Різний знак дзета-потенціалу вугілля різних стадій метаморфізму обумовлює необхідність застосування для підвищення агрегаційної здатності вугілля рН-регуляторів різної природи. Зі збільшенням рН середовища зростає негативний потенціал вугілля, причому знак заряду поверхні змінюється з позитивного на негативний для вугілля марки Ж, якщо рН = 6, марки П, якщо рН = 11. Зі збільшенням довжини вуглеводневого радикалу поверхнево активних речовин їх вплив на ζ-потенціал вугілля збільшується.

Діелектричні властивості вугілля характеризуються діелект-ричною проникністю, яка залежить від стадії метаморфізму і вологості вугілля. Зі збільшенням вологості діелектрична проникність також збільшується. Діелектричну проникність використовують у вологомірах для контролю й автоматизації технологічних процесів збагачення.

Магнітні властивості вугілля характеризуються магнітною сприйнятливістю, яка для чистого вугілля закономірно зростає зі збільшенням стадії метаморфізму. 
За магнітними властивостями вугілля належить до діамагнітних речовин, для яких інтенсивність намагнічування пропорційна напруженості поля. Питома магнітна сприйнятливість діамагнітних речовин негативна (х < 0). 

Мінеральні домішки у вугіллі характеризуються парамагнітними властивостями, їхня питома магнітна сприйнятливість позитивна (х > 0). 

Перспективним слід вважати магнітне знесірчення вугілля з видаленням піриту, який має питому магнітну сприйнятливість значно вищу, ніж питома магнітна сприйнятливість інших парамагнітних домішок, наприклад, кварцу. 

Теплові властивості вугілля характеризуються коефіцієнтами теплопровідності (λ, Вт/мК), температуропровідності (а, м2/с) і теплоємності (С, Дж/кг∙К), які пов’язані між собою рівнянням:

λ = аСρн,

де ρн — насипна густина вугілля, кг/м3.
За своїми тепловими властивостями вугілля наближається до теплоізоляторів. Коефіцієнт теплопровідності вугілля визначається теплопровідністю вугільної речовини, її пористістю і вологістю, крім того, він прямо залежить від температури. Зі збільшенням кількості мінеральних включень і вологості теплопровідність і температуропровідність вугілля зростають.

Теплоємність вугілля лінійно зменшується з ростом метамор-фізму і лінійно збільшується з підвищенням вологості вугілля. Зі збільшенням зольності теплоємність вугілля знижується.
Середня питома теплоємність вугілля за температури 20 оС становить 1,04–5,43 кДж/кгК, а мінеральних домішок — близько     
0,8 кДж/кгК.

Вологоємність вугілля визначає його здатність поглинати вологу. Цей показник особливо важливий для характеристики розмокання породи. Оскільки процеси збагачення здійснюються в основному у водному середовищі, розмокання обумовлює шламоутворення, чистоту зворотної води та інші параметри технологічного процесу.

Змочуваність вугілля визначається крайовим кутом змочування, що змінюється від 0 до 180°. Малі значення крайового кута змочування мають добре змочувані (гідрофільні) частинки. Частинки, поверхня яких слабко утримує воду, є гідрофобними. Чиста поверхня вугільної речовини гідрофобна, а поверхня мінеральних домішок — гідрофільна. На властивості змочуваності базується флотаційний метод, який широко використовують для збагачення багатьох корисних копалин, у тому числі й вугілля.
1.3.3. Хімічний склад

Елементний склад (уміст вуглецю, водню, кисню, азоту та сірки) є загальноприйнятою характеристикою органічної маси вугілля. За даними елементного складу можна досить точно визначити теплоту згоряння, теоретичну температуру горіння, склад продуктів горіння, вихід продуктів термічного розкладу і ступінь вуглефікації. Однак вуглець, водень і кисень входять не тільки до складу органічної маси вугілля, але й до мінеральних домішок, які під час хімічного аналізу частково розкладаються. У зв’язку із цим, елементний склад визначається не зовсім точно і повністю не відображає істинного складу органічної маси, тому результати елементного складу звичайно перераховують на беззольну масу за формулою

Xdaf = 100Xa / [100 − (Wa + Ma )],
де Xа — вміст елемента на беззольну масу, %; Xа — вміст елемента, %; Wa — вологість вугілля, %; Ма — вміст мінеральних речовин, %.

Елементний склад торфу і вугілля різного ступеня вуглефікації показано в табл. 1.4. 
Таблиця 1.4

Елементний склад торфу і вугілля різного ступеня вуглефікації

	Назва
	Вміст (%) на суху і беззольну масу

	
	С
	Н
	О
	Sорг.
	N

	Торф
	53–62
	5,7–6,5
	29–40
	0,1–0,4
	0,6–4,0

	Буре вугілля:

	землисте
	63–72
	5,5–6,5
	18–30
	1,2–1,5
	0,6–0,8

	щільне матове
	67–75
	5,0–6,5
	15–27
	1,0–2,0
	0,5–1,2

	Кам’яне вугілля Донбасу, марка:

	Д
	76–86
	5,0–6,0
	10–17
	2,0–2,5
	1,8

	Г
	78–89
	4,5–5,5
	7–16
	1,0–1,5
	1,7

	Ж
	84–90
	4,0–5,4
	5–10
	1,5–2,0
	1,6

	К
	87–92
	4,0–5,2
	3–8
	1,5–2,0
	1,5

	ПС
	89–94
	3,8–4,9
	2–5
	1,5–2,0
	1,4

	П
	90–95
	3,4–4,4
	1,6–4,5
	1,5–2,0
	1,2

	Антрацит
	91–96
	1,3–3,0
	1–2
	1,0–1,5
	0,1–1,3


Найбільш важливе значення дані елементного аналізу мають для характеристики властивостей окремих петрографічно однорідних речовин вугілля. 

Тим не менш, незважаючи на те, що більша частина вугілля, яке зустрічається в природі, — це складні суміші різних речовин, визначення їх елементного складу дозволило встановити закономірні залежності між вмістом різних елементів у вугіллі та його природою, молекулярною структурою, ступенем метаморфізму, а також хімічними, фізичними та технологічними властивостями і особливостями.

Було встановлено, що у міру зростання у вугіллі співвідношення С/Н, його здатність до деструктивної гідрогенізації зменшується, причому, якщо величина цього співвідношення більша за 16–17, то практично вугілля непридатне до гідрогенізації, так як вихід масел досить низький.

Аналіз вугілля (коксу) на вміст вуглецю та водню проводиться шляхом повного спалювання наважки вугілля в середовищі кисню та кількісного обліку водяної пари та вуглекислого газу, які утворилися під час горіння. Із отриманих кількостей вуглекислого газу і води розраховують вміст вуглецю та водню, відносячи ці значення до абсолютно сухого та беззольного вугілля.

Пряме визначення у вугіллі кисню засноване на тому, що кисневмісні органічні речовини вугілля під час нагрівання без доступу повітря до температури 1150–1200 °С відщепляють кисень у вигляді його сполук з вуглецем і воднем (СО2, СО і Н2О). Отримані у процесі термічної деструкції вугілля або коксу оксидні сполуки відновлюються потім до оксиду вуглецю шляхом пропускання їх над розпеченим вуглецем (деревне вугілля) за реакціями:

СО2 + С = 2СО

Н2О + С = СО + Н2
Отриманий оксид вуглецю за допомогою оксиду йоду (V) окиснюється потім до СО2 за температури 120–130 °С за реакцією: 

5CO + J2O5 = 5CO2 + J2
Відповідно до цієї реакції, кількість кисню визначають або за приростом маси поглиначів для діоксиду вуглецю і йоду, або за зменшенням маси оксиду йоду (V).

Для визначення азоту у вугіллі найбільш часто застосовується метод К’єльдаля, що полягає в окисненні органічної маси вугілля киплячою концентрованою сірчаною кислотою до діоксиду вуглецю і води. При цьому азот органічних речовин вугілля перетворюється в аміак, який реагуючи з надлишком сірчаної кислоти, утворює сульфат амонію. Окиснення вугілля сірчаною кислотою проводиться у присутності каталізатора — сірчанокислої міді, червоного селену або фосфорної кислоти. Для підвищення температури кипіння сірчаної кислоти до неї додають сульфат калію.

Після повного окиснення вугілля розчин нейтралізують над-лишком лугу, відганяють аміак і уловлюють його титрованою сірчаною кислотою. За кількістю сірчаної кислоти, витраченої на зв’язування аміаку, обчислюють вміст азоту в досліджуваному вугіллі. 

Сірка в кам’яному вугіллі трапляється у вигляді сульфідної (FeS2 та ін.), сульфатної (ВаS04, СаS04 та ін.), а також сірки, що входить до складу складних високомолекулярних органічних сполук — так звана «органічна сірка». 
Загальний вміст сірки у різних видах вугілля може коливатися у межах 0,1–15 % мас. 

Sзаг = Sорганічна+Sсульфідна+Sсульфатна
Сірка є одним з небажаних елементів вугілля, оскільки наявність в паливі великої кількості сірковмісних сполук є показником непридатності цього вугілля для практичного використання. В енер-гетичному та газогенераторному паливі сірка є джерелом газів, що викликають корозію апаратури та отруєння навколишнього середовища. Кожний відсоток сірки, що міститься у коксі, спричиняє перевитрати палива в доменній печі на 10–12 %, знижує їх продук-тивність та якість виплавленого металу.

Для прискоренного визначення вмісту загальної сірки у вугіллі (коксі) визначення проводять шляхом спалювання наважки вугілля в потоці повітря (кисню) в трубчастій печі за температури 1200 °С з обов’язковою добавкою до наважки оксиду кремнію або алюмінію для дисоціації всієї сульфатної сірки, тобто, щоб вона не зв’язувалася із золою. При цьому вільна сірка і сірка, що входить до складу сульфідів металів, окиснюється з утворенням сірчистого газу, який на виході з печі поглинається водою, утворюючи сірчисту кислоту, яку окиснюють пероксидом водню до сірчаної кислоти:

Н2SО3 + Н2О2 = Н2SО4 + Н2О

Оксиди сірки та хлору визначають шляхом титрування розчином лугу сірчаної та хлорної кислот.

За даними елементного складу вугілля можна розрахувати його теплоту згоряння за відповідними емпіричними формулами.

1.3.4. Неорганічні компоненти вугілля

До складу вугілля входять у різному співвідношенні неорганічні складові — волога і мінеральні домішки. Вони знижують ефективність використання вугілля або роблять його неможливим без попереднього збагачення.

Волога вугілля — баластна домішка, що міститься у вугіллі й знижує теплоту його згоряння. При підвищеній волозі погіршується транспортабельність вугілля, а в зимових умовах воно змерзається в залізничних вагонах і штабелях. Волога негативно впливає також на технологію переробки вугілля. Значні труднощі виникають у процесі грохочення вологого вугілля.

Волога вугілля залежить від його стадії метаморфізму, ступеня окиснення, петрографічного складу та інших факторів.

П. О. Ребіндер класифікує вологу за інтенсивністю енергії зв’яз-ку її з пористим твердим тілом на хімічно зв’язану, адсорбційну, капілярну і поверхневу (вологу механічно зв’язану і вологу, що заповнює пористий простір). Хімічно зв’язана волога не може бути видалена існуючими методами. Адсорбційна волога може бути видалена термічним сушінням. Капілярна і поверхнева волога видаляються методами механічного і термічного зневоднення. По-верхнева волога найбільш негативно впливає на транспортабельність, змерзання і грохочення вугілля.

Загальна волога в розрахунку на робочий стан вугілля — один із головних показників його якості. Масова частка її знижується з підвищенням ступеня метаморфізму вугілля від 60 % у м’якому бурому до 40 — 17 % у щільному бурому, від 16 % до 3–5 % у кам’яному, в антрацитах коливається в межах 4–6 %.

Сірка у вугіллі міститься у вигляді різних мінеральних сполук (піриту, марказиту, сульфатів заліза і кальцію). Деяка частина сірки входить до складу органічних сполук вугілля. Вміст сульфатної сірки незначний і коливається у межах 0,1–0,2 %. В основному у вугіллі переважає колчеданна сірка, яка представлена піритом, що знаходиться у вигляді прошарків, тонких вкраплень і окремих зерен.
Під час спалювання вугілля значна частина сірчистих сполук перетворюється в діоксид сірки, який шкідливо діє на здоров’я людини, отруює атмосферу, спричиняє корозію металів. Сірка знижує цінність вугілля і якість продуктів його переробки. Разом із тим, деякі сірчисті сполуки можна застосовувати і в інших галузях промисловості (наприклад, колчеданну сірку можна використовувати як сировину в сірчанокислотному виробництві).

Буре українське вугілля містить від 3 до 7 % сірки. У Донецькому вугільному басейні переважає високосірчисте вугілля: вміст сірки у кам’яному вугіллі змінюється від 0,5 до 9,3 %, а в антрацитах — від 0,6 до 6,3 %. Вугілля з відносно малим вмістом сірки 
(1–2 %) залягає в основному в центральному і західному районах, з великим вмістом сірки (4 % і більше) — у північному районі басейну. За сірчистістю вугілля Донбасу поділяють на 4 групи 
(табл. 1.5).

                                                                       Таблиця 1.5

Класифікація вугілля Донбасу за сірчистістю

	Номер групи
	Назва групи
	Sdt, %

	I
	Малосірчисте
	Від 0,5 до 1,5

	II
	Середньосірчисте
	Від 1,6 до 2,5

	III
	Сірчисте
	Від 2,6 до 4,0

	IV
	Високосірчисте
	Понад 4,0


Звичайно сірчистість вугілля, як і зольність, зростає зі збільшенням густини фракцій і після збагачення можна одержати концентрати зі зниженим вмістом сірки. Однак, є вугілля, важка фракція якого складається із малосірчистих мінералів, а компоненти, що містять сірку, наприклад, сульфіди заліза, представлені тонкодисперсними включеннями в органічній частині. Після збагаченні такого вугілля вміст сірки у концентратах не нижчий, а іноді й вищий, ніж у рядовому вугіллі. Найчастіше це спостерігається після збагачення малосірчистого вугілля з домішками глинистих сланців, наприклад, малосірчистого газового вугілля.

Порівняно рівномірно сірка розподіляється між продуктами флотації шламів.

Мінеральні компоненти викопного вугілля представлені переважно силікатами (кремнезем, глинозем), сульфідами (пірит, марказит), карбонатами (кальцит, сидерит), сульфатами (гіпс), значно менше — оксидами металів, хлоридами, фосфатами, а також у незначних кількостях сполуками рідкісних та розсіяних елементів.

Мінеральні компоненти, що містяться у вугіллі, мають різне походження і можуть бути розділені на чотири основні групи:

· мінерали першої групи принесені у торф’яник з прилеглої суші у вигляді уламків, листочків, мулу. Для більшості вугілля найбільш характерні глинисті мінерали і кварц. Мінерали першої групи зустрічаються звичайно у вигляді прошарків, лінз або рівномірно розподіляються в органічній речовині з утворенням високозольного вугілля. Важкість збагачення вугілля, що містить міне-ральні речовини у такому стані, різна. У кожному конкретному ви-падку вона залежить від частоти і міцності породних прошарків та дисперсності включень мінеральної речовини у вугіллі;

· мінерали другої групи виділились з розчинів, які насичували торф’яник, на ранніх і пізніх етапах перетворення осаду в тверду породу. 
Найбільш характерними мінералами цієї групи є сірчисті сполуки заліза, карбонати кальцію, магнію і заліза. Мінерали цієї групи розділяються в органічній речовині вугілля, часто у тонкодисперсному вигляді (наприклад, пірит, який дуже важко вилучається під час збагачення);

· мінерали третьої групи потрапили в уже сформовані вугільні пласти із розчинів вмісних порід. До мінералів цієї групи належать водні сульфати заліза і магнію, гіпс, галіт, кварц, вторинні сульфіди заліза, міді й цинку. Ці мінерали заповнюють тріщини у вугіллі. Під час подрібнення вугілля відбувається розкриття таких мінералів, завдяки чому стає можливим їх ефективне вилучення;

· мінерали четвертої групи не зв’язані з вугільною речовиною. Уламки покрівлі й підошви, що потрапляють у вугілля, являють собою агрегати, що складаються з декількох мінералів. Збагачення вугілля засміченого мінералами цього типу звичайно не є важким. Однак у випадку підвищеного розмокання глинистих порід регенерація оборотної води ускладнюється.

Уміст мінеральних домішок у вугіллі характеризується непрямим показником — зольністю. Зола складається в основному з оксидів кремнію, алюмінію, заліза, вміст яких для різного вугілля змінюється у широких межах. Крім того, у золі присутні оксиди кальцію, магнію та інших елементів.

Склад мінеральних домішок вугілля вивчають фізичними методами: мікроскопічним, рентгеноскопічним, радіоізотопним аналізом та методом низькотемпературного озолення вугілля у кисневій плазмі за температури 100–150 °С.

1.4. Основні показники якості твердих горючих копалин

Для характеристики твердих горючих копалин, що використовують як сировину для термічної переробки, застосовують показники, кожен з яких кількісно описує певну ознаку, що відрізняє дане паливо від інших. 
За сукупністю показників у цілому характеризують якість палива, судять про його можливу поведінку в умовах термічної пере-робки, придатність до використання в певному технологічному процесі та прогнозують вихід, склад і властивості одержуваних продуктів залежно від умов процесу.

До найбільш важливих показників, що характеризують якість вугілля, належать такі:

1. Показники технічного аналізу: вологість — робочу або за-гальну (Wр або Wзаг), у відсотках від маси палива, що надійшло на аналіз; зольність (А, %), що розраховується зазвичай на одиницю сухої маси вугілля (Ас) або робочого палива (Ар); вихід летких речовин, що розраховується на одиницю сухої маси (Vс, %) або органічної (сухої беззольної) маси (Vdaf).
2. Показники петрографічного складу, що включає вміст окремих петрографічних компонентів (Y, %) і показник відбиття вітриніту (Ro, %).
3. Показники, що характеризують ступінь метаморфізму, наприклад, вміст вуглецю (Сdaf, %), теплота згоряння, перерахована на одиницю сухої беззольної маси Qsdaf, МДж/кг, вихід летких речовин (Vdaf). Вихід летких речовин у міру розвитку метаморфізму знижується, проте цей показник не можна використовувати при порівнянні твердих горючих копалин на високих стадіях метаморфізму.

Ефективним параметром для характеристики ступеня вуглефікації є показник відбиття вітриніту (Ro, %). Основні переваги його порівняно з іншими показниками полягають у тому, що він сублінійно змінюється в стратиграфічному розрізі вугленосних покладів, збільшуючись в ряду від бурого вугілля до антрацитів, що дає    можливість використовувати його для характеристики всього ряду вугілля; з його допомогою можна оцінювати ступінь вуглефікації вугілля складного петрографічного складу з будь-яким вмістом мінеральних речовин; він може бути визначений за речовиною в його природному стані без спалювання, термічної обробки та розчинення.
4. Показники, що характеризують хімічну структуру вугілля: елементний склад, вміст функціональних груп, які визначаються хімічними або фізико-хімічними методами (наприклад, шляхом інфрачервоної спектроскопії), вміст різних фрагментів структури (подвійних зв’язків, ароматичних ядер, типу і числа бічних ланцюгів, вміст гідроароматичних структур та ін.), а також дані рентгеноструктурного аналізу (розміри кристалічних, упорядкованих формувань і ступінь впорядкованості структури та ін.).
5. Показники, що характеризують фізичні властивості палив: 
уявну і дійсну (істинну) густину, тобто густину самого матеріалу  речовини; пористість; механічну міцність.
6. Показники, що характеризують спікання вугілля, пластометричні (зміна об’єму вугільної загрузки, що нагрівається — пластометрична усадка X, мм і товщина пластичного шару — Y, мм); 
індекс Рога, що характеризує фактичну міцність спікання; спучуваність вугілля, що характеризує їх плинність і щільність контакту в стадії спікання.

7. Вихід первинних продуктів термічної деструкції палив (смоли, газів, твердого залишку — напівкоксу), який визначається методом Фішера.

Існують й широко застосовуються інші показники, що характеризують особливості поведінки твердих горючих копалин у різних процесах. Для оцінки придатності вугілля та інших видів твердих горючих копалин як сировини в певному процесі застосовують окремі з наведених вище або суму показників їх якості. Наприклад, при використанні палива в енергетиці важливо знати вихід летких речовин, теплоту згоряння, міцність, плавкість золи. 

Використовуючи вугілля для коксування поряд з виходом летких речовин важливими є показники спікання і коксованості.
1.5.  Класифікація вугілля

Класифікація вугілля здійснюється за генетичними і технологіч-ними параметрами, крупністю, збагачуваністю, петрографічним складом тощо.
Промислова класифікація вугілля. Ця класифікація передбачає розподіл вугілля на марки і групи залежно від їхніх фізико-хімічних властивостей і можливості використання для технологічних та енергетичних цілей. Різноманітність твердих горючих копалин вимагає їх класифікації, яка дозволила б не лише встановити взаємозв’язок між різними твердими паливами, а й визначити можливі шляхи їх використання.
Сьогодні в Україні діє система промислової класифікації вугілля відповідно до ДСТУ 3472:2015 (табл. 1.6).

Таблиця 1.6

Класифікація вугілля України (ДСТУ 3472:2015)
	Марка 
вугілля
	Позна-
чення марки
	Класифікаційні показники

	
	
	Середній показник відбиван-ня вітриніту Rо, %
	Вихід летких речовин Vdaf, %
	Товщина пластичного шару Y, мм
	Індекс Рога, RI
	Теплота зго-ряння Qsdaf, МДж/кг

	Буре
	Б
	< 0,4
	Від 50 до 70
	–
	–
	< 24*

	Довгополу-м’яне
	Д
	Від 0,4 до 0,6
	35–50
	< 6
	–
	–

	Довгополу-м’яне газове
	ДГ
	0,50–0,80
	35–48
	Від 6 до 9
	–
	–

	Газове
	Г
	0,50–1,00
	33–46
	10–16**
	–
	–

	Жирне
	Ж
	0,85–1,20
	28–36
	17–38
	–
	–

	Коксівне
	К
	1,21–1,60
	18–28
	13–28
	–
	–

	Піснувате-спікливе
	ПС
	1,30–1,90
	14–22
	6–12
	Від 13 до 50
	–

	Пісне
	П
	1,60–2,59
	8–18***
	< 6
	> 13
	Від 35,2 до 36,5

	Антрацит
	А
	2,60–5,60
	< 8
	–
	–
	< 35,2

	*Теплота згоряння приведена на вологий стан Qsaf.

**При значенні показника відбиття вітриніту < 0,85 % і товщині пластичного шару >16 мм вугілля належить до марки Г.

***При виході летких речовин < 8% і теплоті згоряння > 35,2 МДж/кг вугілля належать до марки П.


Цією класифікацією передбачено поділ вугілля на 9 марок:        Б — буре; Д — довгополум’яне; ДГ — довгополум’яне газове; Г — газове; Ж — жирне; К — коксівне; ПС — піснувате спікливе; 
П — пісне;  А — антрацит.

Основними класифікаційними параметрами вугілля є:

· середній показник відбивання вітриніту Rо, % (ГОСТ 12113); 

· вихід летких речовин Vdaf, % (ГОСТ 6382);

· товщина пластичного шару Y, мм (ГОСТ 1186);

· індекс спікання, визначений методом Рога RI (ГОСТ 9318);
· теплота згоряння Qsdaf, МДж/кг (ГОСТ 147).

Відповідно до класифікаційних параметрів, вугілля поділяється на марки і групи. При цьому вугілля однойменних марок і груп різних басейнів мають неоднакові межі класифікаційних параметрів. 

У зв’язку із цим вугілля різних басейнів з однаковими параметрами під час технологічного використання може давати різний за фізико-механічними властивостями продукт.

У зарубіжних промислових класифікаціях викопного вугілля прийнято виділяти вугілля буре, кам’яне і антрацити. За основу промислової класифікації кам’яного вугілля в окремих країнах приймаються різні параметри властивостей і складу вугілля: в США кам’яне вугілля класифікують за теплотою згоряння, вмістом зв’язаного вуглецю і відносним вмістом летких речовин, в Японії — за теплотою згоряння, паливним коефіцієнтом і міцністю коксу або нездатністю до коксування.
Класифікація вугілля за крупністю. Енергетичне вугілля та антрацити, поряд з іншими показниками, характеризуються ще й крупністю. Основна маса вугілля, яка використовується у коксохімічному виробництві, відвантажується споживачам у нерозсортованому вигляді. Однак, у деяких випадках з них виділяють крупні класи для енергетичних цілей, а відсів спрямовують на коксування. Класифікація вугілля за крупністю наведена в табл. 1.7.

                                                                                     Таблиця 1.7

Класифікація вугілля за крупністю
	Найменування
класів
	Позначення
	Крупність, мм

	
	
	стандартна
	допустима

	Плитне
	П
	100–200
	80–200

	Крупне
	К
	50–100
	40–80

	Горіх
	Г
	25–50
	20–40


	Дрібне
	Д
	13–25
	10–20

	Сім’ячко
	С
	6–13
	5–10

	Штиб
	Ш
	0–6
	0–5

	Рядове
	Р
	0–200
	0–200


Допускаються поєднані класи: ПК (плитне крупне), КГ (крупний горіх), ГД (горіх дрібний), ДС (дрібне з сім’ячком). При співвідношенні між нижньою і верхньою межею крупності не більше 
1 : 4 допускаються й такі класи: СШ (сім’ячко зі штибом), ДСШ (дрібний з сім’ячком і штибом), ГДСШ (горіх з дрібним сім’ячком і штибом).
Міжнародна класифікація вугілля. Ця класифікація була прий-нята в 1954 р. Комітетом з вугілля Європейської економічної комісії ООН. Згідно з цією класифікацією, вугілля з вищою теплотою згоряння вологої беззольної маси до 23826 кДж/кг належить до бурого, а вугілля з більшою теплотою згоряння — до кам’яного та антрацитів. Ця класифікація охоплювала вугілля кам’яне та антрацити і визначалася за виходом летких речовин на суху беззольну масу, теплотою згоряння, спікливістю та коксівністю вугілля. У 1988 р. ця класифікація була відмінена, натомість Європейська економічна комісія ООН затвердила нову систему міжнародної кодифікації вугілля середнього та високого рангів, тобто кам’яного вугілля та антрацитів. За цією класифікацією до бурого належить вугілля з вищою теплотою згоряння вологої беззольної маси до 24 000 кДж/кг. 
До основних показників відносяться: середній показник відбиття вітриніту; характеристика рефлекторами; мацеральний склад; індекс вільного спучування; вихід летких речовин на сухе беззольне паливо; зольність на суху масу; вміст сірки на суху масу вища теплота згоряння на суху беззольну масу.
Застосовується спеціальна система кодування значень показників, що характеризують вугілля. 
Крім зазначених показників, система кодифікації передбачає можливість використання для характеристики вугілля і додаткових показників згідно з домовленістю постачальника і покупця. У результаті вивчення вугілля складається сертифікат, який характе-ризує його метаморфізм, мацеральний склад та технологічні властивості.

Якщо для характеристики вугілля використовуються додаткові показники, вони також включаються у сертифікат, але не кодуються. Коли дані за яким-небудь параметром не визначаються або відсутні, у коді ставиться знак «Х» (у тому випадку, якщо код мав складатися з однієї цифри) або «ХХ» (код з двох цифр).
Класифікація вугілля за збагачуваністю. Показник збагачуваності Т визначається як відношення сумарного виходу проміжних фракцій до виходу безпородної маси:
Т = 100γпр /(100 − γп), %,
де γпр — вихід проміжних фракцій (густиною 1400 (1500) — 
1800 кг/м3 — для кам’яного вугілля і 1800–2000 кг/м3 — для антрацитів); γп — вихід породних фракцій (густиною понад 1800 кг/м3 — для кам’яного вугілля і понад 2000 кг/м3 — для антрацитів).
Залежно від значення показника збагачуваності, вугілля та антрацити класифікують за ступенем збагачуваності від легкого до дуже важкого (табл. 1.8).

                                                                            Таблиця 1.8

Класифікація вугілля за збагачуваністю

	Ступінь 
збагачуваності
	Категорія 
збагачуваності
	Показник 
збагачуваності, %

	Легкий
	1
	До 5 включно

	Середній
	2
	Більше 5 до 10 включно

	Важкий
	3
	Більше 10 до 15 включно

	Дуже важкий
	4
	Більше 15


Показник збагачуваності не відображає основних характеристик вугілля — зольності й виходу легких фракцій, що визначають можливу кількість і якість концентрату, а також режими розділення.
Генетична класифікація вугілля — розподіл вугілля за хімічною природою і походженням. Уперше була запропонована німецьким палеоботаніком Потоньє. Він виділив у викопному вугіллі три основних класи: гуміти, сапропеліти, біоліти.

Пізніше Ю. А. Жемчужников запропонував власну генетичну класифікацію вугілля, у якій виділяв дві групи (гумоліти і сапропеліти), а кожну з груп розділив на два класи (1 — гуміти, 2 — ліптобіоліти, 3 — сапропеліти і 4 — сапроколіти). Гуміти утворилися з вищих рослин, а сапропеліти — з нижчих і планктону. Потім був виділений проміжний клас гумітосапропелітового вугілля.

Пізніше розділили вугілля на чотири генетичних класи: гуміти, ліптобіоліти, сапропеліти та особливо тверді горючі копалини.

Перераховані класифікації не мають принципових відмінностей і використовуються для дослідження впливу генезису вугілля на його властивості.

З усіх класів вугілля найбільш поширеними і найповніше вивченими є гуміти. У більшості випадків гумусове вугілля макроско-пічно не цілком однорідне, а складається з частин (інгредієнтів, літотипів), які в площинах, перпендикулярних до нашарування, помітні неозброєним оком. У 1919 р. М. Стокс поділила інгредієнти (літотипи) гумусового вугілля на вітрен, кларен, дюрен і фюзен.

Сапропелеве вугілля (сапропеліти) значно відрізняється від гумітів відсутністю шаруватості, однорідним складом і дуже високою густиною. Сапропеліти низького ступеня вуглефікації мають високий вміст водню і великий вихід летких речовин з високим виходом газу і смоли. Їх розділяють на кеннелі, богхеди і перехідні різновиди.

Кеннель — вугілля чорного кольору, матове, однорідне і ком-пактне, розколюється з раковистим зламом, під мікроскопом має правильну мікрошаруватість. Характерна особливість усіх кеннелів — майже однаковий розмір складових частинок. Кеннелі зустрічаються у більшості вугільних басейнів світу. У вигляді прошарків від декількох міліметрів до десятків сантиметрів вони знайдені в гумусовому вугіллі Донбасу.

Богхеди візуально дуже схожі на кеннелі, але мають буруватий колір і коричневу риску. Їх характерною складовою є альгініт, якого майже немає у справжніх кеннелях. Існує багато перехідних форм від кеннелів до богхедів. Якщо у кеннелях міститься велика кількість водоростей, але не більше, ніж спор, то це вказує на перехідний тип. Справжній богхед майже не містить спори.

Ліптобіоліти, що утворилися з найбільш стійких частин рослин (воску, смол), складають невеликі за потужністю шари у вугіллі нижнього карбону Західного Донбасу і окремі пласти Ткібульського родовища у Грузії. Ткібульські ліптобіоліти легко займаються від сірника, що пов’язано з особливостями їх складу. Основним матеріалом для їх утворення слугувала смола хвойних рослин, кутикули листя і пагінці вищих наземних рослин. Смолисті ліптобіоліти характеризуються підвищеною пористістю, містять вуглецю на 3–6 % менше, а водню на 0,5–3 % більше, ніж сусідні пласти гумітів. За високих температур ліптобіоліти розкладаються з виділенням великої кількості газоподібних органічних речовин, у зв’язку з чим легко запалюються. За низьких температур вони хі-мічно більш інертні, ніж гуміти. 
Початковий матеріал, його біохімічні та геохімічні перетворення в різних умовах обумовили формування численних однорідних за своїми оптичними і фізико-хімічними властивостями мікрокомпонентів вугілля, виділенням і описом яких займається вугільна петрографія. Мікрокомпоненти вугілля, на відміну від мінералів, широко варіюють за хімічним складом і фізичними властивостями.

1.6. Прийом і складування твердих палив

Сучасний розвиток хімічної технології твердих природних енергоносіїв характеризується особливою увагою до підготовки сировини перед її технологічною переробкою. Ця стадія є найважливішою в процесі технологічної та енергохімічної переробки твердих горючих копалин. Сучасні підготовчі відділення є високомеханізованими підприємствами з потужними і безперервними потоками вантажів, наявністю різноманітного за своїм призначенням і складом устаткування. Загальним завданням підготовки палива до будь-якого виду переробки (коксування, напівкоксування, газифікація та ін.) є одержання палива з характеристиками, що забезпечують високі техніко-економічні показники даного технологічного процесу.

Зазвичай в процесі підготовки паливо піддають сушінню, видаляють з нього шкідливі мінеральні домішки, одержують  продукт певного гранулометричного складу шляхом його дроблення, сортування за крупністтю або шматкування.

Особливості технології підготовки твердих горючих копалин до їх подальшої переробки з будь-якого способу визначаються властивостями застосовуваного палива та вимогами, що ставляться до нього як до сировини для даного технологічного або енергохімічної процесу. 
Так, у разі газифікації і напівкоксування палив велике значення мають операції грохочення і шматкування. Для проведення процесів одержання штучного рідкого палива та газифікації в пилоподібному вигляді потрібні глибоке подрібнення палива, застосування спеціальних методів транспортування і уловлювання тонкодис-персних продуктів. 
Багато процесів засновані на переробці малометаморфізованого вугілля, здатного самозайматися під час зберігання, у зв’язку з чим особлива увага приділяється складуванню палива.

Велике значення має підготовка вугілля в процесі виробництва металургійного коксу, оскільки в цьому випадку вирішується завдання одержання вугільної шихти із заданими властивостями з вугілля, що значно розрізняється за якістю.

Найбільш загальними операціями під час підготовки твердих горючих копалин до будь-якого виду переробки є прийом палива, його складування, просівання, дроблення, шматкування і збагачення.
Ділянки прийому палива на заводах призначені для швидкого розвантаження вантажів, складування палив для створення необхідних запасів, що забезпечують безперебійну роботу виробництва, і усереднення палив за властивостями.

Особливе значення має усереднення вугілля на коксохімічних заводах, оскільки для коксування застосовуються вугілля різних марок, що надходять з різних шахт і збагачувальних фабрик. 
Великі сучасні підприємства з переробки палив приймають до 20–30 тис. т вугілля на добу, а з урахуванням нерівномірності поставок — до 40 тис. т, при цьому вугілля постачається з різних шахт, збагачувальних фабрик тому воно відрізняється за хімічним складом. 

Ділянки прийому вугілля, що надходить на завод, включають комплекс споруд та обладнання для розвантаження його з транспортуючих засобів (найчастіше залізничних вагонів), транспортування і складування.

Палива на заводи надходять, як правило, у відкритих залізничних вагонах з люками, що відкриваються вниз. Застосовується механізоване розвантаження вагонів на вагоноперекидачах.

У вітчизняній і зарубіжній практиці застосовують вагоноперекидачі двох типів: стаціонарний роторний і пересувний — підйомно-поворотний або баштовий.

Найбільшого поширення набули стаціонарні роторні вагоноперекидачі, що відрізняються простотою конструкції і великою продуктивністю, з приводом через зубчасті вінці та опірним брусом для утримування вагону, що розвантажується (рис. 1.2).

Вагоноперекидач складається з двох роторів, що спираються своїми бандажами на три пари роликоопорів, платформи з двома люльками і двох приводів для обертання роторів. 
Ротор складається з двох дисків, з’єднаних між собою поздовжніми балками, які пов’язані один з одним розкосами.
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Рис. 1.2. Вуглеприймальне відділення з роторним 
вагоноперекидачем і бункером для розвантаження пошкоджених
і нестандартних вагонів (а); схема вуглеприймального відділення (б):
1 — мостовий кран; 2 — вагоноперекидач; 3 — піввагон; 4 — залізнична колія;

5 — приймальні бункери; 6 — стрічкові конвеєри; 7 — натяжний пристрій;

8 — віброзбуджувач; 9 — ушкоджений вагон

Нижня частина ротора виконана у вигляді зварної рами, яка з торцевих сторін пов’язана з дисками. У верхній частині ротора до поздовжніх балок і дисків приварені опори, на них спирається вагон під час перекидання. При повороті роторів до 15 градусів 
платформа з вагоном під дією сили тяжіння переміщається до повного прилягання вагона до привалкових стінок ротора, при по-дальшому обертанні відбувається переміщення платформи з люльками і вагона до зіткнення його з верхніми опорами. 
Вугілля з вагона висипається в бункери, розташовані під вагоноперекидачем. 

Перед досягненням кінцевого кута повороту ротора (170–175 градусів) включаються вібратори, встановлені на привалкових брусах, що дозволяють очистити вагон від залишків вугілля. По закінченні розвантаження вагоноперекидач повертається у початкове положення, розвантажений вагон виштовхується з платформи 
наступним навантаженим вагоном.
Узимку вологе вугілля змерзається, що значно ускладнює вуглеприйом. Основними заходами боротьби із змерзанням вугілля є його підсушка і транспортування з вологістю до 7 %, застосування добавок (головним чином органічних, наприклад нафтових масел, у кількості 0,3–0,5 % від маси вугілля). При розвантаженні вагонів зі змерзлим вугіллям найбільш ефективним є застосування тепляків-розморожувачів (рис. 1.3). 
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Рис. 1.3. Тепляк-розморожувач: 
1 — відбивні екрани; 2 — вертикальні трубчасті панелі; 3 — опори; 
4 — вентиляційний пристрій; 5 — стелева трубчаста панель
Вугілля в гаражі нагрівається за рахунок тепла продуктів горіння коксового або іншого опалювального газу. Температура в гаражі не повинна перевищувати 100–110 °С, тому що за більш високої температури швидко виходить з ладу ходова частина залізничних вагонів. Для запобігання цьому підтримують температуру в гаражі не вищої ніж 70 °С.
Випромінювачами тепла є труби, у які подається з котельної пара за температури 150–160 оС під тиском 0,6–0,7 МПа. Окрім того, днища вагонів обдуваються нагрітим повітрям. 
Тепляк-розморожувач має чотири секції, кожна з яких складається зі стелевої 5 і бокових 2 вертикальних трубчастих панелей, встановлених на опорах 3. Стелеві і бокові панелі з боку стіни мають відбивні екрани 1 з алюмінієвої фольги. Кожна секція обладнана індивідуальним вентиляційним пристроєм 4 для активізації руху повітря по днищу напіввагонів і додаткової передачі тепла конвекцією. Мерзле вугілля у вагонах після обробки у тепляках-розморожувачах відтає на глибину 10–12 мм і вільно вивантажується. Однак на решітках під вагоноперекидачами залишаються грудки мерзлого вугілля. Для їхнього дроблення застосовують дробильно-фрезерні машини, вібраційні пристрої та ін.

Час перебування вагонів у тепляку-розморожувачі залежить від ступеня промерзання вугілля і становить 2–4 год. Попри тривалий час розморожування, загальний простій вагонів під розвантаженням у цьому випадку виявляється меншим, ніж при розвантаженні змерзлого вугілля без відтанення.
Розробки вітчизняних вчених дозволяють значно зменшити тривалість розморожування. Так, під керівництвом професора С. О. Сло-бодського у Харківському політехнічному інституті проведено дослідження з можливістю використання магнітного поля надвисокої частоти для швидкого розморожування вагонів. Але глобальне потепління клімату вплинуло на цей технологічний процес, тому на території України практично відпала необхідність розморожувати вагони.
Вуглеприйомні ями, що розташовані під вагоноперекидачем, являють собою залізобетонні бункери, що вміщають від 70 до 300 т вугілля, з кутом нахилу стінок 45–50 градусів. 
Під вуглеприйомними ямами встановлюють живильники — механізми для видачі вугілля на стрічкові конвеєри. Зазвичай застосовують живильники трьох типів: коливальні, вібраційні і стрічкові. Найбільш поширені здвоєні коливальні живильники, продук-тивність яких сягає понад 1000 т/год.

Для транспортування палива в процесі його переробки, як правило, застосовуються стрічкові конвеєри. У деяких випадках використовуються елеватори, скребкові конвеєри, а також пневмо- і гідротранспортні пристрої. Стрічкові конвеєри прості за конструкцією, надійні в експлуатації, мало енергоємні, мають відносно високу продуктивність. Недоліком їх є неможливість транспортувати матеріал під великим кутом (понад 20о).

Після розвантаження паливо може направлятися безпосередньо у виробництво, але основна маса палив, що використовуються для переробки попередньо відправляється на паливні склади з метою усереднення показників якості. Склади виконують функції буферної ємкості між постачальником і споживачем, прийом надлишкової та видачі необхідної кількості палива на переробку. 


Місткість складу є важливим фактором, що впливає на техніко-економічні показники виробництва. Кількість палива, що переробляється на складі залежить від відстані між заводом-споживачем і постачальником, загальної потреби виробництва в паливі, рівно-мірності поставки, необхідного ступеня усереднення палива перед технологічним використанням і допустимим терміном зберігання палива на складі. Останнє визначається здатністю палив змінювати свої властивості при зберіганні.

Тверді горючі копалини, взаємодіючи з киснем повітря при зберіганні, змінюють свої властивості — теплотворну здатність, вихід летких речовин, гранулометричний склад, для коксівного вугілля — спікливості та ін. Процес окиснення палив супроводжується виділенням тепла і розігрівом маси вугілля, яке під час досягнення температури 300–350 °С може загорітися. Найбільш інтенсивно кисень поглинають малометаморфізовані палива. Для вугілля різних басейнів встановлені допустимі терміни зберігання їх в зимовий і літній періоди. Так, для газового вугілля Донбасу термін зберігання в літній період не повинен перевищувати 30 діб, а для високометаморфізованних — 90; взимку ці межі збільшуються відповідно до 45 і 120 діб.

Залежно від відстані між споживачем і постачальником прийняті такі норми запасів вугілля на складах (табл. 1.9).

                                                                                       Таблиця 1.9

Норми запасів вугілля на складах

	Відстань, км
	До 150
	150–300
	300–1000
	1000–2000
	Більше 2000

	Запас,  діб.
	4
	6
	10
	15
	20


Склади для зберігання палив повинні забезпечувати:

· достатню місткість, що дозволяє роздільно зберігати вугілля по певним групам шахт центральних збагачених фабрик-постачаль-ників (як правило, однієї марки і з близькими показниками якості);
· можливість досягнення необхідного ступеня усереднення;

· механізацію складування і видачі палива зі складу; повноту забору вугілля і зручність очищення ділянок від його залишків; мінімум втрат палива при проведенні будь-яких операцій;

· можливість проведення заходів щодо боротьби з окисненням палива та ліквідації можливих вогнищ самозаймання.

Існують два основних типи складів — відкриті і закриті.

Вугільний склад відкритого типу будується на спеціально підготовленому відкритому майданчику, що має під’їздні шляхи, транспортуючі пристрої й устаткування для закладки палива у штабелі та видачі його на виробництво.

Найчастіше застосовуються склади, обладнані мостовими грейферними перевантажувачами, склади, які обслуговуються кранами зі стрілою або безкранові механізовані склади та склади зі скреперними установками.

Найбільшого поширення набули склади, обладнані грейферними мостовими перевантажувачами, за допомогою яких досягається найбільш досконале їх обслуговування, механізоване складання і обробка штабелів з додержанням правил зберігання і усереднення вугілля. За допомогою грейфера перевантажувача зручно витягувати зі штабелів і передавати на виробництво вугілля у разі виникнення в ньому вогнищ самозаймання або ж проводити перештабелювання. 
Недоліками таких відкритих складів є громіздкість грейферних мостових перевантажувачів. Крім того, розмір основних штабелів у цьому випадку обмежується довжиною прогону моста перевантажувача, яка зазвичай не перевищує 70–80 м.
Площа відкритого складу розділяється на ділянки для складування палива, одержаного від різних постачальників — шахт або збагачувальних фабрик, при цьому, для кожної групи відводиться мінімум два поля — одне для закладки штабеля, інше — для забору усередненого палива на виробництво.

Розрізняють естакадно-траншейні, одногалерейні та двохгалерейні відкриті вугільні склади.

Розвантаження палива на естакадно-траншейному складі проводиться вручну на естакаді, розташованій над траншеєю по всій дов-жині складу. Вона розміщена під прогоном мостового перевантажувача посередині (а) або під його консоллю (б) (рис. 1.4). Розвантажене вугілля забирається з траншеї грейфером перевантажувача і висипається в штабель. На виробництво вугілля подається також перевантажувачем, завантажується вагонами місцевого парку або спеціальними вагонами з бічною стіною, що відкривається, і скошеним днищем — трансферкари. Недоліками таких складів є низький рівень механізації розвантажувальних робіт, висока вартість естакади і траншей, мала оперативність під час вивантаження вагонів у зв’язку з необхідністю збирання порожняка і постановки на естакаду навантажених вагонів.
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Рис. 1.4. Естакадно-траншейний відкритий 
вугільний склад з естакадою: 
а — всередині; б — під консоллю вуглеприймача

На рис. 1.5 показано одногалерейний склад, який обслуговується однією ниткою реверсивних конвеєрів, розташованих уздовж складу в галереї. Після розвантаження на вагоноперекидачі вугілля подається в галерею 1 на один з двох реверсивних конвеєрів 2 і розвантажується барабанним розвантажувальним візком через пересувний штабелер 3 в первинний штабель 6, з якого грейфером 7 перевантажувача 9 вугілля передається в основний штабель 8.

Вугілля видається зі складу грейферами перевантажувача 9 
через проміжний бункер 5 і конвеєр штабелера на один з реверсивних конвеєрів складу 2, і по галереї 1 надходить на виробництво.
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Рис. 1.5. Одногалерейний відкритий вугільний склад зі штабелером:
1 — галерея; 2 — реверсивний конвеєр; 3 — штабелер; 4 — конвеєр вугілля;
5 — проміжний бункер; 6 — первинний штабель; 
7 — грейферний візок; 8 — основний штабель; 9 — перевантажувач
Перевага одногалерейного складу полягає в тому, що тут до-цільно використовуються реверсивні конвеєри для прийому і видачі вугілля, всі ділянки складу доступні при заборі вугілля і можлива повна механізація перевантажувальних операцій. Недолік складу — відносно невелика маса первинного штабеля (700–900 т).

На заводах великої продуктивності при наявності однієї нитки конвеєрів уздовж складу виникають труднощі у здійсненні одно-часного приймання вугілля на склад і видачі його зі складу.

Двохгалерейний склад обладнаний двома нитками конвеєрів, що дозволяє одночасно приймати вугілля на склад і видавати його у виробництво (рис. 1.6). Одна нитка конвеєрів розташовується у верхній галереї 1 і служить для приймання на склад розвантаженого вугілля, інша — нижня 2 — призначена для транспортування вугілля, що видається зі складу.

Вугілля з конвеєрів галереї 1 за допомогою розвантажувальних візків 3 вивантажується через вікна в галереї у первинний штабель 4. Ділянки галереї, відведені під вугілля різних марок, відокремлюються залізобетонними перегородками 5, що дозволяє збільшити масу первинних штабелів і виключає можливість змішування вугілля різних марок. Вугілля з первинного штабеля грейфером перевантажувача 6 забирається в основний штабель 7 або через лійку 8 і похилу галерею направляється відразу на виробництво. Таким же шляхом подається усереднене вугілля з основних штабелів.
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Рис. 1.6. Двохгалерейний вугільний склад: 
1, 2 — верхня і нижня галереї; 3 — розвантажувальний візок; 
4 — первинний штабель; 5 — розділяюча перегородка; 
6 — перевантажувач; 7 — основний штабель; 8 — лійка

Існують різні способи усереднення палив в штабелях відкритих складів. Найбільш ефективний спосіб полягає в укладанні вугілля у штабель тонкими горизонтальними шарами, що досягається рухом грейферного візка перевантажувача уздовж закладеного штабеля з малим розкриттям грейфера, і у вертикальному забиранні вугілля на виробництво.

Для запобігання змішуванню вугілля, його окисненню і самозайманню закладка нового штабеля допускається на спланованій площадці, повністю очищеної від вугілля, що лежало раніше. Змішання вугілля різних технологічних груп виключається шляхом підтримання постійної відстані між підошвами штабелів (1 м).

Особливу увагу при складуванні палив приділяється збереженню їх технологічних властивостей.

При тривалому зберіганні вугілля на складі всередині штабелів можливе підвищення температури і його самозаймання. 
Тому в разі потреби вимірюють температуру в штабелях за допомогою термометрів, укладених в металеві загострені труби. У разі підвищення температури всередині штабеля до 50–60 °С вугілля необхідно негайно використати.

Відкриті вугільні склади мають суттєві недоліки, головні з 
яких — великі втрати палива, необхідність використання великих площ і енергоємність застосовуваних механізмів. 

Сучасними є закриті склади вугілля. Такий склад складається з одного або більше рядів залізобетонних бункерів циліндрично-конічної форми. (рис. 1.7).  
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Рис. 1.7. Закритий склад вугілля: 1 — бункер; 2 — стрічковий
 конвеєр; 3 — дозуючий пристрій; 
4 — пересувний
 розвантажувальний візок
Переваги складів закритого типу полягають у їх компактності, повній механізації перевантажу-вальних операцій, можливості використання складу як дозувального відділення, захищеності вугілля від вітру, атмосферних опадів і відсутності втрат вугілля при перевантажувальних операціях. Недоліком цих складів є обмежена місткість, порівняно висока вартість і складність ліквідації вогнищ самозаймання вугілля.

У зв’язку з цим на складах зак-ритого типу необхідно ретельно контролювати стан вугілля в бункерах. З цієї ж причини вугілля із закритих складів прагнуть видавати значно раніше допустимих термінів зберігання, а також за спеціальним графіком роблять 
повне спорожнення бункерів з очищенням стінок від злежалого вугілля.

Усереднення вугілля в закритих складах досягається під час  видачі на збірний конвеєр вугілля однієї і тієї ж шахтогрупи з декількох бункерів. Вугілля на конвеєрі укладається шарами, і чим більше одночасно працюючих бункерів, тим вище ступінь усереднення вугілля всередині цієї групи. Кількість працюючих бункерів залежить від заданого ступеня усереднення вугілля, кількості шахт-постачальників в групі та відмінності у властивостях вугілля окремих шахт. Для визначення ступеня усереднення палива на складах користуються коефіцієнтом усереднення 

K = σ/σусер,
де σ і σусер — середньоквадратичне відхилення якого-небудь показника якості до і після усереднення, підраховують за формулою


,
де х1 — показник якості палива; — середньоарифметичне значення показників якості вугілля (середньозважене, якщо ведеться облік кількості вугілля, тобто, маса поданого на склад і взятого зі складу вугілля); n — кількість визначень.

Чим більше значення K, тим краще усереднення палива на складі, при K = 1 усереднення відсутнє, якщо ж σусер > σ, то K < 1, тобто, спостерігається погіршення його якості.

Збільшення кількості одночасно працюючих бункерів закритого складу або кількості шарів палива в штабелі відкритого складу для однієї і тієї ж групи шахт знижує величину σусер (тобто, підвищує усереднення)


,

де m — кількість одночасно працюючих бункерів або кількість шарів в штабелі.

Із наведених залежностей видно, що m = K2, тобто кількість одиничних усереднених порцій палива (бункера, шарів в штабелі) істотно впливає на ступінь усереднення.

На усереднення палива на складах великий вплив робить сегрегація, тобто поділ сипучого полідисперсного матеріалу в конусі під кутом природного схилу. У штабелях відкритого складу конус 
більше, і тому вище сегрегація палива. 
У бункерах закритого складу сегрегація менше, особливо при заповненні бункерів через дві або більшу кількість точок. Проте в цілому в бункерах ефективність усереднення палива нижче, ніж у великих штабелях відкритих складів.

При зберіганні палива в бункерах закритого складу на ступінь усереднення дуже впливають режим заповнення та видачі вугілля з бункера, а також конструкція бункерів. Найменш ефективні цилінд-рично-конічні бункери. При розвантаженні таких бункерів спочатку виходить центральний стовп матеріалу, що містить велику кількість дрібних частин, який розташований над випускним отвором. Потім на поверхні засипки утворюється воронка випуску, і надалі вугілля виходить поступово від верхніх до нижніх шарів. Однак, пристінкова частина вугілля неповністю потрапляє у воронку і опускається в конічну частину, тому останнім виходить найбільш велике вугілля, що значною мірою нівелює відносно малу сегрегацію вугілля при заповненні бункера порівняно з його закладанням у штабелі відкритого складу. У циліндрично-конічних бункерах часто утворюється зависання вугілля над випускними отворами.
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Рис. 1.8. Прямокутний лотковий бункер: 
1 — човниковий конвеєр;        
2 — щілина під бункером; 
3 — нижній конвеєр; 4 — пересувний роторний живильник
Ефективне усереднення досягається в прямокутних бункерах з клинчастими розвантажувальними отворами 
(рис. 1.8). 

Тут спостерігається масове закінчення матеріалу одночасно по всьому перетину завантаження, тому усереднення вугілля в таких бункерах не залежить від сегрегації палива, способу їх заповнення та видачі.
1.7. Механічна обробка 
твердих горючих копалин

1.7.1. Грохочення

Важливою технологічною характеристикою твердих горючих копалин є їх гранулометричний склад, тобто розподіл зерен за.

Гранулометричний склад відіграє велику роль в процесі спікання вугілля при коксуванні, застосування певних його фракції при напівкоксуванні, газифікації в шарі та проведенні інших техноло-гічних процесів.

Процес поділу сипучих матеріалів на класи по фракціях за допомогою одного або декількох сит називається грохоченням. 
Якщо грохочення проводиться з метою визначення масових виходів матеріалу окремих класів фракції, то цей процес називають ситовим аналізом. 
У техніці широко застосовують грохочення для розділення 
сипучих матеріалів за фракцією перед подальшою переробкою та контролем їх гранулометричного складу.

Клас фракції позначається двома цифрами, що характеризують розміри отворів двох суміжних сит (найчастіше вказується спочатку менший і потім більший отвір, наприклад 3–6 мм). Якщо невідомий розмір більшого шматка, то клас позначається цифрою зі знаками > або +, якщо меншого, то знаками < або —. Матеріал, який залишається на ситі, називається надрешітним (верхнім) продуктом, що пройшов через отвори сита — підрешітним (нижнім) продуктом.
При послідовному грохоченні на n ситах з отворами, що зменшуються, одержують n + 1 класів крупності. Послідовний ряд абсолютних значень величин отворів суміжних сит (від великих до менших), що застосовуються при грохоченні, називається шкалою просіювання або класифікації. Наприклад, для класів 10–20 і 40–60 мм шкалою класифікації буде 2.

Модулем шкали класифікації називається відношення величин отворів попередніх сит до величин отворів наступних сит. Наприк-лад, для шкали класифікації 100 : 50 : 25 : 12,5 : 6,25 мм модуль буде дорівнювати 2.

Паливо поділяють на класи крупності за допомогою грохотів, що містять одну або кілька просіюваних поверхонь. Поширені три типи поверхонь грохотів: дротяні сітки, сталеві перфоровані листи (решета) і колосникові решітки. Отвори в поверхні, що просіює, можуть мати квадратну, круглу, овальну, прямокутну або щілинну форми.

Застосування того чи іншого типу поверхонь грохотів залежить від крупності сипучого матеріалу, що розділяється. 
Для просівання матеріалу крупністю від 10 до 80 мм найчастіше застосовують решета, для більш дрібного матеріалу використовують сітки, більш крупного — колосникові решітки. Для виготовлення просіювальних поверхонь поряд з металом використовують гуму і синтетичні матеріали. Дротяні сітки виготовляють з квад-ратними або прямокутними отворами розмірами від 0,04 до 100 мм. Відношення площі отворів сітки до загальної її площі виражене у відсотках, називається живим перетином або коефіцієнтом живого перетину. Решета — сталеві листи зі штампованими або висверд-леними отворами круглої, квадратної або прямокутної форми. Отвори розташовують різними способами, але переважно в шаховому порядку для одержання досить міцного сита з найбільшим живим перетином. 
Колосникові решітки збирають зі стрижнів або колосників, розташовуючи їх рядами і скріплюючи між собою. Перетин колосників може бути трапецієподібним, круглим, квадратним, у вигляді рейки із зрізаною підошвою або підошвою вгору та ін.

Для просівання дрібного вологого вугілля застосовують струнні решітки. Металеві струни укладають у пази гребінок (з пластмаси або металу), укріплених на коробі грохоту. Гумове струнне сито складається з круглих гумових шнурів, пропущених через попе-речні гумові планки.

Поділ зерен сипучого матеріалу по крупності досягається при русі зерен по поверхні просіювання.

Просіювання зерен нижнього продукту крізь сито можна розглядати як двостадійне, при якому дрібні зерна повинні пройти крізь шар великих зерен, щоб досягти поверхні сита, і вони ж повинні пройти крізь отвори сита. Здійснення обох стадій відбувається при русі поверхні, що здійснює хитання, струшування та інші види руху, внаслідок чого шар зерен на ситі приходить в розпушений стан, і сито звільняється від зерен, що застрягли в отворах.

При русі короба в шарі зерен відбувається сегрегація — най-більш великі зерна зосереджуються у верхньому шарі, а найбільш дрібні — на поверхні сита. Дрібні частки досягають поверхні сита і проходять через його отвори. Зерна, близькі за величиною до розміру отворів сита, насилу проходять в проміжках між більш великими зернами нижнього шару матеріалу, а також через отвори сита.

Робота грохотів характеризується продуктивністю і коефіцієнтом ефективності. Продуктивність грохота Q (т/год) можна визначити за формулою


,
де В — ширина грохота, м; h — висота шару матеріалу, м; v — швидкість поздовжнього переміщення матеріалу по грохоту (зазвичай 0,12–0,25 м/с); γ — густина насипної маси вихідного матеріалу, кг/м3; ψ — коефіцієнт розпушення, що знаходиться в межах 0,4–0,6.

Коефіцієнт ефективності слугує для кількісної оцінки повноти відділення дрібного матеріалу від крупного і визначається як відношення маси виділеного підрешітного продукту до маси дрібного класу що виділяється у вихідному продукті, виражений у відсотках:
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де a і b — вміст підрешетного продукту відповідно у вихідному і надрешітному продукті, %.

Ефективність грохочення залежить від багатьох факторів, го-ловні з яких — вологість вихідного матеріалу, форма зерен розсіюваного матеріалу і сит, швидкість руху матеріалу по грохоту, кут нахилу грохота і характер його руху та ін. 

Грохочення матеріалу протікає тим важче, чим менше розмір зерна матеріалу, що виділяється, і більше його вологість              (понад 5–6 %). Найбільш важким є грохочення так званих важко-грохотимих зерен, розмір яких близький до розмірів і форми отворів сит. Чим менше у вихідному матеріалі цих зерен, тим легше відбувається поділ матеріалу і вище за інших рівних умов ефективність грохочення.

Багатогранні і кулясті зерна легше піддаються грохоченням, ніж плоскі. Грохочення палива на ситах з прямокутними отворами більш ефективне, ніж на ситах з круглими або квадратними отворами.

При переробці твердих горючих копалин розрізняють самостійне, підготовче і допоміжне грохочення. При самостійному грохоченні виділені з палива матеріали певних класів є готовими товарними продуктами, що направляються безпосередньо споживачам. Матеріали цих класів називаються сортами, а установки, на яких їх одержують — сортувальниками. 
Грохот, що проводиться з метою виділення матеріалів окремих класів для подальшої переробки (наприклад, збагачення), називають підготовчим. Допоміжне грохочення є частиною якого-небудь процесу, наприклад, відділення крупного класу від дрібного для подальшого його дроблення.

Залежно від способу виділення матеріалів певного класу по 
крупності розрізняють грохочення від крупного до дрібного, від дрібного до крупного і комбіноване (рис. 1.9). Найбільш поширене грохочення від крупного до дрібного.
У практиці просівання застосовують грохоти різних конструкцій, які можна поділити на нерухомі колосникові, валкові, барабанні обертові, плоскі хитні, напіввібраційні, вібраційні та ін.

Нерухомі колосникові грохоти являють собою решітки, зібрані з колосників, встановлені під кутом 30–35о до горизонтальної по-верхні (рис. 1.10). 
Вихідний матеріал завантажується на верхній кінець решітки та рухається по ній, дрібна фракція провалюється крізь решітки, а крупний продукт сходить з нижнього кінця грохота. 
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Рис. 1.9. Схеми просівання: 
а — від дрібного до крупного; б — від крупного до дрібного; 
в — комбіноване грохочення
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Рис. 1.10. Нерухомий колосниковий грохот: 
1 — колосник; 2 — стяжні болти; 3 — розпірна трубка

Переваги колосникових грохотів полягають у тому, що вони не споживають електроенергії і не створюють динамічних навантажень на несучі конструкції будов збагачувальних фабрик. Недоліки цих грохотів — низька ефективність грохочення і схильність до забивання.

Валкові грохоти складені з паралельних валків, установлених на похилій рамі і обертаються в напрямку руху матеріалу. На валки насаджені або відлиті заодно з ними диски (круглі або у вигляді «зірочок» зі скругленими кінцями). Просіююча поверхня утворюється між валками і дисками.

Валкові грохоти характеризуються високою продуктивністю та ефективністю грохочення порівняно з нерухомими колосниковими грохотами, вони не дають динамічних навантажень і можуть бути встановлені на верхніх поверхах технологічних будівель.

Грохоти циліндричні (барабанні)  типу ГЦЛ-1 і ГЦЛ-3 мають циліндричну або конічну форми та рекомендуються для застосовування в операціях попереднього грохочення за наявності у вихідному вугіллі грудок розміром не більших ніж 250 мм (для ГЦЛ-1) і 500 мм (для ГЦЛ-3) (рис. 1.11).
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Рис. 1.11. Грохот циліндричний типу ГЦЛ: 
1 — барабан; 2 — захисне огородження; 3 — завантажувальна лійка; 
4 — привод; 5 — рама; 6 — котки; 7 — розвантажувальний жолоб
Бічна поверхня грохота утворена перфорованими листами 1 або сіткою, вісь циліндричного барабана нахилена до горизонту під кутом 8 градусів. Вихідний матеріал завантажується всередину барабана 2, внаслідок обертання і нахилу якого пересувається 
уздовж нього. Дрібний продукт проходить через отвори, а великий видаляється з нього на нижньому кінці 7. 

Барабанні грохоти також не дають динамічних навантажень, 
мало енергоємні. До їх недоліків відноситься великий знос сит і необхідність додаткового подрібнення матеріалу.

Для просівання дрібних і вологих матеріалів широко застосовують грохоти з хитною та вібруючою поверхнею сит (інерційні грохоти типу ГІТ-51А і ГІТ-71).
У хитних грохотів короб здійснює примусовий рух за рахунок жорсткого зв’язку між ексцентриком і коробом. Короба цих грохотів встановлюють на опорах або підвішують до рами грохота, вони здійснюють зворотно-поступальні, колові рухи (рис. 1.12).
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Рис. 1.12. Коливальний грохот: 
а — нахилений на шарнірних підвісках; 
б — горизонтальний на пружинних опорах; 
1 — короб; 2 — шарнірні підвіски;  
3 — ексцентриковий привідний механізм; 4 — пружні опори
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Унаслідок хитного руху, що здійснюється за допомогою екс-центрикового привідного механізму, або спільної дії хитань і нахилу грохота матеріал, завантажений в головну частину короба, просувається по си-ту до розвантажувального кін-ця. При цьому він розшаровується, і дрібний матеріал просівається через отвори сит.

Вібраційний грохот 
(рис. 1.13) також складається з короба з ситом, який встановлюють під порівняно великим кутом до горизонту (близько 20о). Коробу передається вібрація, вугілля підкидається на вібруючому ситі, що сприяє гарному грохоченню і малому засміченню його отворів.

1.7.2. Дроблення

Дроблення — це процес зменшення розмірів шматків (зерен) матеріалу під впливом механічних сил, що руйнують сили зчеплення, які пов’язують між собою частинки твердої речовини. 
Зазвичай під дробленням розуміють процес доведення розмірів матеріалу до розміру більше ніж 5 мм, а під подрібненням — менше ніж 5 мм.

Величина, що показує у скільки разів зменшився розмір шматків або зерен матеріалу при дробленні або подрібненні, називається ступенем подрібнення. Найчастіше ступінь подрібнення визначають як співвідношення розмірів максимальних за розміром шматків матеріалу (Dmax) до і після (dmax) дроблення:


 
Для більш точного визначення ступеня подрібнення використовують середні діаметри шматків, які визначають за гранулометричним складом вихідного палива і продукту дроблення:
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де а — вихід вихідного або дробленого продукту окремих класів;        D, d — середні діаметри тих же продуктів окремих класів.

Шматки твердих горючих копалин, як правило, неоднорідні за складом і будовою. При їх дробленні руйнування йде по найбільш слабким перетинам і новоутворені більш дрібні шматки містять меншу кількість ослаблених місць. Таким чином, при дробленні в міру зменшення розмірів шматків відбувається їх зміцнення і кількість роботи, що витрачається на руйнування, зростає.

Дроблення твердих горючих копалин під час їх підготовки до подальшої технологічної переробки здійснюють у відкритих або замкнутих циклах (рис. 1.14).
Відкритий цикл дроблення характеризується одноразовим проходженням палива через дробильний агрегат. Такий спосіб дроблення можна здійснювати в одну або кілька стадій. В останньому випадку застосовується каскад машин, оскільки агрегати подрібнення ефективно працюють тільки при обмежених ступенях по-дрібнення, тому раціональніше здійснювати дроблення від вихідної крупності до необхідного розміру в кількох послідовно працюючих агрегатах. Залежно від крупності дробленого продукту процеси дроблення поділяються на велике дроблення — від 1500–300 до 350–100 мм; середнє дроблення — від 350–100 до 100–40 мм і 
дрібне дроблення — від 100–40 до 30–5 мм. Після середнього і дрібного дроблення матеріал надходить на подрібнення.

[image: image228.bmp]
[image: image229.bmp]
Рис. 1.14. Схеми відкритих (а, б) і замкнутих (в, г) циклів дроблення 
(К — класифікатори; Д — дробарки)

Для дроблення застосовують машини, що розрізняються способом впливу на дроблений матеріал. Відомі чотири основні способи дроблення: розчавлювання, розколювання, стирання і удар. Для більшості дробильних апаратів характерне поєднання всіх сил 
дроблення з переважанням одного з них.

За конструктивними ознаками, а також за переважаючим способом дроблення дробильні апарати поділяють на п’ять основних типів: щокові, конусні і валкові дробарки, барабанні дробарки і млини, а також молоткові дробарки і дезінтегратори.
Дробарки перших трьох типів, а також барабанні дробарки використовують, як правило, для великого та середнього дроблення. Дрібне дроблення і подрібнення здійснюється молотковими дро-барками, барабанними і вібраційними млинами.
Валкові дробарки бувають з гладкими і зубчастими валками. Дроблення у дробарках з гладкими валками здійснюється двома валками, що обертаються назустріч один одному, шляхом розчавлювання вугілля. Внаслідок чого ці дробарки не переподрібнюють матеріал. 
Двовалкові зубчасті дробарки (ДЗ-10, ДДЗ-16) (рис. 1.15) використовують для середнього дроблення вугілля, а також коксу великих класів. Принцип дії дробарок полягає у тому, що два валки 5 із зубчастими бандажами обертаються назустріч один одному, захоплюють грудку вугілля і розколюють її зубцями. 
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Рис. 1.15. Двовалкова зубчаста дробарка типу ДДЗ:
 1 — рама; 2 — пружинний амортизатор; 3 — корпус дробарки; 
4 — завантажувальна лійка; 5 — зубчастий валок; 6 — шків; 
7 — корпус підшипника рухомого валка

Залежно від крупності вихідного вугілля для отримання дробленого продукту необхідної крупності передбачене застосування валків із зубцями різної форми: тупого клина, усіченої піраміди, плоскої піраміди.
Перевагами валкових дробарок є можливість дроблення в них вологого вугілля, простота ремонту і експлуатації, відносно висока продуктивність і низька вартість, а також відсутність переподрібнення матеріалу.
Щокові та конусні дробарки застосовують для дроблення великих шматків вугілля, сланців і електродного бою до відносно великих розмірів (зазвичай 30–60 мм). В щокових дробарках дроблення відбувається в основному за рахунок роздавлювання матеріалу.

Переваги щокових дробарок — відносно невелика вартість, простота пристрою і ремонту, невеликі габарити і маса, яка припадає на одиницю маси подрібнюваного матеріалу, слабке пилоутворення під час дроблення. До недоліків дробарки відноситься нерівномірність динамічних навантажень на фундамент від гойдання неврівноважених частин.

Конусні дробарки, як і щокові, дроблять матеріал переважно за рахунок роздавлювання. Воно відбувається всередині перевернутого конуса, працюючого аналогічно нерухомій щоці дробарки, внаслідок тиску на матеріал у внутрішньому рухомому конусі, працюючому подібно рухомій щоці.

Конусні дробарки застосовують у практиці збагачення для великого, середнього та дрібного дроблення твердих порід. До недоліків конусних дробарок відноситься важкість регулювання випускного отвору щілини, тобто крупності дробленого продукту.

Барабанні дробарки аналогічно барабанним грохотам являють собою сітчастий барабан, що обертається навколо горизонтальної осі. Дроблення в дробарці проводиться внаслідок багаторазового падіння шматків матеріалу та удару їх об сталеві грати. При вільному падінні й ударі об решета менш міцне вугілля руйнується швидше, ніж порода. При цьому зерна заданої крупності (зазвичай 40–60 мм) проходять через грати, а великі шматки знову піднімаються і падають. Для підйому шматків всередині барабана влаштовані спеціальні полиці, розташовані радіально. Швидкість руху матеріалу всередині барабана регулюється за допомогою напрямних лопаток, кут нахилу яких можна змінювати.

Барабанна дробарка виконує наступні операції: дробить великі шматки, відокремлює дрібні шматки від великих (тобто просіває), а також відокремлює від вугілля нероздріблювані предмети — метал та міцні шматки породи. Поєднання всіх цих операцій є перевагою цього типу дробарок. Основний недолік барабанних дробарок — нераціональна витрата енергії, велика частина якої витрачається на обертання самої дробарки і лише 5–10 % — на дроблення матеріалу. 
Молоткові дробарки є одним з найбільш поширених агрегатів для дрібного дроблення вугілля (рис. 1.16). 
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Рис. 1.16. Молоткова дробарка: 
1 — вал; 2 — диск; 3 — вісь; 4 — молоток; 
5 — завантажувальний отвір; 6, 7 — дробильні плити; 
8 — решітка; 9 — рама; 10 — ексцентриковий диск; 11 — затвор
На горизонтальному валу 1 дробарки закріплені диски 2 з пропущеними через них осями 3, на яких вільно підвішені молотки 4. При обертанні вала молотки займають радіальне положення і вдаряють по шматках вугілля, що надходить через завантажувальний отвір 5 відкидаючи роздроблені шматки на стаціонарні 6 і поворотні 7 дробильні плити. 
По колу руху молотків розташовані колосникові решітки 8 або сита, закріплені в рамах 9, які верхнім кінцем шарнірно підвішені до корпусу дробарки, а нижнім спираються на ексцентриковий диск 10, що слугує для регулювання відстані між колосниками і молотками. Дробарка має затвор 11 для періодичного випуску 
предметів, що не дробляться попадають з вугіллям в дробарку.
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Рис 1.17. Дробарка 
ударно-відбивної дії: 
1 — ротор; 2 — плита; 3 — ударник
Дробарка працює від реверсивного двигуна. При зносі молотків напрямок ротора змінюється. Дроблення відбувається за рахунок удару молотків з шматками вугілля або по плиті в просторі між молотками і колосниками, а також при проходженні дробленого вугілля крізь колосникові грати під тиском нових порцій вугілля, що надходять в дробарку. Наявність в молотковій дробарці колосникових решіток призводить до переподрібнення вугілля і обмежує її продуктивність (особливо при подрібненні вологого вугілля), внаслідок чого прагнуть замінити колосники більш ефективно працюючими елементами. Останнім часом знаходять застосування дробарки ударно-відбивної дії, у яких вугілля дробиться за допомогою ударників, закріплених у роторі, і відбивних плит 
(рис. 1.17). Такі дробарки від-різняються підвищеною про-дуктивністю і, головне, в них не відбувається переподрібнення палива, так як дроблення здійснюється в основному за рахунок удару і розколювання частинок між ударниками 3 і відбивними плитами 2.

Недоліком дробарок є підвищена чутливість до недробимих предметів, особливо до металу.
Барабанні млини застосовують для тонкого подрібнення вугілля, напівкоксу, коксу, приготування пилоподібного палива на теплових електростанціях, подрібнення нафтового або пекового коксу при виробництві електродів та ін. Подрібнення відбувається всередині порожнього суцільного барабана, заповненого тілами, що 
дроблять (кулями, стрижнями та ін.). При обертанні барабана тіла, що дроблять за рахунок тертя, захоплюються його внутрішньою поверхнею, піднімаються на деяку висоту, звідки вільно або перекочуючись, падають вниз. Всередину барабана з одного кінця надходить матеріал, що подрібнюється, який проходить уздовж барабана і, піддаючись впливу, дробиться. Подрібнений продукт безперервно розвантажується з іншого кінця барабана. Транспортування матеріалу в барабані здійснюється під тиском безперервного надходження матеріалу.

До переваг млинів відносяться простота їх влаштування, надійність у роботі, хороша керованість помелу. 

До недоліків слід віднести високу витрату електроенергії на одну тонну подрібнювального матеріалу. Для установки млинів потрібна порівняно велика площа, потрібний масивний фундамент, при роботі вони створюють шум, відрізняються важкістю пуску через велику масу самої дробарки і подрібнювальних тіл.
1.7.3. Шматкування

Шматкування твердих горючих копалин — це процес одержання брикетів або гранул потрібної крупності та форми з палива 
дрібних класів. Найбільш поширене брикетування дрібного бурого і кам’яного вугілля, торфу, антрацитового штибу та напівкоксу. 

Застосування шматкування палив має велике значення, оскільки при цьому використовується дрібне вугілля, кількість якого зростає у зв’язку з механізацією видобутку.

Шматкування палива застосовується як при енергетичному, так і технологічному його використанні (коксування, напівкоксування, газифікація, коксобрикетування та ін.).

Брикетування вугілля перед коксуванням дозволяє знизити в шихтах вміст дефіцитного вугілля, підвищити якість металургійного коксу і в окремих випадках підвищити продуктивність коксових печей.

Залежно від призначення до паливних брикетів висувають різні вимоги. Брикети повинні бути вологостійкими (не руйнуватися при зберіганні на повітрі), мати певні зольність, вологість і сірчистість (наприклад, для буровугільних брикетів зольність і вологість не більше ніж 30 і 20 % відповідно, вміст загальної сірки до 5 %), бути стійкими до механічних впливів при транспортуванні і використанні в технологічних процесах; вони повинні мати високу термостійкість, тобто не руйнуватися під час нагрівання. Брикети, одержані з використанням клейких речовин, не повинні злипатися.

Розрізняють два способи брикетування — з клеєм і без нього. Добавка клею дозволяє одержувати брикети при малих тисках пресування (15–20 МПа). Зазвичай клей застосовують для одержання брикетів з палив, які мають щільну структуру, підвищену пружність і низьку пластичність (дрібне кам’яне вугілля, антрацитовий штиб).

Речовина для брикетування палива повинна мати гарну в’яжучу здатність і при невеликій витраті надавати брикетам високу міцність, мати здатність добре спікатися і забезпечувати необхідну термічну стійкість брикетів, бути доступним, дешевим і нетоксичним. Як клей застосовують нафтові бітуми — залишкові продукти переробки нафти і кам’яновугільні смоли.

Без клею брикетують торф і молоді (м’які) бурі вугілля. При отриманні брикетів на їх якість впливають гранулометричний склад брикетованого палива, вологість, температурний режим підготовки суміші, тиск пресування, якість і витрата клею. 
Чим дрібніший брикетований матеріал, тим більше витрачається клею. Присутність великих часток (наприклад, більше ніж 6 мм при брикетуванні вугілля) небажано, оскільки в процесі брикетування вони руйнуються і утворюється нова поверхня, не покрита клеєм, що призводить до зниження міцності брикетів. Підвищена вологість палива погіршує змочуваність його клеєм.

Одержання досить міцних брикетів забезпечується при певному значенні питомого тиску і часу пресування. Питомий тиск пресування, залежно від фізико-механічних властивостей палива, його гранулометричного складу, вологості і температури, має бути оптимальним. 
Тиск повинен забезпечувати пластичну деформацію брикетованого вугілля, що сприяє збільшенню міцності брикетів.

При надмірному тиску пластична деформація викликає такі структурні зміни у вугіллі, за яких у ньому накопичується потенційна енергія у вигляді пружних деформацій, здатних зруйнувати брикет. 
За малого тиску пресування брикети виявляються неміцними. Питомий тиск пресування, необхідний для шматкування бурого вугілля крупністю 0–6 мм, становить 98–118 МПа, а крупністю       0–1 мм — 178–196 МПа.

На якість брикетів впливає тривалість накладення тиску. При пресуванні збільшується насипна густина вугілля за рахунок витіснення з проміжків частинок повітря і вологи, і заповнення їх дрібними частинками, наявними у вихідному вугіллі та утворюються за рахунок часткового подрібнення більш великих часток. Відповідно до цього тиск на вугілля слід збільшувати поступово, інакше можливе запресування всередині брикетів повітряних бульбашок. У таких випадках при знятті тиску і внаслідок розширення запресованого повітря в брикетах з’являються тріщини. 

Типова технологічна схема одержання буровугільних брикетів наведена на рис. 1.18.
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Рис. 1.18. Схема одержання буровугільних брикетів
Для сушіння бурого вугілля застосовують барабанні парові труби-сушарки, як теплоносій в них використовується перегріта пара, іноді — топкові гази. Перед пресуванням дрібні шматки вугілля охолоджують до 40–50 °С і брикетують в штампових пресах під тиском 100–120 МПа.
Для брикетування палив служать преси різної конструкції за-лежно від властивостей палива, тиску пресування, необхідності застосування в’яжучих речовин, продуктивності та ін. Найбільш широке поширення при брикетуванні палива одержали вальцьові і штемпельні, а також кільцеві преси.

Якщо при шматкуванні кам’яного вугілля, антрацитів застосовуються клеї, то брикетування здійснюють у вальцьових пресах (рис. 1.19), які в поєднанні з апаратами підготовки брикетованої суміші утворюють агрегати. 

Брикетування здійснюється у вальцевому пресі 5 при питомому тиску 20–40 МПа.
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Рис. 1.19. Агрегат вальцевого преса: 
1 — мелаксер; 2 — шнек; 3 — розподільча чаша; 
4 — станина; 5 — вальцевий прес

Попередньо висушений продукт і клей, частково перемішуючись з допомогою шнекового змішувача, надходять в паровий змішувач-мелаксер 1, де під дією тепла, внесеного парою, клей стає текучим і покриває поверхню частинок палива. 
Для нагрівання сумішей застосовують перегріту пару за температури 300–350 °С і тиску 0,5 МПа. 
Суміш надходить у верхню частину мелаксера і при пропусканні вниз і перемішуванні лопатами 2 нагрівається. Температура суміші на виході з мелаксера досягає 110–120 °С. Шнек 3 служить для невеликого охолодження суміші та транспортування її в розподільну чашу 4.

Розподільна чаша 4 призначена для рівномірного завантаження преса брикетованою сумішшю. Вона являє собою циліндр, в днищі якого є завантажувальні вікна, через які суміш надходить в зону пресування. Температура суміші знижується приблизно до 70–80 °С, що дозволяє скоротити тривалість затвердіння клею в брикеті і підвищити його міцність. Крім того, охолоджена до цієї температури суміш набуває оптимальних в’язкопластичних властивостей і легко формується під тиском.

Вальцевий прес складається з масивної рами і змонтованих на ній вальців. Зазвичай прес має дві пари вальців, кожен з яких становить сталевий барабан з напресованим на нього бандажем 6. На поверхні бандажа в шаховому порядку розташовані форми, кожна з яких становить половину форми брикету. Суміш надходить з чаші. Тиск пресування залежить від ступеня заповнення форм сумішшю: чим більше заповнення, тим вищий тиск. Одержані брикети шляхом просівання відокремлюються від дрібної фракції, що не спресувалася, охолоджуються і направляються або споживачеві, або на подальшу переробку (наприклад, у випалювальні печі при виробництві коксобрикетного палива).

Продуктивність (т/год) вальцевого преса визначають за 
формулою


,

де g — маса брикету, г; m — число осередків на бандажі; nВ — частота обертання вальців, об/хв.

Вальцеві пристрої відрізняються простотою конструкції, ремонтом і обслуговуванням, а також відносно високою продуктивністю — понад 50 т/год. 
До недоліків відносяться нерівномірний розподіл тиску по брикету, забивання осередків пресованою сумішшю, наявність непресованих частинок, що вимагає додаткового устаткування — грохотів для відділення часточок від брикетів і транспортувальних пристроїв та повернення її в цикл брикетування.

Штампувальні преси застосовують для брикетування торфу і бурого вугілля. Робочою частиною преса є матричні канали — наскрізні комірки круглого або прямокутного перетину, e яких відбувається стиснення палива і утворення брикету під дією штампа (рис. 1.20).
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Рис. 1.20. Штампувальний прес: 
1 — завантажувальна лійка; 2 — живильник; 
3 — завантажувальний канал; 4 — букель; 5 — штамп; 
6 — фундамент; 7 — верхня і нижня плити; 8 — матриця; 
9 — натискаючий «язик»; 10 — штурвал

Процес утворення брикету в матричному каналі штампувального преса складається з декількох етапів: завантаження каналу паливом, стиснення палива в брикет, продавлювання брикету через 
матрицю преса, який має частину, що звужується, так звану букель, і розширюється — випуск. 

Після цього штамп повертається у вихідне положення. Таким чином, утворення кожного брикету відбувається за одного повного поступально-зворотного руху штампа. Упором для кожного знову утвореного брикету служить торцева (ударна) поверхня попе-реднього брикету.

При пресуванні обсяг вугілля зменшується, а насипна густина збільшується за рахунок витіснення повітря з простору поміж часточок, а також внаслідок часткового подрібнення зерен вугілля і заповнення дрібними шматками проміжків між великими шматками. Для полегшення виходу повітря з пресованого вугілля перетин штампа робиться трохи менше, ніж перетин матриці. Чим більше периметр матриці, тим легше видаляється повітря. Тривалість обтискання вугілля повинна відповідати часу виходу повітря. Розрізняють одно-, дво-, три- і чотириштампувальні преси. Найбільшого поширення набули двоштампувальні преси.

У штампувальних пресах велика частина енергії витрачається на подолання сил тертя при проштовхуванні брикетів в матрицях. Це призводить до виділення великої кількості тепла і необхідності охолодження матриць, а також викликає підвищений знос робочих поверхонь матриць за рахунок стирання.
Позитивним фактором при отриманні брикетів у штампувальних пресах можна вважати поступове зняття тиску при випуску брикетів, що збільшує їх міцність.
Продуктивність штампувального преса (т/год) визначають за формулою:


,
де F — площа пресуючої поверхні, см2; γ — густина брикету, г/см3; b — товщина брикету, см; m — кількість штампів; n — кількість ходів штампа за 1 хв.

При брикетуванні бурого вугілля в двоштампувальному пресі його продуктивність становить 10–12 т/год. Для брикетування бурого вугілля застосовують також кільцеві преси, у яких утворення брикетів відбувається між внутрішньою поверхнею кільця і пресуючим диском, що знаходяться всередині (рис. 1.21). 

На окружності диска 5 є кільцевий виступ (гребінь), який входить у внутрішній прямокутний паз кільця й утворює з ним два паралельних канали.

При обертанні кільця вугілля втягується під диск, де в просторі що звужується між днищем каналів і пресуючим диском відбувається його пресування. Брикетування вугілля здійснюється під дією маси пресуючого диска і зусилля, що передається на диск від гідравлічного домкрата за допомогою спеціальних тяг.
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Рис. 1.21. Кільцевий брикетний прес: 
1 — гідравлічний прес; 2 — жолоб для відводу брикетів; 
3 — зовнішнє кільце; 4 — відцентровий живильник; 
5 — пресовий диск з гребенем; 6 — станина; 
7 — приводний пристрій; 8 — ланцюгові конвеєри; 
9 — гвинтові конвеєри; 10 — канали зовнішнього кільця; 
11 — обертові ролики

Тиск пресування в кільцевих пресах (за розмірів часток вугілля 0–1 мм) досягає 180–200 МПа, продуктивність до 15 т/год.

На відміну від штампувального преса, робота якого пов’язана з подоланням сил тертя, у кільцевому пресі спостерігається тертя кочення; відповідно до цього більша частина енергії витрачається безпосередньо на формування брикетів. З іншого боку, в кільцевих пресах можна шматкувати паливо, що має більш тонкий помел і меншу вологість (для бурого вугілля класу 0–1 мм вологість 8–10 %).

Шматкування палива дрібних класів може бути здійснено шляхом гранулювання.

Гранулювання — це процес одержання гранул з подрібнених сипучих матеріалів при їх викатуванні на обертових поверхнях. Утворення гранул з дрібного вугілля на обертових дисках — грануляторах відбувається під дією сил поверхневого натягу плівок води або іншої рідини, що покривають частинки. При плівковому контакті частинок утворюються рідинні манжети подвійної кри-визни, при цьому кожен кільцевий меніск манжета стягує за рахунок капілярного тиску сусідні частинки, утворюючи скелет гранули. Кількість рідини в гранулі має бути оптимальною: малий вміст рідини на поверхні частинок веде до утворення слабких окатишів, при надлишку рідини одержують гранули малої густини.

З апаратів, що застосовуються для гранулювання різних матеріалів  найбільшого поширення набули тарілчасті гранулятори, що відрізняються простотою регулювання та можливістю одержання однорідного за розмірами і густиною продукту.

Регулювання розмірів гранул досягається шляхом зміни кута нахилу тарілки, кількості її обертів і висоти борту. Промислові гранулятори мають тарілки діаметром 3,5–5 м, кутову швидкість     30–90 м/хв і продуктивність залежно від типу сировини                        3–25 т/(м2∙добу).

Гранулювання твердих горючих копалин не набуло поширення, хоча є пропозиції з гранулювання бурого вугілля, а також застосування цього процесу для одержання вугільних шихт для коксування з підвищеною насипною густиною. В останньому випадку шихту звичайного помолу змішують з одержаними з неї гранулами, насипна густина суміші порівняння зі звичайною шихтою при цьому збільшується з 750 до 900–950 кг/м3.

1.8. Збагачення твердих горючих копалин

Більшість твердих горючих копалин перед технологічною переробкою піддаються збагаченню.

Збагаченням називається процес видалення з палива мінеральних домішок. Домішки видаляють у вигляді порожньої породи (хвости) і мінералізованої частини палива (проміжний продукт). Збагачена частина палива називається концентратом. Збагачення здійснюється на збагачувальних фабриках, розташованих при окремих шахтах, на центральних збагачувальних фабриках, а також безпосередньо на підприємствах, які споживають паливо як технологічну сировину. Збагачення твердих горючих копалин ґрунтується на відмінності фізичних і фізико-хімічних властивостей мінеральних складових та органічної маси палива. Головними ознаками при цьому є форма зерен і їх колір, твердість, густина і змочуваність поверхні зерен різними рідинами.

Шматки породи мають в основному плоску форму і матовий колір. Маса вугілля — чорного кольору, зерна блискучі більш округлої форми. За твердістю вугілля м’якше ніж частинки породи, легше руйнується під час дроблення.

Мінеральні речовини, що зустрічаються в паливах, мають більш високу густину (в г/см3): пірит — в межах 4,8–5,2; польовий шпат — 2,45; піщаник — 2,2–2,6. Густина органічної маси палива (в г/см3) зростає зі збільшенням ступеня метаморфізму. Так, буре вугілля має густину в межах 1,1–1,25, кам’яне — 1,25–1,33, антрацит —1,34–1,46. Чиста вугільна речовина є гідрофобною, а мінеральні домішки в більшості випадків гідрофільні. Органічні рідини, як правило, добре змочують частки вугілля і маломінералізовані 
частинки.

Для збагачення твердих горючих копалин застосовують го-ловним чином гравітаційний та флотаційний методи збагачення.

Гравітаційне збагачення базується на відмінності густини зерен вугілля і мінеральних домішок. При цьому процес поділу матеріалу відбувається в певних середовищах: важкої рідини, суспензії, потоці води або повітря. Залежно від поділяючого середовища гравітаційне збагачення буває мокрим або сухим (пневматичним).

Мокре збагачення у важких рідинах і суспензіях засноване на відмінностях в густині середовища, що розділяє, корисного про-дукту, що виділяється (концентрату) і відходів. Широко використовується збагачення вугілля у вертикально пульсуючому потоці води (відсадження), застосовується збагачення вугілля в потоці води, що тече по похилій площині (мийні жолоби та ін.). 

Пневматичне збагачення здійснюється в повітряному або в вертикальному його потоці.

Відмінності у фізико-хімічних властивостях мінеральних домішок і органічної частини палива використовуються при флотаційному збагаченні. Внаслідок різної здатності до гідратації поверхні частинок вугілля, яку збільшують добавкою спеціальних реагентів, ці частинки можуть бути розділені на вугільний концентрат і хвости флотації. Техніко-економічні показники процесу збагачення палива визначаються виходом концентрату, його якістю і втратами органічної маси палива з відходами збагачення. Про якість концентрату судять за кількістю мінеральних домішок, що залишилися в ньому.

Маса твердого викопного палива до збагачення складається зі шматків практично чистого палива, шматків вільної від палива породи і шматків, у яких у різному співвідношенні містяться і органічна, і мінеральна частини. Ефективність збагачення палив суттєво залежить від будови таких змішаних зерен. Якщо порода утворює з вугіллям зростки, які легко розділяються дробленням, то паливо буде збагачуватися легко.

Якщо ж мінеральна речовина рівномірно розподілена серед органічної маси палива у вигляді дрібних включень, то паливо збагатити буде важко.

Основні кількісні характеристики, необхідні для оцінки здат-ності до збагачення палив та ефективності процесу збагачення, одержують на підставі даних фракційного аналізу. Фракційний аналіз палива полягає в поділі його на фракції різної густини. При цьому у фракціях більшої густини концентрується мінералізована частина палива, а в легких (зазвичай менше ніж 1,4 г/см3) — практично чиста вугільна речовина. За даними фракційного аналізу встановлюють теоретичний баланс продуктів збагачення палива, яким користуються при проектуванні та експлуатації збагачувальних фабрик. Фракційний аналіз використовують також для контролю процесу збагачення.
Збагачення вугілля у важких середовищах сьогодні займає одне з провідних місць серед гравітаційних процесів, що обумовлюється високими техніко-економічними показниками цього процесу і погіршенням якості видобутого вугілля. Найчастіше збагачення вугілля у важких середовищах застосовується для крупних класів, але цей процес знаходить усе більше розповсюдження й для збагачення важкозбагачуваного вугілля дрібних класів і перезбагачення дробленого промпродукту. 
Основна перевага сепарації у важких середовищах— висока 
технологічна ефективність, особливо при збагаченні крупних класів вугілля.
Для поділу (розшарування) проби палива на фракції застосовують водні розчини мінеральних солей і органічні рідини. Зазвичай для розшарування крупних класів вугілля використовують водні розчини хлориду цинку (ZnCI2) густиною 2070 кг/м3 та хлориду кальцію (CaCI2) густиною 1650 кг/м3 і розшарування ведуть в статичних умовах. Матеріал дрібних класів розшаровують в органічних рідинах зниженої в’язкості, а для прискорення процесу розшарування застосовують центрифуги. При змішуванні тетрахлорметану (ССl4) з бензолом (С6Н6) одержують рідину малої густини ( до 1,5 г/см3 ), з тетраброметаном (С2Н2Вr4) густиною 2960 кг/м3 — рідину з більшою густиною.

Перед розшаруванням пробу палива поділяють на класи. Матеріал кожного класу піддають аналізу окремо і потім, враховуючи вміст у пробі кожного класу і його фракційний склад, визначають вихід фракцій різної густини з усієї проби палива. Розшарування ведуть зазвичай, починаючи з рідини найменшої густини.
Результати фракційного аналізу відображують у вигляді таблиць і графіків. Так, в табл. 1.10 наведено фракційний аналіз вугілля зольністю Ad = 22 %, а на рис. 1.22 ці дані зображені графічно. 
Таблиця 1.10 

Результати фракційного аналізу вугілля

	Густина фракції,

кг/м3
	Вихід фракцій, %
	Зольність фракцій, Ad, %
	Сумарне вспливання фракції
	Сумарні осівші фракції

	
	
	
	Вихід, %
	Ad, %
	Вихід, %
	Ad, %

	< 1300
	52,2
	3,2
	52,2
	3,2
	100
	22,0

	1300–1400
	14,6
	10,1
	66,8
	4,7
	47,8
	52,5

	1400–1500
	6,5
	19,7
	73,3
	6,0
	33,2
	56,7

	1500–1600
	4,0
	27,4
	77,3
	7,1
	26,7
	65,8

	1600–1800
	3,6
	38,2
	80,9
	8,5
	22,7
	72,5

	>1800
	19,1
	79,0
	100,0
	22,0
	19,1
	79,0

	Всього
	100
	22,0
	–
	–
	–
	–
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Рис. 1.22. Криві збагачення вугілля: 
1 — крива збагачення; 2 — крива концентрату; 
3 — крива породи; 4 — крива густини

Криві, зображені на рис. 1.22, називають кривими збагачува-ності, які характеризують такі значення:

· крива збагачуваності або крива розподілу зольності — показує розподіл зольності по елементним прошаркам вугілля залежно від виходу фракцій певної густини;

· крива концентрату або крива середньої зольності концентрату — показує залежність сумарного виходу вспливших фракцій концентрату від їх середньої зольності;

· крива породи або крива середніх зольностей відходів — показує залежність сумарного виходу осівших фракцій (відходів) від їх середньої зольності;

· крива густини — показує залежність сумарного виходу фракцій, що спливли, від густини розподілу. Криві збагачуваності дозволяють визначити теоретично можливі показники збагачення — вихід продуктів збагачення і їх зольність залежно від густини розподілу. Криві дають уявлення про ступінь змішування (наявність зростків) вугільного і мінерального матеріалу в різних продуктах збагачення вугілля.

У даний час в Україні прийнята оцінка збагачуваності кам’яного вугілля за сумарним виходом фракцій (%) проміжної густини        1400–1800 кг/м3, віднесеній до безпородної маси (фракція густиною менше ніж 1800 кг/м3). Густина проміжних фракцій для антрацитів прийнята в межах 1800–2000 кг/м3. Залежно від виходу середніх фракцій розрізняють такі категорії збагачуваності кам’яного вугілля:

I — легка — вихід середніх фракцій менше ніж 4 %;

II — середня — вихід середніх фракцій від 4 до 10 % (включно);

III — важка — вихід середніх фракцій від 10 до 17 % (включно);

IV — дуже важка — вихід середніх фракцій більше 17 %.

Для розглянутого прикладу збагачуваність вугілля становить
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тобто дане вугілля за збагачуваністю відноситься до III категорії.

     Ефективність процесу збагачення (роботи вуглезбагачувальної фабрики) можна оцінити за ступенем вилучення органічної маси з рядового вугілля у концентрат. Для цього застосовують формулу
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 — вилучення органічної маси вугілля в концентрат, %; 
[image: image42.wmf]к

B

— вихід концентрату із рядового вугілля, %; 
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 — зольність рядового вугілля, %.

Процес збагачення вугілля складається з підготовчих, основних і допоміжних технологічних операцій. Підготовчі операції передують процесу збагачення, до них відносять прийом вугілля, попереднє дроблення, класифікація (грохочення) за крупністю, знепилювання і дешламація (виділення з вугілля частинок розміром менших за 0,5–1,0 мм). Основні операції — власне процес збагачення з одержанням продуктів збагачення: концентрату, промпродуктів і пустої породи. Допоміжні операції: зневоднення та сушіння збагаченого вугілля, згущення шламу та очищення води, дозування продуктів збагачення, транспортування і складування рядового вугілля та продуктів збагачення. 

Серед основних операцій збагачення вугілля провідне місце 
займає збагачення у важких середовищах. Важким середовищем називається однорідна рідина або суспензія (суспензія твердих частинок у воді або повітрі), густина якої є проміжною між густинами поділюваних компонентів збагачуваного матеріалу. Як важкі середовища при збагаченні палива застосовуються суспензії. Однорідні органічні рідини і водні розчини мінеральних солей не одержали поширення внаслідок їх відносно високої вартості, складності регенерації і великої в’язкості. Застосування органічних рідин також ускладнене через їх шкідливого впливу на людський організм. 

Широке поширення при збагаченні вугілля одержують  суспензії мінеральних порошків високої густини. Як рідку фазу застосовують воду, а тверду фазу — обважнювач, який складається з тонких мінеральних частинок (пісок, глина та ін.) або тонкоподрібнених мінералів з високою густиною (магнетит, пірит, гематит та ін.). Характеристика найбільш поширених обважнювачів і суспензій наведена в табл. 1.11.

                                                                          Таблиця 1.11
Характеристика обважнювачів і суспензій

	Продукт, мінерал
	Максимальна густина, кг/м3

	
	твердої фази
	суспензії

	Глина
	2500
	1490

	Сланцеві породи
	2500
	1490

	Кварцовий пісок
	2650
	1540

	Лес
	2700
	1550

	Барит
	4700
	2200

	Магнетит і пірит
	5200
	2350


Для збагачення вугілля використовують суспензії густиною від 1400 до 1800 кг/м3. Обважнювачі, що застосовуються в цих суспензіях, повинні відповідати таким вимогам: забезпечувати задану густину суспензії, мати достатню механічну міцність для уникнення утворення високодисперсних частинок при тривалій циркуляції, не впливати на вугілля, бути хімічно стійкими і безпечними для обслуговуючого персоналу, легко відділятися від вугілля і регенеруватися, не мати абразивні властивості. Як обважнювач широке розповсюдження одержав магнетит. Він відносно дешевий, легко регенерується за допомогою магнітних сепараторів, утворює по-рівняно стійкі суспензії.

Найважливішими властивостями суспензії, що визначають можливість і ефективність розділення вугілля, є густина, в’язкість і стійкість.

Густина суспензій визначається густиною обважнювача і його об’ємною концентрацією у суспензії. Вона повинна відповідати граничній густині поділу вугілля на продукти збагачення. З підвищенням густини обважнювача і його об’ємної концентрації густина суспензії збільшується з одночасним зростанням в’язкості. При збагаченні у важкому середовищі вихідний продукт поділяється фракцію, що спливає і що осідає.

Існують також так звані складні фракції, що складно відділяються, які близькі за густиною до фракцій, що розділяються. Наявність складних фракцій є однією з причин взаємного забруднення продуктів поділу, ефективність розділення цих фракцій тим більше, чим нижча в’язкість суспензії.

Густину суспензії встановлюють залежно від ступеня забруднення вугілля і необхідності досягнення потрібної чистоти продуктів збагачення. Найбільш широке промислове застосування для збагачення вугілля одержали магнетитові суспензії густиною від 1300 до 2100 кг/м3.
В’язкість — властивість середовищ чинити опір відносному руху їх елементарних шарів. Причиною опорів, що виникають при русі рідин, є внутрішнє тертя між сусідніми дотичними шарами.
Чисті магнетитові суспензії мають відносно низьку в’язкість. Забруднення суспензії вугільним шламом і глинистими частинками призводить до збільшення в’язкості і погіршення поділу вугілля (особливо дрібних зерен), тому вміст сторонніх домішок в суспензії нормується.
Збільшення в’язкості розділового середовища при гравітаційному збагаченні приводить до зниження ефективності процесу. Магнетитові суспензії при високому вмісті обважнювача, наявності шламу і глини стають структурно в’язкими. У таких суспензіях погіршується процес розділення корисної копалини, особливо 
дрібних зерен, що не тонуть і не спливають, оскільки вони не можуть перебороти опір середовища.
Стійкість суспензії характеризує її здатність зберігати однакову густину в межах апарату для розділення. Цей параметр визначається гранулометричним складом обважнювача, його концентрацією і забрудненням суспензії шламом і глиною. Із зменшенням розмірів обважнювача і збільшенням вмісту шламу й глини стійкість суспензії зростає, однак при цьому збільшується її в’язкість і погіршуються умови поділу вугілля.

Збагачення вугілля великих шматків здійснюється в сепараторах, що являють собою ємкості (ванни), які заповнені суспензією (важким середовищем) і облаштовані пристроями для розподіленого транспортування продуктів збагачення.

Відомо багато типів сепараторів. Загальним принципом їх дії є видалення з апарату продуктів збагачення: продукт, що спливає видаляється потоком суспензії, а осаджений продукт — примусово, за допомогою різних пристроїв (коліс, елеваторів та ін.). 
У практиці вуглезбагачення найбільшого поширення одержали колісні сепаратори типу СК з похилим елеваторним колесом і типу СКВ з вертикальним елеваторним колесом.

Сепаратор типу СК (рис. 1.23) складається з ванни 1, утвореною двома похилими стінками 2, на одній з них на осі обертається лопаткове колесо 5, яке виносить осаджений продукт. Вихідне вугілля надходить у ванну 1 по завантажувальному жолобу, а суспензія — частково під шар завантаженого вугілля і частково в нижню частину ванни. Продукт, що спливає, видаляється за допомогою лопаток обертового скребкового пристрою та потоку суспензії, що рухається горизонтально і надходить на щілиноподібне сито (розмір отворів 2 мм) для відділення кондиційної суспензії.
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Рис. 1.23. Колісний сепаратор для збагачення вугілля 
у важких середовищах: 
1 — ванна; 2 — стінки ванни; 3 — підшипники; 4 — лопатки; 
5 — лопаткове колесо; 6 — сопло для подачі суспензії

Осіла важка фракція по днищу ванни прямує вниз до елеваторного колеса, що має перфоровані черпаки. Потрапивши в черпак, важка фракція піднімається елеватором вище рівня суспензії і частково зневоднюється. При цьому суспензія повертається у ванну, а важка фракція висипається на розвантажувальний похилий жолоб і видаляється із сепаратора.

Сепаратори типу ВКВ призначені для збагачення кам’яного вугілля, антрацитів і сланців крупністю 3–300 мм в суспензії магнетиту (важке середовище), густиною від 1400 до 2200 кг/м3 з одержанням двох продуктів. Продуктивність сепараторів досягає 380 т/год і залежить від розмірів апарату, крупності вихідного вугілля та його збагачуваності.
Колісний сепаратор з вертикальним сепараторним колесом СКВ (рис. 1.24) складається з корпусу 6, ванни 8, вертикального елеваторного колеса 2, опорних роликів 5, завантажувального жолоба 1, щілинного сита, гребкового пристрою 4 з лопатками, живильників для подачі суспензії, патрубка для подачі суспензії знизу ванни, розвантажувального жолоба 12 для породи.


[image: image46.emf] 

2  

1  

3  

4  

7  

9  

1 0  

6  

5  

9  

8  

1 1  

6  

2  

12  

Транспортуючий  

потік  

Суспензії  

Висхідний  

Суспензія  

В регулятор  густини  

На циркуляцію  


Рис. 1.24. Колісний сепаратор з вертикальним 
елеваторним колесом:
1 — завантажувальний жолоб; 2 — вертикальне елеваторне колесо;
3 — редуктор; 4 — гребковий пристрій; 5 — опорні ролики; 
6 — корпус; 7 — породний жолоб; 8 — ванна; 9 — патрубок; 
10 — ковші; 11 — відкидна решітка; 12 — розвантажувальний жолоб

Елеваторне колесо складається з ковшів 10, виконаних з колосникових решіток. Кожен ковш має відкидні колосникові решітки 11. Колесо спирається на опорні ролики 5. Привід колеса складається з електродвигуна, редуктора 3, шестерні і зубчастого вінця на колесі. 
На валу гребкового пристрою є два диски з укріпленими на них осями. На осях шарнірно підвішені шість лопаток. 
Вихідний продукт надходить по завантажувальному жолобу на поверхню суспензії, що знаходиться у ванні 8 сепаратора. Одно-часно через живильники під шар вугілля подається важка суспензія. Частинки важкої фракції тонуть і надходять у ковш елеваторного колеса, виносяться ними вище рівня суспензії та зневоднюються. У верхньому положенні ковша у відкидній колосниковій решітці відкривається отвір, що виходить на зовнішню сторону обода колеса, і важкий продукт вивантажується у жолоб 12. 
Суспензія повертається у ванну.

Частинки легкої фракції (концентрат) спливають на поверхню суспензії і транспортуються потоком до розвантажувального порогу. Лопатки гребкового пристрою 4 вивантажують їх через поріг на щілинне сито, де і відбувається відділення суспензії від легкої 
фракції. 
Сепаратори типу СКВ прості за конструкцією, зручні в експлуа-тації, компактні. В них суспензія більш ефективно відділяється від важкої фракції і зневоднюється.

Збагачення дрібного вугілля у важких середовищах здійснюєть-ся в гідроциклонах. У них збагачують вугілля розміром 0,5–25 мм.

Гідроциклон (рис. 1.25) складається з верхньої, циліндричної 1 і нижньої, конічної 2 частин. 
У циліндричній частині розташовані два патрубки: бічний 4, 
через який в гідроциклон подається суспензія та вихідне вугілля, і верхній 5, що слугує для розвантаження легкого продукту. У ко-нічній частині є розвантажувальна насадка 3 для видалення про-дукту, що осів.
Застосування гідроциклонів важкого середовища обумовлено низькою ефективністю розділення дрібних класів у сепараторах. Підвищення швидкості розділення дрібних частинок у важких середовищах досягається заміною гравітаційного поля сил відцентровим, тобто застосуванням гідроциклонів.
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Рис. 1.25. Гідроциклон: 
1, 2 — циліндрична і конічна частини; 3 — розвантажувальна
 насадка; 4, 5 — боковий і верхній патрубки
Суміш вихідного вугілля і суспензії надходить по дотичній у внутрішню порожнину циліндричної частини корпусу під тиском, що сприяє формуванню всередині апарату вихрового потоку. За допомогою відцентрових сил, що у багато разів перевищують сили тяжіння, важкий продукт переміщається до стінок конічної частини корпусу, ковзає по них, прямуючи до розвантажувального отвору. Легкий продукт концентрується в центрі, разом із суспензією виноситься по внутрішній спіралі і вивантажується через верхній зливний отвір. Для одержання трьох продуктів збагачення вугілля застосовують трипродуктовий гідроциклон-сепаратор (рис. 1.26). Розділення в ньому засновано на здатності магнетитової суспензії розшаровуватися в полі відцентрових сил, в результаті чого густина суспензії, що переходить з першого апарату в другий, стає вищою, ніж густина вихідної суспензії. Трипродуктовий гідроциклон-сепаратор складається з циліндричного гідроциклона 1, у який по патрубку надходить суміш суспензії нижчої густини поділу і вугілля. Проміжні продукти і фракція породи переміщуються в розвантажувальну частину 2 гідро-циклона і далі в переток. Легкі фракції (концентрат) через зливну трубу 3 потрапляють в камеру зливу 4 і далі в розвантажувальний патрубок.
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Рис. 1.26. Трипродуктовий гідроциклон-сепаратор: 
1 — циліндричний гідроциклон; 2 — розвантажувальна 
частина циліндричного гідроциклона; 3 — зливна труба; 
4 — камера зливу; 5 — патрубок; 6 — розвантажувальна 
частина конічного гідроциклона; 7, 8 — конічна і циліндрична
 частини конічного гідроциклона

Процеси поділу важких фракцій у другому апараті перебігають аналогічно. Суміш загущеної суспензії з великою густиною і важкими фракціями (промпродукт і порода) по перетоку направляється в циліндричну частину гідроциклона. Фракції породи проходять конічну частину 7 і потрапляють в камеру 4, звідки вивантажуються через патрубок. Промпродуктові фракції через зливний патрубок направляються в камеру зливу 4 і вивантажуються.

Продуктивність гідроциклонів-сепараторів при роботі з важкими середовищами досягає 80–100 т/год. Гідроциклони є універ-сальними апаратами для обробки вугілля дрібного класу: в них проходить не тільки збагачення вугілля, а й класифікація, дешламування (видалення з вугілля шламу), регенерація обважнювача, загущення шламів і освітлення води.

Процес збагачення вугілля у важких середовищах (суспензіях) набуває все більшого поширення внаслідок його ефективності, можливості одержання концентрату, близького за зольністю до чистих вугільних фракцій, при мінімальних втратах вугілля з відходами. Одним з найбільш поширених процесів збагачення вугілля є відсадження. Цей процес застосовується для збагачення великого (більше ніж 10–13 мм), дрібного (менше 13 мм) і некласифікованого вугілля.

Відсадженням називають процес поділу частинок палива за густиною у вертикальному і змінному за напрямом (пульсуючому) потоці води (мокре відсадження) або повітря (пневматичне відсадження). Найбільшого поширення при збагаченні вугілля отримало мокре відсадження, оскільки при цьому досягаються найкращі якісні та кількісні результати. Для мокрого відсадження застосовують відсаджувальні машини, які за способом утворення пульсуючого потоку води поділяють на поршневі і безпоршневі. Принцип роботи цих типів машин однаковий.

Відсаджувальна машина (рис. 1.27) складається з камери 1, 
яка розділена перегородкою на два відділення — робоче 2 і поршневе 3. У робочому відділенні встановлено решето, на якому відбувається розшарування зерен (відсадження).
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Рис. 1.27. Схема роботи відсаджувальних поршневих (а) 
і безпоршневих (б) машин: 
1 — камера; 2 — робоче відділення; 3 — поршневе відділення; 
4 — перегородка; 5 — сито; 6 — поршень; 7 — ексцентрик; 
8 — кривошипно-шатунний механізм

При роботі машини камера заповнюється водою. Пульсуючі потоки води в робочому відділенні утворюються при поступально-зворотному русі поршня або дії стисненого повітря, що створює змінний тиск у камері, що замінює поршневе відділення. У результаті дії пульсуючого потоку води на решеті, по якому рухається збагачуване вугілля, відбувається поділ за густиною — важкі шматки породи опускаються в нижні шари суміші, легкі зерна вугілля концентруються у верхніх шарах, а зерна з проміжною густиною розташовуються між ними.

Процес у відсаджувальній машині проходить безперервно: до неї подають задану кількість вугілля і безперервно виводять про-дукти збагачення. У двоступеневій машині (рис. 1.28), що найбільш широко застосовується в практиці збагачення вугілля, одержують три продукти: концентрат, промпродукт і породу. 
Машина працює таким чином. По жолобу 1 вихідне вугілля з водою надходить на сито першого ступеня. Під дією пульсацій і горизонтального потоку води вугілля розподіляється на ситі, просуваючись до середнього порогу 2. Нижній шар породи, підійшовши до порога, видаляється з машини через щілину 3 і надходить на елеватор 7.


Рис. 1.28. Схема роботи двоступеневої 
відсаджувальної машини:
1, 6 — жолоби; 2, 4 — пороги; 3, 5 — щілини; 7, 8 — елеватори
Промпродукт і вугілля потоком води виносяться через поріг 2 в другий щабель машини і осідають на ситі. Нижній шар промпро-дукту, досягнувши порогу 4, через щілину 5 видаляється з машини і прямує на елеватор 8. Концентрат потоком води виноситься через поріг 4 в жолоб 6 і надходить на зневоднення.
При збагаченні вугілля надають перевагу повітряно-пульса-ційним відсаджувальним машинам. Для збагачення коксівного й енергетичного вугілля в Україні використовують відсаджувальні машини вітчизняного виробництва М0-208-1, МО-312-1, МО-318-1, МО-424-1 і МО-636-1, а для збагачення антрацитів — машини ОМА-8 і ОМА-10.
Поділ вугілля за густиною здійснюють на концентраційних столах.

Концентраційні столи застосовують у практиці збагачення вугілля дрібних класів з метою одержання малозольних концентратів і головним чином для десульфуризації палив, тобто вилучення з нього піриту. Концентраційні столи прості за конструкцією і забезпечують високу точність поділу частинок вугілля розміром не 
менше 0,08 мм за густиною. Недоліком є їх низька продуктивність.

Концентраційний стіл являє собою похилу в поперечному напрямку поверхню, що рухається із заданими амплітудою і частотою. Поділ вугілля відбувається під дією потоку води й руху столу, на поверхні якого нанесено рифлення. Дія цього комплексу меха-нічних і гідродинамічних сил призводить до того, що вугілля на деці столу поділяється не лише за густиною, але і за розміром і формою частинок.

Однією з найважливіших операцій при збагаченні вугілля є флотація, за допомогою якої збагачується найбільш дрібна частина вугілля (менше ніж 0,5–1 мм).

Кількість дрібного вугілля (шламів), що піддаються флотаційному збагаченню, з року в рік зростає. Це обумовлено низкою факторів, головними з яких є збільшення вмісту дрібного вугілля у вугіллі, що добувається та підвищенні його зольності.

Флотацією називається процес збагачення вугілля у водному середовищі, засноване на різній змочуваності водою вугільних і мінеральних часток.

Для збагачення вугільного шламу застосовується пінна фло-тація, коли концентрат вугілля (флотоконцентрат) одержують у вигляді піни у флотаційних машинах. У машину надходить пульпа, що становить собою суміш води і дрібних частинок збагачуваного вугілля. У пульпу вводять повітря і реагент, який створює умови, за яких бульбашки повітря в пульпі не руйнуються. Гідрофобні (які не змочуються водою) частинки вугілля прилипають до бульбашок повітря і виносяться разом з ними на поверхню пульпи, утворюючи піну, яка знімається з поверхні пульпи спеціальним пристроєм — піновловлювачем.

Мінеральні частинки, будучи гідрофільними, змочуються водою і не прилипають до бульбашок повітря, осідаючи на дно флотаційної машини, звідки безперервно видаляються.

Змочуваність частинок водою можна штучно змінювати, модифікувавши їх поверхню спеціальними речовинами, так званими флотаційними реагентами, які утворюють на поверхні частинок змочувані або незмочувані водою молекулярні плівки, тобто збільшуючи їх гідрофільність або гідрофобність.

Хоча вугілля, як зазначалося, є гідрофобною речовиною, однак його флотацію практично неможливо здійснити без застосування флотаційних реагентів, що збільшують ступінь збагачення вугільних частинок. При флотації вугілля, як правило, впливають тільки на його гідрофобність, посилюючи її реагентами-збирачами. Слід зазначити, що віднесення реагентів до тієї чи іншої групи носить іноді умовний характер, так як деякі з них мають одночасно колекторні та піноутворюючі властивості.
Для флотації вугілля як реагенти використовують продукти переробки нафти (наприклад, різні гасові фракції), кам’яновугільної смоли, деревини та ін. Середня витрата реагентів-збирачів при флотації вугілля становить 1,0–1,5 кг/т, піноутворювачів — від 
50 до 300 г/т.

Для збагачення дрібного вугілля застосовують флотаційні машини, що розрізняються різноманітністю конструкцій, проте ос-новні операції при флотації вугілля однакові і полягають в такому: вугільні частинки перемішуються з водою і реагентами, пульпа насичується повітрям (аерація), повітряні бульбашки диспергуються (їх подрібнюють з метою створення максимальної поверхні), до бульбашок прилипають вугільні частинки і спливають на поверхню пульпи, утворюючи стійку піну, яка безперервно знімається з по-верхні. Частина пульпи, що не піддається флотації, також безупинно видаляється з машини.

При флотації вугілля найбільше поширення одержали механічні флотаційні машини, забезпечені пристроями — обертовими імпелерами, що служать для перемішування пульпи і її аерації. Схема такої машини зображена на рис. 1.29.


Рис. 1.29. Схема механічної флотаційної машини: 
1 — імпелер; 2 — лопатки статора; 3 — труба подачі пульпи; 
4 — піновловлювач; 5 — пінний шар; 6 — жолоб; 7 — решітка
Аерація і перемішування пульпи здійснюються за допомогою імпелера 1, який приводиться в рух електродвигуном. При обертанні імпелера за його лопатками в пульпі утворюється розріджений простір, куди по трубі засмоктується повітря. Пульпа надходить у порожнину імпелера з труби 3. Суміш пульпи і повітря викидається імпелером на лопатки статора 2, а потім — в камеру машини, де частинки вугілля прилипають до бульбашок повітря і спливають на поверхню камери. 
Утворений пінний шар 5 видаляється з камери піновловлювачем 4 через жолоби 6. Для накопичення та відстоювання піни поверхня пульпи в камері повинна бути відносно спокійною без вихорів, що створюються імпелером. Для заспокоєння пульпи в камері вста-новлюють решітку 7. Таким чином, в камері утворюються дві зони — аерації та флотації. У деяких конструкціях машин ці зони розділені, що підвищує ефективність процесу флотації.

Флотаційний концентрат, одержаний у вигляді пінного продукту, направляють на зневоднення, попередньо звільнивши від повітряних бульбашок піногасниками. Відомі різні способи гасіння піни. 
При вакуумному гасінні продукт засмоктується в ресивер, забезпечений відбійною стіною. В умовах вакууму бульбашки піни 
збільшуються в розмірах і потім легко лопаються при ударі об стіну.
При збагаченні вугілля, що важко флотується, іноді виникає необхідність переочищення (додаткової флотації) концентрату. Для цього всмоктувальні камери обладнані патрубками, через які флотаційний концентрат далі передають на переочищення. 
У днищі кожної секції є отвір з пробкою для спорожнення камери за необхідності огляду і ремонту. Продуктивність такої трисекційної машини за пульпою досягає 350 м3/год, за твердим продуктом — до 40 т/год.

Флотація є найбільш дорогим з існуючих методів збагачення вугілля, тому особливу увагу приділяють факторам, що визначають ефективність цього процесу. До них відносяться, насамперед, якісний петрографічний, гранулометричний і фракційний склад матеріалу, що флотується, підготовка пульпи до флотації та ін.

Флотація вугілля залежить від петрографічного складу. Добре флотується вітринітове блискуче вугілля, вугілля, що містить матові мікрокомпоненти, збагачуються гірше, і погано збагачуються частинки фюзеніту, що містять вкраплення мінеральних домішок.

Суттєвий вплив при флотації має гранулометричний склад вугілля, що флотується. Наявність в пульпі частинок розміром більше ніж 0,5 мм призводить до їх втрат з відходами флотації. Негативно позначається на процесі також присутність у вихідному вугіллі дуже тонких мулистих шламів (розміром меншим за 40 мкм).

При значному вмісті у вихідному вугіллі проміжних (за густиною) фракцій практично неможливо одержати два кінцеві продукти збагачення — флотоконцентрат і відходи. Виділення  проміжних фракцій в окремий кінцевий продукт невигідно, так як це пов’язано з ускладненням технологічної схеми збагачення.

Велике значення має підготовка пульпи до флотації. Вона по-винна бути однорідна за властивостями (рівномірний гранулометричний склад, вміст твердої фази), а також ретельно перемішана з флотореагентом.

Для зневоднення продуктів збагачення застосовують різні пристрої і способи: бункери зневоднення, грохоти, елеватори, центрифуги, вакуум-фільтри, а також термічне осушення.

На фабриках мокрого збагачення завжди є шламові води, з яких виділяють шлами (згущення шламів), а води освітлюють для вторинного використання. Сукупність машин, механізмів і споруд, призначених для обробки шламових вод становить водно-шламове господарство вуглезбагачувальної фабрики. Тут проводяться операції осадження (згущення) шламів, їх збагачення і зневоднення.

Так, в табл. 1.12 наведені показники збагачення шихти з до-нецького вугілля на збагачувальній фабриці одного з коксохімічних заводів.

Таблиця 1.12
Показники збагаченої вугільної шихти

	Склад
	Вихід, %
	Вміст, %

	
	
	Волога
	Зола
	Сульфур

	Звичайне вугілля

Збагачена шихта, у тому числі:

   крупний концентрат

   дрібний концентрат

   концентрат флотації (після осушування)

   незбагачений пил

   енергетичний шлам

Промпродукт

Порода

Хвости флотації
	100

77,6

14,6

35,6

17,6

9,2

0,6

5,9

15,4

1,1
	4,7

8,8

5,7

10,7

8,1

6,5

21,9

7,6

8,4

–
	20,4

7,4

4,4

6,5

8,1

14,5

34,2

41,6

72,5

62,7
	2,65

2,12

–
–
–
–
–
–
–
–


Розглянуті процеси та методи відносять насамперед до збагачення кам’яного вугілля, що використовуються для коксування. Для збагачення енергетичного вугілля застосовують ті ж методи і процеси, однак вимоги до якості одержуваних продуктів збагачення в даному випадку трохи нижчі, ніж для коксівного вугілля. У більшості випадків збагаченню піддають енергетичне вугілля розміром понад 6 мм з виділенням відсівів без їх збагачення. Проте останнім часом доведена економічна доцільність збагачення і дрібної частини енергетичного вугілля.

Значним джерелом енергетичного палива є буре вугілля, більшість якого знаходиться в центральній частині України і відноситься до категорії слабоструктурного молодого вугілля. Застосування для його збагачення звичайних мокрих і сухих механічних методів недоцільно через низьку міцність такого вугілля, особливо землистих. Крім того, мінеральні речовини в них розподілені у вигляді дрібних включень, що виключає можливість їх вилучення.

Високозольне буре вугілля з міцною структурою, забруднене іншими породами, може піддаватися гравітаційному збагаченню переважно сухими методами внаслідок сильного його набухання.

Горючі сланці, що знаходяться в Східній і Західній частинах України, планується використовувати як енергетичне паливо. У процесі видобутку сланці забруднюються прошарками вапняку, глини та ін. Важливим є проведення досліджень флотаційного їх збагачення, а також відцентрового поділу у важких середовищах.

Збагачення сланцю знаходить поки що обмежене застосування, однак розвиток сланцепереробної промисловості йде в напрямку їх комплексної переробки, що включає попереднє збагачення.

1. Яке походження мають тверді горючі копалини? Дайте їх загальну характеристику.

2. Схарактеризуйте основні родовища твердих горючих копалин України. 

3. Який петрографічний склад вугілля? Охарактеризуйте його фізичні та хімічні властивості.

4. За якими параметрами здійснюється класифікація вугілля?
5. Опишіть процес прийому та складування вугілля. Назвіть технологічні операції у вуглеприймальному відділенні.
6. Що таке процес грохочення твердих горючих копалин? Охарактеризуйте основні типи грохотів.

7. У чому полягає сутність процесу дроблення твердих горючих копалин? Які види дробильних пристроїв застосовуються?

8. У зв’язку з чим необхідно шматкувати тверде паливо? Чому і в яких випадках застосовують клей при шматкуванні? На яких пресах при однакових умовах можна одержати більш міцні брикети — на штампових чи вальцових?

9. У чому полягає сутність збагачення твердих горючих копалин? Чому гравітаційний спосіб збагачення палив одержав найбільше поширення? Опишіть обладнання для збагачення.

10. Схарактеризуйте флотаційний процес збагачення твердих горючих копалин. 

2.1. Термічна деструкція твердих горючих копалин
В

 основі теорії процесів термічної переробки твердих горючих копалин лежать закономірності їх перетворень в температурному полі. Сукупність фізико-хімічних перетворень, що відбуваються при нагріванні твердих палив, називається термічною деструкцією.

Термічна деструкція макромолекул твердих горючих копалин перебігає аналогічно термодеструкції високомолекулярних сполук. Істотною відмінністю є той факт, що деструкція твердих горючих копалин ускладнена нерегулярністю і неоднорідністю їх структури.

Молекулярна неоднорідність твердих горючих копалин полягає в тому, що їх макромолекули містять велику кількість фрагментів, що значно розрізняються за складом і будовою. Відсутня також характерна для інших високомолекулярних сполук регулярність у будові макромолекул, тобто певний порядок в чергуванні однакових фрагментів їх структури. У такому випадку макромолекули твердих горючих копалин прийнято вважати гетерополіконденсованими. Окремі макромолекули також значно різняться між собою за хімічною будовою.

На наступному рівні неоднорідності вже при візуальному спостереженні розрізняють неоднакові великі ділянки органічної маси. При петрографічному аналізі (наприклад, вугілля) ідентифіковані 16 мікрокомпонентів різного органічного походження, які за відбивною здатністю, кольором, мікроструктурою, мікрорельєфом можна об’єднати в п’ять груп: вітриніт, семівітриніт, фюзиніт, лейптиніт, альгініт.

Складність і неоднорідність структури твердих горючих копалин порівняно зі структурою полімерних матеріалів обумовлює і набагато більшу кількість реакцій, структурних та інших перетворень, що відбуваються в процесі термічної деструкції.

Термохімічні перетворення палив з різними класифікаційними та іншими ознаками істотно розрізняються. Різними шляхами перебігає також термічна деструкція петрографічних компонентів або складових органічної маси палива. Проте процеси термічної деструкції різних палив характеризуються рядом важливих законо-мірностей, обумовлених спільною особливістю органічної маси палив – приналежністю складових її речовин в основному до високомолекулярних сполук.
Термічна деструкція включає дві основні групи хімічних реакцій: термічне розкладання речовин палива з утворенням продуктів з меншою молекулярною масою і термосинтез — реакції, що перебігають між вихідними речовинами і продуктами їх термічного розкладання. Обидві групи реакцій перебігають послідовно і паралельно, їх інтенсивність у міру розвитку процесу термічної деструкції змінюється нерівномірно, і на кожній стадії процесу може переважати одна із зазначених груп реакцій. Зрештою в результаті термічної деструкції твердих горючих копалин (ТГК) утворюються тверді, рідкі й газоподібні продукти. 
При нагріванні твердих горючих копалин до 200–250 °С спостерігається виділення води, СO2, СО, СН4. Ця стадія термічної деструкції являє собою ендотермічний процес, в якому тепло витрачається на випаровування води, виділення газів, активацію макромолекул вугілля і термічне розривання найменш міцних зв’язків.

При поглинанні енергії в макромолекулі дисоціація одинарного ковалентного зв’язку на кінцевій ділянці ланцюга може відбуватися за температури близько 300 °С. Таким чином, газовиділення, що спостерігається у відносно низькотемпературній області процесу термічної деструкції, може бути пов’язано також з відщепленням кінцевих груп макромолекул. Вихід летких речовин в цій області температур невеликий і для вугілля не перевищує 2–3 % (рис. 2.1).
З підвищенням температури нагрівання понад 300 °С починають переважати реакції термосинтезу. Взаємодія між молекулами речовин вугілля відбувається досить інтенсивно, причому в розглянутій стадії термічної деструкції перебігають твердофазні хімічні реакції, що супроводжуються виділенням тепла. 
В інтервалі температур 300–400 °С сумарний тепловий ефект свідчить про екзотермічність процесу.

Рис. 2.1. Залежність втрати маси від температури 
при термічній деструкції вугілля марки К 
за різної швидкості нагрівання: 
1 — 3 °С/хв; 2 — 70 °С/хв

Термостійкість високомолекулярних речовин твердих горючих копалин залежить від багатьох факторів: наявності розвиненої системи ароматичного сполучення і здатності до її утворення при нагріванні, наявності парамагнітних центрів, ступеня зшивання 
структури високомолекулярних сполук, щільності упаковки макромолекул та ін. 
Результатом низькотемпературного нагрівання вугілля є підвищення ступеня впорядкованості структури, щільності упаковки макромолекул, зниження кількість речовин, що витягаються різними органічними розчинниками, утворення більш зшитих і більш термічно стійких структур, ніж у вихідній органічній масі палива. 
На рис. 2.2 показано співвідношення швидкостей реакції термосинтезу і розкладання (за зміною ступеня зшивання структури) в процесі термічної деструкції на прикладі вугілля технологічної групи 1Ж26. 
Видно, що при нагріванні до 350 °С даного вугілля переважають реакції термосинтезу. У цих умовах ефективна енергія активації кам’яного вугілля становить 20–35 кДж/моль, кількість летких речовин не перевищує, як правило, 3,5 % від органічної маси.

Рис. 2.2. Зміна співвідношення швидкостей реакцій 
термосинтезу і терморозпаду за термічної 
деструкції жирного вугілля
За температури 400 °С переважають реакції термічного розкладання і збільшується швидкість утворення летких речовин (див. рис. 2.1). Ця група реакцій перебігає з поглинанням тепла. При нагріванні вугілля, що спікається, вище ніж 350–380 °С починається утворення нелетких рідкофазних продуктів і спостерігається перехід вугілля в пластичний стан — гетерофазну систему, що складається з твердих частинок і нелетких рідкофазних складових, які утворюють в сукупності пластичну масу. У ній розподілені леткі продукти термодеструкції, що виділяються у міру подальшого нагрівання системи. В області температур пластичного стану 
(380–550 °С) сумарна енергія активації процесу становить для різного вугілля 30–100 кДж/моль.

Хімізм термічного розпаду макромолекул речовин вугілля, як і інших твердих горючих копалин, аналогічний хімізму терморозпаду високомолекулярних сполук. Відомо, що всі високомолекулярні сполуки (ВМС) по відношенню до термічного впливу можна умовно розділити на дві групи. До першої з них відносять такі, у яких під впливом тепла відбувається розпад основного ланцюга з утворенням переважно низькомолекулярних осколків (наприклад, полістирол, при термодеструкції якого утворюється 90 % мономера — стиролу). До другої групи належать ВМС, які при нагріванні 
схильні до відщеплення відповідних атомів або груп атомів без істотного розриву основного ланцюга макромолекули і її циклізації, наприклад поліакрилонітрил, полівінілові естери, целюлоза. При цьому залежно від наявності функціональних груп та замісників перебігають реакції дегідратації, декарбоксилювання, дегідрування, в макромолекулах утворюються подвійні зв’язки.

Макромолекули речовин вугілля та інших твердих горючих копалин мають властивості обох зазначених груп високомолекулярних сполук, оскільки в їх структурі містяться фрагменти, що зумовлюють можливість розвитку як першого, так і другого напрямку термічного розкладання. Розпад основного макромолекулярного ланцюга речовин вугілля інтенсивно перебігає в області 400–550 °С і супроводжується утворенням більшої частини нелетких рідкофазних продуктів (для вугілля, що спікається), а також низькомолекулярних летких продуктів (ароматичних, гідроароматичних та інших вуглеводнів, фенолів, нейтральних кисень-, азот- і сульфурвмісних сполук, органічних, в основному гетероциклічних, основ та інших сполук, які при конденсації утворюють кам’яновугільні смоли) і газоподібні речовини (метан, етилену та інших ненасичених вуглеводнів, СО, СО2, NH3, N2, Н2 та ін.).

Таким чином, розкладання основного ланцюга макромолекул речовин твердих горючих копалин перебігає з утворенням одночасно великої кількості продуктів з різною молекулярною масою.

Незважаючи на наявність в молекулах речовин твердих палив зв’язків, що розрізняються за енергією утворення, селективність їх розщеплення на цій стадії термодеструкції в умовах, прийнятих для сучасних процесів переробки палив, практично не додержується. Про це свідчить, наприклад, той факт, що в будь-якому вузькому інтервалі температур розглянутої стадії термодеструкції утворюються смоли, що містять всі компоненти, що ідентифікуються, і лише трохи розрізняються співвідношенням цих компонентів. 
Інакше кажучи, незважаючи на велику ймовірність розщеплення першочергово зв’язків з низькою енергією утворення, за великої кількості зв’язків в основному ланцюзі розпад визначається значною мірою «законом випадку», тобто перебігає таким чином, що місця розщеплення, кількість і молекулярна маса первинних осколків, що утворюються, підкоряється ймовірному розподілу і залежить від молекулярної маси вихідної макромолекули (кількості зв’язків в ос-новному ланцюзі) і кількості асимільованої нею енергії.
Для якісної оцінки здатності високомолекулярних сполук до 
термічного розкладання з розривом зв’язків в основному ланцюзі (або без розриву) використовують теплоту полімеризації. Чим 
менше ця величина (наближаючись до 50 кДж/моль), тим більша ймовірність розщеплення основного ланцюга з утворенням відносно низькомолекулярних продуктів. Судячи по тепловому ефекту процесу термодеструкції вугілля в області 350–550 °С (27–73 кДж/кг) та відповідно з молекулярними масами сполук вугілля середньої стадії метаморфізму, переважають реакції розпаду основного ланцюга макромолекул. Виняток становить вугілля високих стадій метаморфізму, структура яких характеризується наявністю великої 
кількості ароматичних молекул та молекул з високим ступенем зшивки і тому може бути прирівняне до високомолекулярних сполук сітчастої будови.

Одним з механізмів розпаду основного ланцюга макромолекул є радикально-ланцюговий. До температури 400 °С в структурі макромолекул речовин вугілля відзначається збільшення кількості ненасичених зв’язків. Це можливо в результаті розпаду основного ланцюга, міграції атома водню від одного радикала до іншого і утворення ненасичених сполук. Частина ненасичених зв’язків утворюється внаслідок перебігу реакцій дегідратації. Найбільша кількість «пірогенетичної» води при термічній деструкції вугілля низьких і середніх стадій метаморфізму утворюється в інтервалі температур 400–500 °С. 
Більш високу реакційну здатність до реакції приєднання при нагріванні до 400 °С має вугілля з меншим ступенем метаморфізму та з високим вмістом кисню (буре вугілля, а з кам’яного — газове). При термічній обробці більшості вугілля до 400 °С вміст оксигруп (фенольних, спиртових) в твердому залишку збільшується. Це пояснюється розщепленням ефірних груп і комплексно пов’язаних фенольних.

Відсутність зростання концентрації парамагнітних центрів при термодеструкції вугілля до 550 °С може бути пов’язано з високою швидкістю рекомбінації, асоціації та інших перетворень радикалів, що утворюються. З рис. 2.2 видно, що в зоні температур 400–450 °С,  швидко утворюються леткі речовини, з цього слідує, що і швидкість реакції розкладання велика, зростає інтенсивність групи ре-акцій термосинтезу внаслідок великої реакційної здатності речовин органічної маси, що нагрівається. Співвідношення цих груп реакцій при подальшому нагріванні змінюється залежно від виду твердих горючих копалин. До 550 °С утворення смолистої частини летких речовин практично завершується.

За температури понад 550 °С в процесі термодеструкції реакції циклізації і ароматизації інтенсифікуються. Разом з тим у результаті взаємодії продуктів, що утворилися, формуються більш високомолекулярні поліциклічні системи сітчастої будови. При термодеструкції вугілля, що спікається, спостерігається різкий, що протікає у вузькому інтервалі температур незворотний перехід з пластичного стану в твердофазний, і до 600 °С утворюється твердий вуглецевий продукт — напівкокс.

Подальше підвищення температури нагрівання супроводжується протіканням реакцій ароматизації і поліциклізації з відщепленням газоподібних продуктів, переважно гідрогену, і в меншій кількості — метану, оксиду вуглецю, азоту. Вміст вуглецю в твердому залишку термічної деструкції збільшується. За температур, близьких до 700 °С, спостерігається другий максимум швидкості утворення аміаку 
(перший максимум відноситься до температур  350–500 °С). Відбувається впорядкування структури, збільшується кількість і розміри кристалічних графітоподібних систем, спостерігається усадка і ущільнення структури. До 900 °С завершується перетворення на-півкоксу в кокс — висококарбонізований матеріал, який може мати вигляд монолітного формування або дрібних зерен залежно від властивостей вихідного вугілля, його здатності переходити в пластичний стан. При достатньому вмісті нелетких рідкофазних про-дуктів на стадії пластичності відбувається спікання вугільних зерен з утворенням при переході в напівкокс монолітного матеріалу, що перетворюється потім в кокс.

Термічна деструкція твердих горючих копалин, що знаходяться на низькій стадії метаморфізму (торфів, бурого вугілля), протікає приблизно за тими ж загальними закономірностями, що і термічна деструкція вугілля. Вміст у них більшої кількості кисню у вигляді функціональних і ефірних груп, а також в інших формах обумовлює меншу термічну стійкість цих видів палива. Їх термічне розкладання настає при більш низьких температурах. У результаті термічної деструкції торфів і бурого вугілля утворюється більша кількість низькомолекулярних летких продуктів у вигляді пари смоли і газів, а також твердий вуглецевий залишок, у якому вміст вуглецю зростає в міру збільшення температури термічної обробки. Нелеткі рідкофазні продукти практично не утворюються, тобто, стадія переходу в пластичний стан відсутня.

Особливістю термічної деструкції палив високої стадії метаморфізму (слабкоспечене, пісне вугілля, антрацит), оскільки їх структура відрізняється великою кількістю розвинених поліароматичних сполук і високим ступенем суцільності, що протікає в основному по реакції відщеплення від макромолекул відносно невеликих груп і бічних ланцюгів з наступною циклізацією і упорядкуванням структури. 
При нагріванні таких палив вихід смол незначний, нелеткі рідкофазні продукти не утворюються або їх кількість мала і стадія переходу в пластичний стан практично відсутня.

2.1.1. Вихід і властивості парогазових продуктів 
термічної деструкції твердих горючих копалин

За однакових умов термічної обробки вихід і вміст парогазових продуктів істотно залежить від структури і властивостей вихідного палива. Це чітко видно при порівнянні первинних продуктів тер-мічної деструкції різних твердих горючих копалин.

Під первинними розуміють продукти термічної переробки, що не піддані додатковому (вторинному) піролізу за температур вищих, ніж температура їх утворення. 
Зазвичай в практиці прийнято називати первинними продукти напівкоксування твердих палив. 
У цьому процесі температура нагрівання не перевищує 600 °С і вторинні піролітичні перетворення летких речовин під час їх руху в нагрітому об’ємі відносно незначні.

Дані про вплив палива різного ступеня метаморфізму на вихід продуктів напівкоксування наведені в табл. 2.1.
У міру підвищення ступеня метаморфізму збільшується вихід твердого залишку термічної деструкції палив і, як правило, знижується кількість утвореної смоли, пірогенетичної води і газів.

Нижче наведено середній склад первинних смол (в мас. %), 
одержаних з найбільш поширених торфів (табл. 2.2).
Таблиця 2.1

Вихід продуктів напівкоксування різних твердих палив

	Паливо
	Вихід продукту, % на сухий залишок

	
	Напівкокс
	Первинна смола
	Пірогенетична вода
	Первинний 

газ

	Торф
	34–62
	8–23
	14–26
	16–32

	Українське буре вугілля
	55–62
	11–16
	7–9
	18–21

	Донецьке кам’яне 

вугілля марок:
	

	Д
	70–74
	10–18
	3–9
	11–17

	Г
	76
	10
	4
	10

	К
	85
	6,0
	2
	7

	ОС
	91
	2,5
	0,5
	6


Таблиця 2.2

Склад первинних торфяних смол

	Склад смол
	Низинний торф
	Верховий торф

	Воски
	3–6
	5–9

	Парафіни
	3–6
	4–8

	Феноли
	15–22
	15–20

	Карбонові кислоти
	1,5–2,0
	1,5–2,0

	Нейтральні оливи

	(фракція 180–280 °С)
	13–20
	18–22

	Асфальтени
	17– 0
	8–15


Воски є в основному ефірами жирних кислот і вищих одноатом-них спиртів, парафіни складаються переважно з твердих ненасичених вуглеводнів, що містять більше 10 атомів вуглецю в ланцюзі.

Фенольна фракція являє собою суміш фенолу, крезолів і ксилолів. Густина смоли близька до густини води. У первинних буровугільних смолах міститься, як правило, від 10 до 37 % фенолів за-лежно від структури вугілля. Їх кількість збільшується з підвищенням ступеня метаморфізму бурого вугілля. 

Вміст нейтральних кисневих сполук не перевищує 20 %. Значну частину їх складають кетони. З інших кисневмісних сполук в первинних смолах, одержаних з бурого вугілля, присутні карбонові кислоти в кількості не більше 2–3 %. Вуглеводневі компоненти становлять від 50 до 75 % всього складу буровугільних смол, в тому числі 5–25 % парафінових вуглеводнів і 10–20 % олефінів, решта ароматичні та гідроароматичні сполуки, головним чином поліциклічні. Органічні основи (гомологи піридину) містяться в смолі в кількості від 0,5 до 3–4 %.

До складу первинних смол, що утворюються під час термічної деструкції кам’яного вугілля, входять в основному сполуки тих самих класів, які складають торф’яну і буровугільну смоли, але співвідношення їх помітно відрізняється. Карбонові кислоти, які містяться в кам’яновугільних первинних смолах у незначній кількості (менше ніж 1 %) вище, ніж в смолах з бурого вугілля, вміст нафтенів, що збільшується з ростом ступеня метаморфізму вугілля. Частково гідрогенізовані ароматичні сполуки складають понад 
50 % вуглеводнів. Ароматичні вуглеводні, в основному поліцик-лічні, містять, як правило, бічні ланцюги. Вміст бензолу і його гомологів доходить до 3 %, а гомологів нафталіну до 10 %.

Нижче наведено груповий склад первинних смол (табл. 2.3), які утворюються під час термічної деструкції різного кам'яного вугілля (швидкість нагрівання 3 °С/хв).
Таблиця 2.3

Груповий склад первинних смол 
термічної деструкції кам’яного вугілля

	Склад, %
	Марка вугілля

	
	Г
	Ж
	К

	Органічні основи
	2,22
	1,45
	1,50

	Карбонові кислоти
	0,21
	0,14
	0,82

	Феноли
	16,20
	10,00
	5,37

	Вуглеводневі, розчинні у петролей-ному естері
	28,10
	23,50
	19,90

	Асфальтени
	5,63
	14.50
	19,51

	Нейтральні кисневі сполуки
	6,60
	11,50
	12,6

	Речовини, які осмолюються
	41,04
	38,91
	40,20


З наведених даних випливає, що в первинних смолах кам’яного вугілля міститься порівняно з бурим вугіллям менше нейтральних кисневих сполук. У міру зростання ступеня метаморфізму кам’яного вугілля і зниження вмісту в них кисню значно зменшується вихід фенолів в смолі. До 50 % всієї кількості фенолів представлено фенолом, крезолом та ксилолом.

Вихід пірогенетичної води залежить від вмісту в твердому паливі кисню і зменшується з підвищенням ступеня його метаморфізму.

Нижче наведена характеристика первинних газів (табл. 2.4), що утворюються під час термічної деструкції (до 600 °С) гумусових твердих палив. 
Таблиця 2.4

Первинні гази термічної деструкції гумусових твердих палив

	Склад, % (об.)
	З торфів
	З бурого вугілля
	З кам’яного вугілля

	СО
	15–18
	5–15
	1–6

	СО2(+H2S)
	50–55
	10–20
	1–7

	СmHn(ненасичені вуглеводні)
	2–5
	1–2
	3–5

	СН4 і його гомологи
	10–12
	10–25
	55–70

	Н2
	3–5
	10–30
	10–20

	N2
	6–
	10–30
	3–10

	NН3
	3–4
	1–2
	3–5

	Теплота згоряння,  кДж/м3
	9640–10060
	14665–18855
	27235–33520


Вихід аміаку і сірководню залежать як від загального вмісту азоту та сірки у вихідному паливі, так і від форм їх зв’язків в органічній масі твердих горючих копалин. Як правило, 45–70 % сірки знаходиться у вигляді піриту, решта — у вигляді органічної сірки, тобто, входить до складу макромолекул органічної маси вугілля. Джерелом сірководню, що виділяється в початковий період тер-мічної деструкції (до 400 °С) є пірит. При більш високих температурах сірководень утворюється також у результаті термохімічних перетворень органічної сірки вугілля.

Термічна деструкція сланцю супроводжується утворенням великої кількості летких речовин (84–87 % в перерахунок на кероген). Вихід первинних смол значно залежить від вмісту вуглецю, і для сланців, в органічній масі яких знаходиться 70–75 % вуглецю, вихід смол досягає 57 %, при цьому утворюється 7–10 % води.

У первинних смолах сланців-кукерситів міститься велика кількість фенолів (до 28 %), з яких особливо цінними є двоатомні, зокрема резорцин і його гомологи. До 30 % смоли складають вугле-водні, в тому числі приблизно 15 % алканів і циклоалканів, до 30 % ароматичних вуглеводнів, до 30 % олефінів. 
Є також вуглеводні, які містять ароматичні та гідроароматичні цикли з боковими ланцюгами. Близько 35 % смоли складають 
нейтральні кисневмісні сполуки, 2–3 % асфальтени.

Термічна деструкція сапропелітового вугілля супроводжується високим виходом летких речовин (60–85 % від органічної маси). Первинні смоли, які утворюються із сапропелевого вугілля, містять малу кількість фенолів, асфальтенів, речовин, що осмолюються. До їх складу переважно входить до 90 % аліфатичних і нафтенових вуглеводнів, 3–4 % нейтральних кисневмісних сполук, які значною мірою представлені кетонами, 1–1,5 % фенолів і карбонових кислот, 1–2 % асфальтенів, до 2–2,5 % органічних основ. Гази, що утворюються до 600 оС містять до 40 % метану і його гомологів,       10–12 % водню, 5–6 % аміаку, 20–24 % СO2 + Н2S, 9–10 % СО,    
8–10 % N2, теплота згоряння (Qn) — 22–23 МДж/м3.

Густина первинних смол, що утворюються із сапропелітових твердих горючих копалин, становить 0,85–0,97 г/см3, тобто, нижче густини первинних смол з гумусових (0,85–1,08 г/см3).
2.1.2. Вплив умов нагрівання на вихід продуктів 
термічної деструкції твердих горючих копалин

На вихід, склад і властивості продуктів термічної деструкції твердих горючих копалин істотно впливають швидкість підведення тепла та інші особливості режиму їх нагрівання.
Зі збільшенням швидкості нагрівання вугілля, як правило, знижується вихід твердого залишку, збільшується вихід смол, і дещо знижується вихід газів. Це пояснюється, зокрема, тим, що при повільному нагріванні маса вугілля знаходиться протягом більш тривалого часу на низькотемпературних стадіях процесу. У цьому випадку реакції термічного розпаду протікають більш селективно, з розщепленням, в першу чергу, менш міцних зв’язків і утворенням в результаті реакції термосинтезу більш термічно стійких структур. На високотемпературній стадії процесу такі структури розкладаються менше, ніж швидко нагріте вугілля, і вихід твердого залишку при повільному підводі тепла повинен бути вище. При чисто енергетичному підході такий ефект пояснюється тим, що при одночасному підведенні великої кількості енергії в процесі термічного розпаду макромолекул має утворитися більше малих за масою «осколків» і, отже, вихід низькомолекулярних продуктів буде вище.

Однак вплив швидкості нагріву є неоднозначним, так як на вихід продуктів впливають процеси термосинтезу. 

На різних стадіях термічної деструкції зміна швидкості нагрівання надає різну дію. Зі збільшенням ступеня метаморфізму виявляється загальна тенденція до зниження впливу режиму нагрівання на кількість продуктів, що утворилася. Це пов’язано з більшою термічною стійкістю макромолекул органічної маси твердих горючих копалин.

Особливо помітно впливає швидкість нагрівання палива на вихід продуктів термічної деструкції в процесах з високоінтенсивним відводом тепла, що застосовуються при переробці малометаморфізованих твердих горючих копалин з метою одержання максимальної кількості парогазових продуктів. Високошвидкісний піроліз вугілля дозволяє одержувати смоли — основний цільовий продукт процесу з великим виходом.

Найважливішим фактором, що впливає на вихід і склад продуктів, є кінцева температура нагрівання — один з параметрів, що використовується для класифікації процесів термічної переробки твердих горючих копалин. У міру підвищення температури стає можливим протікання процесів з більшою енергією активації, в результаті яких утворюються ароматичні поліциклічні структури, що мають більшу термічну стійкість (деалкілування, дегідрування, циклізація, поліциклізація та ін.).

Початок термічної деструкції різних твердих горючих копалин відповідає приблизно таким температурам (°С): торф — менше 100, буре вугілля — 160, кам’яне вугілля (донецьке) довгополум’яне — 170, газове — 210, жирне — 260, коксівне — 320, 
пісне — 320, антрацит — 380.

Видалення основної кількості води (сушка палива) завершується до 100–125 °С. Наступну стадію термічної деструкції (зазвичай до температури близько 300 °С) технологічно розглядають як бертонування (облагороджування) палив, втрачаючи частину кисню у вигляді водяної пари, оксидів вуглецю, а також інші газоподібні продукти у відносно невеликій кількості, паливо помітно збагачується вуглецем, і його теплота згоряння істотно підвищується. Під час нагрівання вище 300 °С починається інтенсивне утворення летких речовин, у тому числі парів смоли. 
Нижче наведена зміна виходу і складу первинних смол термічної деструкції газового вугілля (табл. 2.5) під час підвищення температури його нагрівання (швидкість нагрівання 3 °С/хв).
Таблиця 2.5

Склад первинних смол термічної деструкції газового вугілля

	
	До 400 °С
	400–500 °С
	Більше 500 °С

	Вихід, % від сухого вугілля
	3,62
	9,68
	1,20

	Склад фенолів
	20,20
	14,90
	16,40

	Вуглеводні, які витягують петролейним 
ефіром
	37,20
	26,40
	13,80

	Нейтральні кисневі сполуки асфальтенів
	4,16
	5,92
	7,60

	Карбонові кислоти
	0,21
	0,18
	0,51

	Органічні основи
	2,13
	2,08
	2,42

	Осмолені речовини
	30,25
	43,89
	40,62


Зміна виходу і складу газів при підвищенні температури нагрівання показана на прикладі даних, наведених у табл. 2.6.
Таблиця 2.6 

Склад первинних газів, що утворюються 
при термічній деструкції газового вугілля

	Темпера-тура, °С
	Вихід газів, % (об.) від їх загальної 
кількості
	Вміст компонентів в газі, % (об.)

	
	
	CO2
	CmHn
	СО
	Н2
	СН4
	N2

	300–400

400–500

500–600

600–700

700–800

800–900
	19

19

20,5

21,0

25,0

14,5
	22,0 

2,7

4,3

4,4

2,2

0,7
	–
16,4

1,2

–

0,5

0,0
	7,5

3,3

3,7

1,2 

10,4 

7,1
	7,0 

11,0 

25,9

59,2

66,2

74,7
	58,0 

60,6 

64,9 

35,2 

18,2 

7,7
	5,5 
6,0
–
–
2,5
9,8

	Всього
	14,8 % (мас.) від сухого вугілля
	–
	–
	–
	–
	–
	–


До складу первинних смол, що утворюються з вугілля в різних інтервалах температур, входять, як правило, одні і ті ж компоненти, але в іншому співвідношенні.

Утворення смоли завершується в основному до 550 °С. Область температур 510–600 °С вважають оптимальною температурою напівкоксування.

Вихід і склад парогазових продуктів в реальних процесах можуть сильно змінюватися порівняно з теоретично можливим виходом і складом первинних продуктів, оскільки, під час термічної обробки палива в промислових печах протікає вторинний піроліз летких речовин. 

Підвищення температури нагрівання палива понад 600 °С супроводжується перетворенням напівкоксу в кокс. Від 600 до      1000 °С в газоподібних продуктах збільшується кількість водню (див. табл. 2.6).

У реальних умовах термічну деструкцію твердих горючих копалин залежно від кінцевої температури нагрівання поділяють на такі стадії, відповідно технологічним процесам (табл. 2.7).

                                                           Таблиця 2.7

Технологічні процеси
	Процеси
	Т °С, не вище


	Сушка
	100–125

	Бертонування
	300

	Напівкоксування
	510–600

	Коксування
	900–1050


Істотний вплив на вихід продуктів термічної деструкції має 
розмір шматків палива. Зазвичай із збільшенням шматків палива вихід смоли зменшується. Це пояснюється тим, що паливо має 
низьку теплопровідність, зовнішня частина шматків нагрівається до більш високої температури, ніж внутрішня. Леткі продукти термічної деструкції палива, що утворюються всередині шматка, проходять через більш нагріті зони до зовнішньої поверхні. При цьому первинна смола піддається додатковому піролізу, її склад змінюється, утворюються гази і твердий продукт, який залишається в паливі, що перероблюється. 
Крім того, леткі продукти, виділяючись зі шматка, проходять через шар вугілля, що лежить вище, знаходячись тривалий час за більш високих температур, ніж температура їх утворення.

Раніше вже зазначалося, що одним з найважливіших явищ термічної деструкції кам’яного вугілля є утворення в інтервалі температур 350–500 °С пластичної маси, що визначає можливість спікання вугілля та його придатність для виробництва шматкового коксу. Коксування являє собою найбільш багатотоннажний процес термічної переробки вугілля.

2.1.3. Процеси спікання і коксоутворення

Здатність вугілля та їх сумішей до спікання називається властивість залишкового матеріалу в результаті взаємодії їх зерен зрощуватися з утворенням вуглецевої маси тієї чи іншої міцності. Основною властивістю вугілля, яке обумовлює цю здатність, є утворення у разі його нагрівання до 350–500 °С нелетких рідкофазних про-дуктів і формування пластичної маси.

Незважаючи на велику кількість експериментальних і теоретичних досліджень, відсутня єдина, загальноприйнята думка про механізм формування пластичної маси, взаємодіях і перетвореннях, що протікають при спіканні вугілля і коксоутворенні. Наявні експериментальні дані дозволяють зробити висновок, що частина нелеткої рідкофазної складової пластичної маси (до 30 %) утворюються в результаті переходу в рідкий стан деяких речовин, що містяться у початковій органічній масі вугілля. Цей перехід не супроводжується глибокою термічною деструкцією, тобто, хімічна будова цих речовин змінюється незначно. Остання кількість рідкофазних не-летких продуктів утворюється в результаті термічної деструкції макромолекул речовин вугілля.

Кількість нелетких рідкофазних продуктів змінюється зі зростанням ступеня метаморфізму вугілля, що спікається, максимум відноситься до вітринітів з виходом летких речовин 27–32 % (жирне вугілля) і складає в деяких випадках близько 60 % від маси вітринітів.

У реальних процесах коксування термічній переробці піддають вугілля (та його суміші — вугільну шихту) у вигляді зерен. Тому велике значення має розвиток процесів взаємодії продуктів термічної деструкції вугілля всередині зерен. Особливість термічної деструкції в зернах полягає насамперед у тому, що водень, вуглеводневі гази та інші речовини, що становлять смолисту частину парогазових продуктів, внаслідок труднощів видалення їх із зони утворення, взаємодіють у вугільних зернах з іншими продуктами. Так, взаємодіючи з ненасиченими уламками макромолекул, вони перешкоджають розвитку реакцій асоціації, поліциклізації і утворення великих молекул, конденсованих систем і інших великих структур.

У зернах більшого розміру особливо інтенсивно протікають реакції, що призводять до руйнування великих молекул, і менш ак-тивні процеси твердофазної конденсації.

Утворені у процесі термічної деструкції нелеткі рідкі продукти виконують функцію пластифікаторів по відношенню до решти маси зерен, збільшуючи рухливість макромолекул речовин або їх окремих фрагментів всередині зерна вугілля. Чим більше зерно, тим більше зазначений ефект і активніше його вплив на формування пластичної маси в цілому.

У більшості випадків процес утворення пластичної маси для газового вугілля протікає приблизно в 2 рази швидше, ніж для кок-сівного, і в 2,5 рази швидше, ніж для слабоспікливого. Аналогічно змінюється і тривалість пластичного стану.

Перехід вугілля в пластичний стан і розвиток останнього супроводжується поступовим зниженням в’язкості пластичної маси. Це зумовлено як зменшенням молекулярної маси нелетких рідкофазних продуктів, так і їх накопиченням в пластичній масі. Таким чином, пластична маса вугілля являє собою багатокомпонентну і багатофазну систему зі складом, що безперервно змінюється. 
У ній є твердофазні складові, які являють собою тверді залишки термічної деструкції вугільних зерен, нелеткі рідкофазні продукти і леткі продукти, розподілені в системі. У міру підвищення температури в результаті взаємодії між складовими частинами пластичної вугільної маси відбувається її затвердіння, яке можна пояснити протіканням процесів гетерополіконденсації.

Затвердіння пластичної маси, тобто, зародження і розвиток нової твердої фази, відбувається як на наявних твердих частинках в результаті конденсації сорбованої рідкої фази, так і безпосередньо в масі рідкої фази при взаємодії молекул. Зі зменшенням в’язкості зростає ступінь впорядкованості структури, взаємна орієнтація в просторі плоских ароматизованих макромолекул і їх блоків. З них формуються зародки нової твердої фази. При досить великій концентрації зародків між ними утворюється зв’язок, і відбувається структурування пластичної маси. В’язкість їх швидко зростає і утворюється зшита тверда структура. За достатньої кількості не-летких рідкофазних продуктів, після їх затвердіння і затвердіння пластичної маси в цілому, вугільні зерна (точніше, тверді залишки їх термічної деструкції) виявляються спеченими в утвореній монолітній структурі, тобто зрощеними між собою. 
Особливостями пластичної маси і відповідно протікання процесу спікання малометаморфізованого вугілля з великим вмістом кисню, наприклад, газового, є відносно низька термічна стійкість рідкофазних продуктів і утворення в їх складі великої кількості порівняно низькомолекулярних компонентів, які володіють низькою пластифікуючою дією. Важливою відмінністю є також велика швидкість затвердіння пластичної маси, обумовлена високою реакційною здатністю її компонентів. Процес затвердіння протікає також за більш низьких температур.

Пластична маса вугілля середньої стадії метаморфізму (жирних, коксових та ін.) більш однорідна за складом, містить менше низькомолекулярних компонентів; вони видаляються з вугільних зерен за більш високих температур і мають пластифікуючі властивості. Стадія пластичності триваліша, процес затвердіння протікає по-вільніше і в умовах максимального контакту між частинками, так як за реологічними властивостям пластична маса жирного і коксового вугілля близька до в’язкої рідини.

Спікання високометаморфізованого вугілля відрізняється тим, що воно проходить в умовах утворення малої кількості рідких продуктів і процес затвердіння протікає за наявності дуже малої по-верхні контакту між окремими частинками вугілля.

При спільному нагріванні вугілля в суміші відбувається їх взаємодія, істотно змінюється хід термічної деструкції, і зокрема процесів формування пластичної маси і спікання. 

При коксуванні сумішей вугілля в пластичному стані спостерігається взаємодія проміжних продуктів термодеструкції одного вугілля з поверхнею вугільних зерен (або залишків, що утворилися в результаті їх термодеструкції) іншого вугілля, а також проміжних продуктів термодеструкції різного вугілля між собою. 

Таким чином, пластична маса, що утворюється під час нагрівання суміші вугілля, становить собою не механічну суміш пластичних мас цього вугілля, а єдину систему, що має свої властивості. 

При спіканні залишкового матеріалу зерен вугілля відбувається тільки обмежене взаємне проникнення найбільш рухомих речовин поверхні. Навіть при спіканні вітриніту, що утворює сильно липкі пластичні маси, добре видно межу початкового контакту частинок.

У процесі спікання зерен розрізняють три стадії: створення 
пластичного вугільного контакту; збільшення тиску газів внаслідок опору пластичної маси виходу парогазових продуктів термічної деструкції вугілля; затвердіння пластичної маси.

Рушійною силою процесу формування та розширення зони 
пластичного контакту є прагнення всієї системи до стану з міні-мальною сумарною енергією. Поряд з дифузією рідкорухомої частини пластичної маси і обмеженим проникненням її в масу залишкового матеріалу зерен вугілля істотну роль відіграють капілярні процеси, механічне «заклинювання» рідкої фази в порах, мікротріщинах, нерівностях твердофазної частини пластичної маси.

При зрощуванні розм’якшених зерен кожне з них деформується під дією сил поверхневого натягу іншого зерна, в результаті виникає сила опору, пропорційна швидкості деформації. 
Поверхня пластичного контакту прямо пропорційна радіусу час-тинок вугілля і часу їх контакту і обернено пропорційна в’язкості в пластичному стані. Таким чином, фактори, що збільшують плинність пластичної маси і тривалість пластичного стану, сприяють зростанню міцності спікання зерен вугілля. З цього випливає один з важливих загальних принципів складання вугільної шихти, який полягає в тому, що температурні інтервали пластичності вугілля в шихті повинні перекриватися та забезпечувати максимальну взаємодію компонентів і безперервність пластичного стану шихти.

Залежність поверхні пластичного вугільного контакту від розміру зерен пов’язана також з граничним напруженням зсуву в плас-тичному стані. Чим воно більше, тим дрібніше повинні бути частин-ки. З цього випливає, що слабкоспечене вугілля (деякі газові, збіднене спікливе, марки СС та ін.) повинно подрібнюватися тонко.

Створення пластичного контакту забезпечує протікання гетерополіконденсаційних процесів у приконтактній області. За відсут-ності контакту відбувається лише слабке прилипання зерен, що легко руйнується.

Виходячи з викладених загальних уявлень, можливо зробити висновок, що на процес спікання можуть впливати такі основні технологічні фактори: склад вугільних сумішей (шихти); крупність зерен вугілля; умови нагрівання вугілля і, насамперед, швидкість підвищення температури; ущільнення завантаженого вугілля; введення органічних та інших добавок.

Оптимальна крупність вугілля повинна встановлюватися для кожної шихти з урахуванням усіх пов’язаних з нею факторів. Укрупнення фракції вугілля призводить до збільшення виходу нелетких рідкофазних продуктів і текучості пластичної маси. Однак крупність зерен впливає, як уже згадувалося, і на інші фактори, від яких залежить створення пластичного вугільного контакту. При оптимізації помолу необхідно враховувати також, що відбуваються при цьому зміни поверхні спікання і насипної маси шихти.

Раціональним є укрупнений диференційований помол вугілля, при якому забезпечується максимальна насипна маса шихти, зменшення її газопроникності в пластичному стані і підвищення в оптимальних межах спікливості. 
Збільшення швидкості нагрівання вугілля супроводжується знач-ним підвищенням виходу нелетких рідкофазних складових і текучості пластичної маси внаслідок утворення великої кількості оліго-мерних продуктів, а також у зв’язку з тим, що більше рідкофазних продуктів утворюється за більш високих температур. У цілому збільшення швидкості підведення тепла від початку нагрівання до завершення стадії пластичності приводить до підвищення міцності твердого залишку, що утворюється (рис. 2.3).

Збільшення насипної маси завантаження вугілля, як і тиск, сприяє підвищенню міцності спікання ву-гільних зерен. Це пояснюється інтен-сифікацією внутрішньозерневих взаємодій, а також збільшенням поверхні контактів між зернами, що при тій же кількості нелетких рідкофазних продуктів підвищує міцність спікання. Тому корисним є збільшення насипної маси коксованих вугільних шихт шляхом трамбування, часткового брикетування, внесення масляних добавок та ін.
Одержання добре спеченого твердого залишку після завершення стадії пластичності необхідно, але недостатньо для того, щоб в результаті подальшого нагрівання до 1000–1050 °С утворився високоякісний кокс необхідної крупності, з досить високою міцністю, заданими пористістю, реакційною здатністю та іншими властивостями, що визначають ефективність його застосування в доменному та інших процесах.

Міцність шматкового матеріалу коксу визначається міцністю пористого тіла коксу (без тріщин) і наявністю тріщин. Міцність пористого тіла коксу залежить, в свою чергу, від міцності спікання залишкового матеріалу вугільних зерен, твердості матеріалу коксу і від товщини стінок пор. Таким чином, міцність спікання є необхідною умовою міцності пористого тіла коксу.

Навіть за великої кількості нелетких рідкорухомих продуктів та їх високої текучості, що забезпечує міцність спікання, а також за значної твердості матеріалу пористе тіло коксу може мати меншу міцність. Це спостерігається, наприклад, у коксі з жирного вугілля і пов’язано з високою пористістю твердого залишку спікання цього вугілля, оскільки пластична маса, що з нього утворюється, характеризується високим опором руху летких продуктів і здатністю їх до спучування. Таким чином, поняття «спікання» і «коксованість» істотно відрізняються. Під коксованістю розуміють здатність вугілля і його сумішей в заданих умовах підготовки та під час коксування давати твердий вуглецевий залишок (кокс) необхідної міц-ності і крупності.
Як уже згадувалося, на стадії переходу напівкоксу в кокс інтенсивно протікають реакції утворення поліциклічних ароматизованих структур і блоків з них, що супроводжуються загальним ущільненням і усадкою всієї маси. За температури 600 °С близько 50 % всього вуглецю перебуває у складі подібних блоків. Їх кількість у міру підвищення температури зростає. Відбувається різке збільшення міцності пористого тіла коксу (рис. 2.4) за рахунок зростання твердості матеріалу. Справжня густина підвищується, як правило, в межах з 1500 до 1900–1970 кг/м3. Зі зменшенням швидкості нагрівання на цій стадії процесу твердість коксу зростає. Це пов’язано зі збільшенням кількості просторового упорядкованого вуглецю, зменшенням відстані між шарами вуглецевих сіток, зростанням моношарів, ущільненням структури.

У метаморфічному ряду вугілля міцність пористого тіла коксу зазвичай збільшується від газового вугілля до жирних і далі до коксівних (рис. 2.4).
2.2. Вибір напрямку термічної 
переробки різних видів твердих палив

При виборі раціонального на-прямку переробки твердих горючих копалин необхідно враховувати перш за все особливості їх структури, що описуються класифікаційними та іншими показниками, а також гранулометричний склад, які визначають можливість застосування даного виду твердого палива для одержання цільового продукту. Вибір апарату для термічної переробки визначається необхідними умовами проведення процесу і можливістю їх здійснення в цьому апараті.

Малометаморфізовані тверді горючі копалини, що характеризуються відносно малою термічною стійкістю і великим виходом летких речовин з органічної маси (торф, сланці, буре вугілля, а також вугілля марок Д і Г), доцільно використовувати для одержання рідких і газоподібних продуктів. Ці тверді палива є сировиною при проведенні напівкоксування і газифікації, а також в енерготехнології.

Буре, довгополум’яне, газове, жирне вугілля може застосовуватися для виробництва штучного рідкого палива.

Вугілля марок коксівне, жирне, коксівне спікливе являє собою сировинну базу коксування в камерних печах, а вугілля марок довгополум’яне, газове, спікливе, пісне, газове — для одержання формованого коксу. 

Вугілля високих стадій метаморфізму (П, А) може бути використане для одержання водяного газу, термоантрациту, в ряді електротермічних виробництв (карбіду кальцію, феросплавів, фосфору), при випалюванні вапняку.
2.2.1. Класифікація процесів термічної переробки 
твердих горючих копалин

Напівкоксування — це процес термічної переробки вугілля без доступу повітря, що супроводжується нагріванням його до температури 500–600 °С. Був розроблений для одержання бездимного палива, освітлювального масла і парафінів. Газ напівкоксування також використовували як освітлювальний. 
На сьогодні твердий вуглецевий продукт напівкоксування — напівкокс знаходить більш широке застосування як паливо і добавка в шихту для коксування, виробництва феросплавів, газифікації, одержання коксобрикетів і та ін. На основі напівкоксової смоли розроблені різні способи одержання цінних хімічних продуктів, а також синтетичних рідких, наприклад, моторних палив шляхом гідрування смоли в цілому або після її поділу на смолу і пек.

Середньотемпературне коксування являє собою процес термічної переробки палив з нагріванням їх до кінцевої температури         700–750 °С. Метою цього процесу є одержання твердого залишку термічної деструкції — середньотемпературного коксу, який використовується головним чином як бездимне паливо для побутових потреб, яке має підвищену порівняно з напівкоксом теплоту згоряння. Воно замінює кусковий антрацит. Однак процес середньо-температурного коксування не знайшов широкого застосування.

Високотемпературне коксування проводять до кінцевої температури нагрівання палива зазвичай 1000–1050 °С. Цільовим про-дуктом є кокс — високовуглецевий кусковий матеріал, що має достатню міцністю, крупність і сукупність фізико-хімічних властивостей, які роблять його придатним для застосування в металургійному виробництві: доменному, ливарному, кольоровій металургії. Широке застосування знаходить кокс в хімічній промисловості.

Газифікація є термохімічним процесом, в якому перетворення органічної маси твердих горючих копалин в суміш горючих газів здійснюють при нагріванні в присутності газифікуючих реагентів.

При газифікації твердих горючих копалин одержують з найбільшим виходом газоподібні продукти, що застосовуються як горючі гази (СО, Н2, СН4), синтез-газів (СО, Н2) для одержання аміаку, метанолу, рідких палив за методом Фішера–Тропша, для оксосинтезу та ін. Як газифікуючі реагенти застосовують повітря, кисень, водяну пару, діоксид вуглецю, водень, а також суміші цих речовин.

До термохімічних процесів переробки твердих горючих копалин слід віднести також виробництво синтетичного рідкого палива, яке проводять в присутності водню. На відміну від напівкоксування, енерготехнологічної переробки, середньо- і високотемпературного коксування, що протікає з високим виходом твердого залишку, під час термічної переробки вугілля в присутності водню вугілля вдається перевести в рідкі та газоподібні продукти в набагато більшому ступені.

Широкий розвиток починають набувати екстракційні методи переробки палив, у тому числі терморозчинення, що дозволяє при спільному впливі розчинника і тепла перевести в рідкий стан значну частину вугілля. Таким чином, процеси термічної переробки твердих горючих копалин можна класифікувати так. За способом впливу на вихідне паливо процеси поділяються на:

· термічну переробку, засновану на дії теплової енергії (напівкоксування, енерготехнологічна переробка, середньотемпературне і високотемпературне коксування);

· термохімічну переробку, при якій крім теплової енергії на вихідне паливо, що піддають термічній деструкції, впливають тим чи іншим реагентом (процеси газифікації, гідрогенізації, терморозчинення).

За цільовим продуктом процеси можна поділити на: газифікацію; виробництво штучного рідкого палива; процеси, при яких утворюються тверді, газоподібні і рідкі продукти, але цільовими в кожному випадку, що мають переважне значення є певні з них. До них відносяться напівкоксування і високошвидкісна термічна переробка, в яких цільовими продуктами є смола і напівкокс, середньо- і високотемпературне коксування, де основний цільовий продукт — це кокс. За кінцевими температурами нагрівання процеси термічної переробки твердих горючих копалин умовно поділяють на низько-температурні (напівкоксування, енерготехнологічна переробка), середньотемпературні і високотемпературні (коксування).

2.2.2. Теоретичні основи термічної переробки 
твердих горючих копалин в промислових печах

Процеси термічної переробки твердих горючих копалин здійснюють у різних за конструкцією апаратах, сировиною для них залежно від цільового призначення також служать, як правило, різні тверді горючі копалини, тому відмінності між застосовуваними процесами більш істотні, ніж при порівнянні їх тільки за кінцевою температурою нагрівання.

Основними технологічними агрегатами, у яких безпосередньо відбувається термічна переробка палив, є нагрівальні печі для на-півкоксування, середньо- і високотемпературного коксування. Залежно від гранулометричного складу і фізико-хімічних властивостей вихідного палива, а також від необхідності забезпечення певних умов термічної деструкції і максимального виходу цільового продукту при найбільшій економічній ефективності процесу застосовують різні способи і пристрої.

Нагрівання здійснюють як шляхом теплопередачі через стінки (зовнішнього обігріву), так і безпосередньо від нагрітого теплоносія до палива, що нагрівається (внутрішній обігрів), або комбінуванням обох способів теплопередачі.

У процесах, де цільовими є рідкі продукти, термічну деструкцію палива ведуть з метою одержання цих продуктів з максимальним виходом. Тому тверді горючі копалини нагрівають до кінцевої температури не вище ніж 600 °С або організують процес таким чином, щоб не допустити зайвого вторинного високотемпературного піролізу парогазових продуктів (зокрема, парів смоли). Відповідно до зазначеної мети напівкоксування здійснюють в печах, де паливо, що перероблюється, знаходиться в стаціонарному або рухомому шарі, передбачаються різні способи поліпшення рівномірності 
обігріву, швидкого видалення летких продуктів.

Найбільш прийнятною для коксування вугілля виявилася горизонтальна камерна піч, у якій тепло передається через нагрівні стіни. Оскільки для одержання основного цільового продукту — шматкового коксу, необхідно провести спікання окремих вугільних зерен в монолітний матеріал, нагрівання проводять в стаціонарному шарі вугілля, де забезпечується щільний контакт між його 
зернами.

Підведення тепла здійснюють від нагрівних стін до середини камери, в будь-який заданий момент часу різні частини завантажень вугілля будуть нагріті до різних температур, і з цього випливає, що в кожному шарі протікають різні термохімічні перетворення, відповідно до його температури. У зв’язку з цим коксування в камерних печах називають шаровим коксуванням.

Для виробництва середньотемпературного коксу зазвичай застосовують довгополум’яне і газове вугілля. Якщо спікання газового вугілля вище необхідного, частина їх попередньо окиснюється і застосовується як компонент в шихті, що робить її збідненою. Коксування проводять у вузьких камерних печах (ширина 350 мм) для підвищення швидкості нагрівання. Температуру стін печі підтримують на рівні 850–880 °С. Утворені парогазові продукти піддаються тут вторинному піролізу при проходженні через нагріті шари коксу, біля стін пічної камери і в її надкоксовому просторі. У результаті вихід смол становить зазвичай 5–6 %, що в 2–2,5 рази 
менше, ніж при напівкоксуванні того самого вугілля. Значно знижується вихід аміаку, тому в більшості випадків його недоцільно вловлювати. Теплота згоряння газу 23100–25200 кДж/м3. 
Відсутність чіткої цільової спрямованості у використанні одержуваних продуктів, відносно низька продуктивність печей внаслідок невисоких порівняно зі звичайним коксуванням температур обігріву їх стін та інші фактори зумовили мале поширення цього процесу.

У процесі високотемпературного коксування температура стін камери підтримується на рівні 1200 °С, що дозволяє одержувати кокс із заданими властивостями. Природно, що при цьому більш глибокий вторинний піроліз парогазових продуктів. У результаті піролітичних перетворень значна частина первинних смол розкладається, і їх вихід звичайно становить 3–3,5 %.

Таким чином, процеси утворення продуктів термічної переробки твердих горючих копалин визначаються не лише реакціями, що протікають в ході їх термодеструкції, а і залежать від структури і властивостей вихідного палива, швидкості підведення тепла, температури нагрівання, способу підведення тепла, рівномірності обігріву та ін. Сукупність технологічних факторів повинна забезпечувати оптимальну організацію процесу. Конструкція печей для термічної переробки твердих горючих копалин повинна відповідати завданню реалізації оптимальної технології.

Вирішальний вплив на процеси, що протікають в камері коксової печі, має розподіл в ній тепла, оскільки від способу і умов його підведення залежать хід термохімічних перетворень і утворення кінцевих продуктів.

Температура нагрівних стін сучасних коксувальних камер становить зазвичай 1200 °С. Після завантаження холодної вугільної 
шихти температура стін знижується до 730–750 °С і в середньому через 2 год знову підвищується, досягаючи 800–850 °С (рис. 2.5 
і 2.6). Прилеглий до стіни камери середньою шириною 407 мм шар шихти швидко прогрівається до температури 600 °С, потім швидкість нагріву зменшується. Процес коксування шарів, розташованих біля нагрівних стін камери, протікає з високою швидкістю (рис. 2.5 і 2.6), і ця частина вугільного завантаження швидко досягає пластичного стану.


Рис. 2.5. Залежність температури шихти при коксуванні 
від ширини коксувальної камери та відстані до стіни: 
1 — 10 мм; 2 — 50 мм; 3 — 110 мм;          
4 — 150 мм; 5 — 190 мм; 6 — 200 мм
Для вугілля характерна низька теплопровідність. Теплопровідність пластичної вугільної маси також невелика, тому прогрівання маси вугільного завантаження, більш віддаленої від стін, протікає повільно. Із рис. 2.6 видно, що температура 400 °С, коли починається інтенсивне формування пластичної маси, в шарі, віддаленому від нагрівної стіни на 75 мм, досягається лише через 4 год. 

Напівкокс має теплопровідність, що зростає у процесі його переходу в кокс. Тому вище 700 °С підйом температури здійснюється з більшою швидкістю — 5 °С/хв і вище. Шари пластичної маси, що утворилися біля стін камери, її низу і у верхній частині завантаження у процесі нагрівання від випромінювання стін камери, переходять у напівкокс і далі в кокс, а сусідні з ними шари — в пластичний стан.

Рис. 2.6. Ізохори розподілу температур в завантаженні 
від стін до середини камери в процесі коксування
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Рис. 2.7. Схема умовного поділу коксованого завантаження 
на шари:
1 — кокс; 2 — напівкокс; 3 — пластичний шар; 4 — зона сухої і підігрітої шихти; 
5 — сира шихта

Через 4–5 год завантаження в камері коксування складається з декількох шарів, кожен з яких відповідає певній стадії процесу коксування (рис. 2.7). У процесі нагрівання плас-тичний шар формується у все більш віддалених від стін частинах, а в шарах, розташованих ближче до стін, ідуть перетворення, відповідній стаді формування напівкоксу і коксу. Зовнішній прояв процесу шарового коксування щодо утворення пластичного шару полягає в русі цього шару від нагрівних стін до центру завантаження.

У процесі коксування в коксовій камері відбувається усадка завантаження у верти-кальному і поперечному напрямках. Вертикальна усадка протягом перших 3 год коксування становить до 40–50 % загальної усадки. Вона відбувається в основному за рахунок усадки шарів коксу та напівкоксу, розташованих поблизу нагрівних стін, і ущільнення завантаження вугілля, що знаходиться між шарами напівкоксу, під час нагрівання (самоущільнення).
Основною причиною самоущільнення є зменшення поверхневого натягу плівки вологи на зернах вугілля при нагріванні до температури 70 °С. Це сприяє зменшенню «розклинюючої» дії плівок і полегшує переміщення і більш щільну укладку зерен вугілля.

Наступна стадія вертикальної усадки протікає між 3 і 10–11 годинами періоду коксування, при цьому змінюється висота верти-кальних шарів утворення напівкоксу. До кінця цієї стадії температура в осьовій площині камери коксування досягає 500 °С. 
У цій площині сходяться пластичні шари, переміщаються в напрямку від нагрівних стін камери до центру завантаження. 
Далі відбувається стадія вертикальної усадки внаслідок усадки шарів напівкоксу в осьовій площині, а також кусків коксу в коксовому «пирозі», які відокремлюються один від одного тріщинами.

Внаслідок тиску, що створюється газами в пластичному шарі і в завантаженні («тиск розпирання»), коксоване завантаження протягом перших 10–11 год періоду коксування примикає до стіни камери. Потім відбувається поперечна усадка, тобто, відхід бічної по-верхні коксового пирога від стіни камери. Зазор між поверхнею коксового пирога і стіною для забезпечення нормального ходу коксового пирога при видачі повинен бути 4–6 мм. 

Як згадувалося, тонкий шар вугільної шихти, що знаходиться у нагрівної стіни камери, дуже швидко переходить в пластичний стан і внаслідок поверхневого натягу розділяється на напівсферичні частини. При затвердінні і усадці вони розклинюються і у частині біля стіни камери формуються шматки матеріалу, який за зовнішнім виглядом аналогічний «кольоровій капусті». При подальшій усадці більш віддалених від стін шарів напівкоксу і коксу виникають тріщини, які беруть початок від тріщин «кольорової капусти». Поздовжні (уздовж шматка, тобто, у напрямку від нагрівної стіни до осьової площини «пирога») тріщини виникають в результаті напруг, що утворилися через значне розходження в усадці сусідніх шарів напівкоксу і коксу. Ці відмінності є наслідком градієнта температур по ширині коксованого завантаження. Поздовжні тріщини, що розвилися, поділяють масив напівкоксу — коксу на шматки. Поділ на шматки завершується зазвичай за 2–3 год до кінця коксування.

Окрім поздовжніх в шматках виникають поперечні тріщини, які є вторинними. Щілинний простір між шматками, що утворюється при їх відході один від одного через усадки, що продовжуються, інтенсивно прогрівається внаслідок випромінювання стіни камери. Бічна поверхня шматків, що прилягає до щілини, нагрівається 
більше, ніж внутрішня поверхня в тому самому перерізі. Це викликає градієнт усадки поперек шматка, виникнення напруг і поперечних тріщин.

При видачі готового коксового «пирога» з камери штангою коксовиштовхувача «пиріг» руйнується на шматки.

Інтенсивне утворення парогазових продуктів при термодеструкції кам’яного вугілля відзначається за температур 400–500 °С, які перевищують температуру початку формування пластичного стану, а стосовно шарів коксування — температуру початку утворення пластичного шару. Сам пластичний шар чинить значний опір руху парогазових продуктів — від 10 до 120 кПа, тобто, набагато більше, ніж опір шарів напівкоксу і коксу, які володіють значною газопроникністю внаслідок наявності пор і тріщин. Парогазова суміш розділяється пластичним шаром в коксовій камері на два потоки: один прямує до нагрівної стіни («гаряча» сторона), другий — всередину вугільного завантаження. До нагрівної стіни рухаються парогазові продукти з частини пластичного шару, що переходять у твердий стан, частково з газонасиченої зони цього шару, що прилягає до затверділої маси та напівкоксу, а також з напівкоксу і (гази) коксу. До центру камери коксування (на «холодну» сторону) надходять леткі продукти з «холодної» частини пластичного шару, тобто, утворюються на початковій стадії пластичного стану, частково з газонасиченої частини пластичного шару.

Оскільки в початковій стадії пластичного стану утворюється невелика кількість летких речовин, можна очікувати, що більша частина парогазових продуктів коксування рухається на «гарячу» сторону, що і підтверджується результатами експерименту. Однак співвідношення парогазових продуктів, що становлять обидва потоки, в ході коксування змінюється, оскільки, змінюються швидкість нагрівання завантаження, товщина пластичного шару і шарів напівкоксу і коксу, тобто, змінюється як кількість парогазових продуктів, що виділяються, так і розподіл опору в системі, що включає пластичний шар і масу по обидві його сторони.

Цей потік, рухаючись крізь нагріті шари напівкоксу і коксу вгору до верху коксової камери і проходячи простір до газовідвідного стояку, піддається вторинному високотемпературному піролізу, в результаті якого вихід і склад смоли і газів істотно змінюється. Піроліз супроводжується утворенням додаткової кількості газів і піровуглецю, який відкладається на коксі і на поверхні стін. Відкладення його на коксі становить 1–2 % від маси коксу, тобто 15–30 % «первинної» смоли розкладається з утворенням піровуглецю.

У перші 5 год коксування, коли парогазові продукти утворюються в шарах завантаження близьких до стін, що нагріваються, піроліз летких продуктів відбувається при проходженні крізь нагріті шари коксу біля стін. У міру віддалення шару від стін, що нагріваються (температура 400–550 оС) суттєву роль починає відігравати піроліз під час міграції летких речовин крізь верхню частину за-вантаження («шапка» коксового «пирога»), де за 7 год коксування температура сягає 800 оС.

Велике значення має також піроліз, що протікає в просторі коксових камер над шихтою.

При недостатній повноті завантаження камери шихтою простір збільшується, і перегрівається вершина («шапка») коксового «пирога». 

Результатом є зайвий піроліз парогазових продуктів. У складі смол знижується вміст фенолів, зростає вихід конденсованих ароматичних сполук з високою молекулярною масою і температурою кипіння, збільшується густина смоли, зменшується вміст в ній цінних компонентів — легких і середніх фракцій, гомологів нафталіну та інших. 

У складі бензольних вуглеводнів зменшується кількість толуолу, тобто в цілому цінність хімічних продуктів знижується.


1. Охарактеризуйте основні групи реакцій, що протікають під час термічної деструкції твердих горючих копалин. Як змінюється їх співвідношення у міру підвищення температури?

2. Вкажіть основні стадії, що складають процес термічної деструкції твердих горючих копалин. У чому полягають особливості протікання кожної з них?

3. Які фактори впливають на процес термічної деструкції твердих горючих копалин? Поясніть вплив цих факторів?

4. У чому полягає схожість і відмінність термічної деструкції твердих горючих копалин і високомолекулярних сполук?

5. З якого вугілля утворюється пластична маса у процесі термічної деструкції? 

6. Поясніть, як формується монолітний твердий осад в процесі коксування вугілля?

7. На яких принципах заснований вибір методів переробки твердих горючих копали?

8. У чому полягають особливості технологічних процесів, що застосовуються для переробки твердих горючих копалин?


3.1. Характеристика і застосування 
продуктів процесу напівкоксування
О

сновним цільовим призначенням низькотемпературної і енерготехнологічної переробки твердих горючих копалин є максимально можливе для процесів термічної переробки використання хімічного потенціалу палив, тобто забезпечення максимального виходу рідких продуктів з одночасним одержанням достатньо високоякісного продукту — напівкоксу. Для досягнення цієї мети потрібна висока швидкість нагрівання палива при мінімізації «вторинного» високотемпературного піролізу летких речовин, що знижує вихід рідких продуктів. Це умовно обмежує можливість застосування високих температур та створює необхідність при реалізації високотемпературних процесів мінімального часу перебування летких речовин в зоні реакції, що суттєво ускладнює апаратурне і технологічне оформлення процесу.

З таких процесів найбільшого поширення набули низькотемпературні процеси, коли тверде паливо нагрівають не вище ніж 600 оС. Така температура достатня для завершення процесів смолоутворення. Одержаний твердий продукт характеризується значним виходом летких речовин. Сировиною в таких процесах повинні бути тверді горючі копалини відносно невисокої стадії метаморфізму з великим виходом летких речовин.
Напівкоксування широко використовується в технологічних процесах переробки вугілля. Твердий продукт, що утворюється, називають напівкоксом або низькотемпературним коксом. Після охолодження і конденсації з летких продуктів виділяють напівкоксову або низькотемпературну смолу, газоподібні продукти — на-півкоксовий газ.

Вихід летких продуктів з напівкоксів становить 6–20 % залежно від палива, що перероблюється, типу печей і режиму нагріву. Пористість напівкоксу знаходиться в інтервалі 30–50 %, реакційна здатність і питомий електроопір суттєво вищі за показники високотемпературного коксу. Встановлено, що чим нижче ступінь метаморфізму вихідного палива, тим вище реакційна здатність і пи-томий електроопір напівкоксу, одержаного з цього палива. 
Міцність напівкоксу зазвичай невелика — суттєво нижче міцності високотемпературного коксу, але, як правило, достатня для 
транспортування його кусків і застосування в процесах, де меха-нічні навантаження на матеріал відносно невеликі (електротермічні, хімічні виробництва).

Крупність напівкоксу залежить від крупності, міцності, термічної стійкості (зміни міцності, виникнення деформації і розпаду кусків на більш дрібніші під час нагрівання) вихідного шматкового матеріалу вугілля, а також від технології напівкоксування (пристрої печі і механічних навантажень в ній на куски вугілля, швидкість підводу тепла, градієнт температур тощо). Зазвичай в печах для напівкоксування застосовують вугілля крупністю 20–80 мм.
Напівкокс знаходить широке застосування. Зокрема, він являється високоефективним побутовим і енергетичним паливом, ос
кільки горить практично бездимно, не утворюючи смол при нагріванні, як багато вугілля, володіє великою реакційною здатністю при взаємодії з киснем і теплотою згорання, енергетичний коефіцієнт корисної дії його застосування вищий, ніж у вугілля. 

Характеристика вихідного вугілля, якість напівкоксу, що одержують з нього, а також показники якості коксового горішка (дрібного коксу класу крупності 10–25 мм), що широко використовується на феросплавних заводах, наведені в табл. 3.1. 

Напівкокс є гарним вуглецевим матеріалом для виробництва феросплавів.
Зокрема, висока ефективність досягнута у разі використання як відновник для виробництва феросплавів напівкоксу, що одержується в шахтних печах з внутрішнім обігрівом системи Лургі. Кінцева температура його нагріву становить 700–750 оС, тому його більш правильно називати середньотемпературним коксом. Як теплоносій використовують суміш димового та зворотного газів, температура газоносія 860 –980 оС. Заміна 50 % коксового горішка напівкоксом призведе до збільшення продуктивності феросплавної печі на 6 %, зниженню питомої витрати електроенергії на 5,7 %, зростанню коефіцієнта вилучення кремнію на 4,3 %.

Таблиця 3.1

Показники якості вугілля та напівкоксу

	Показник
	Вихідне вугілля
	Напівкокс
	Коксовий горішок

	Технічний аналіз, %

  вологість Wp

  зольність Ac

  вихід летких Vdaf 
Ситовий склад, % класів по крупності (мм)

  > 40

  20–40 

  10–20 

  5–10 

  0 –5 

Структурна міцність, %

Пористість, % 

Реакційна здатність по СО2, мл/(г∙с)

Питомий електроопір класу 
3–6 мм під навантаженням 
19,6 кПа, Ом∙м
	10,8

16,1

47,4

–
–

–
–
–
–
–
–
–
	11,4

12,9

4,3

7,8

40,2

26,0

7,4

18,6

79,6

50,3

7,4

0,66
	13,6

10,8

1,2

0

23,1

52,6

10,7

13,6

83,6

47,0

0,5

0,027


Порівняно низька температура процесу у вертикальних шахтних печах інших конструкцій з внутрішнім обігрівом не дозволяє одержати відновник, що повністю відповідає вимогам промислових феросплавів. У цьому відношенні перевагу має процес, що здійнюється в печі Лургі, де є великі можливості для підвищення температури газотеплоносія.

В останній час напівкокс застосовується як проміжний продукт при виробництві формованого металургійного коксу. Буровугільний напівкокс можна використовувати в шихтах для коксування в камерних печах, де він в ряду випадків успішно замінює пісні компоненти шихти. 

Напівкоксові смоли (дьоготь) являють собою темно-бурі рідини, густиною від 0,95 до 1,1 г/см3 . До їх складу входять до 35 % фенолів, 1–2 % органічних основ, 2–10 % парафінових вуглеводнів, 3–5 % олефінів, до 10 % нафтенових, 15–25 % ароматичних вуглеводнів,  20–25 % нейтральних кислотовмісних сполук (кетони,  естери), 2–3 % нейтральних азотовмісних сполук, в основному п’ятичленних гетероциклів, до 10 % асфальтенів.

Напівкоксові смоли легші за коксові і на відміну від них містять значно більше аліфатичних і нафтенових сполук, а також поліал-кілфенолів, двох- і трьохатомних фенолів.

Напівкоксові смоли можуть бути сировиною для одержання моторних палив, фенолів, парафінів, вуглеводнів ароматичного ряду, зокрема, бензолів, гомологів нафталіну та інших. Феноли напівкоксових смол, знаходять застосування у виробництві пластичних мас, лаків, синтетичних волокон, фармацевтичних препаратів та ін. Парафіни, що містяться в значних кількостях в торф’яних і буровугільних смолах, є сировиною для виробництва поверхнево-активних речовин і миючих препаратів. Значно більш кваліфіковано можуть бути використані напівкоксові смоли при більш глибокій їх переробці. Зокрема, при каталітичному гідруванні смол можна одержувати моторні палива.
Підсмольна вода має густину трохи більшу ніж 1 г/см3 на відміну від надсмольної води процесу коксування — кислу або нейт-ральну реакцію. У підсмольній воді можуть міститися нижчі спирти, водорозчинні кислоти, феноли.

Напівкоксовий газ має густину 0,9–1,2 кг/см3, містить велику кількість метану та інших вуглеводнів (до 65 %), тому володіє високою теплотою згоряння, що досягає 33500–37700 кДж/м3 .

Однак при промисловому напівкоксуванні в печах з внутрішнім обігрівом напівкоксів газ розбавляється продуктами горіння, і його теплота згоряння стає в 3–4 рази нижчою, що знижує його споживчу цінність. Основна кількість напівкоксового газу витрачається на нагрівання палива та інші потреби на самому підприємстві, де проводиться напівкоксування, а його надлишок може бути використаний як побутове паливо, а також для органічного синтезу.

3.1.1. Вплив факторів на вихід 
і якість продуктів напівкоксування

Вихід і якість продуктів напівкоксування залежить від властивостей палива, що перероблюється, умов нагрівання, зокрема, від швидкості підводу тепла, кінцевої температури нагрівання, тиску. Велике значення мають також тип печей, що застосовуються, спосіб обігріву, час перебування летких речовин в зонах з високою температурою та інші фактори, які визначають рівномірність температурного поля, глибину «вторинного» піролізу парогазових продуктів і впливають на формування кінцевих продуктів.

У табл. 3.2 показана залежність виходу продуктів напівкоксування від виду палива.
Таблиця 3.2 

Вихід продуктів напівкоксування твердих горючих копалин

	Паливо
	Вихід продуктів, % (мас.) на сухе паливо

	
	Напівкокс
	Смола
	Пірогенетична вода
	Гази

	Торф 

Буре вугілля

Кам’яне вугілля

(довгополум’яне) 

Сланець

Богхед
	40,5

55,7

73,8

66,6

39,4
	17,3

4,5

10,1

22,7

39,1
	24,7

6,1

9,7

2,4

5,6
	17,5

33,7

6,4

8,3

15,9


Вихід смол напівкоксування бурого вугілля різних типів може змінюватися в досить широких межах — від 4,5 до 15–17 %.

Вихід смоли, що утворюється при напівкоксуванні кам’яного вугілля, також залежить від особливостей їх структури і змінюється в межах від 1,5 до 20 %. 
У міру зростання ступеня метаморфізму (від газового вугілля до пісного) вихід напівкоксової смоли знижується. Виняток становить лише жирне вугілля, при нагріванні якого до 600 оС часто утворюється стільки ж (або більше) первинних смол, як і з газового вугілля. З твердих горючих копалин сапропелітового походження одержують смолу з високим виходом (табл. 3.2).
Смоли напівкоксування різних твердих горючих копалин суттєво відрізняються за складом. Під час руху смол у високотемператур-них зонах напівкоксових печей протікають вторинні перетворення. При цьому змінюються вихід і склад смол, але відмінності, що обумовлені особливостями структури вихідних палив, при відносній низькотемпературній переробці (напівкоксуванні) зберігаються.

Кінцева температура нагрівання палива досить суттєво впливає на вихід і властивості продуктів напівкоксування, оскільки у міру підводу тепла протікають високотемпературні перетворення. Зазвичай кінцевою температурою напівкоксування є 600 оС. За цієї температури процеси смолоутворення практично завершуються. Більш високотемпературні перетворення, характерні для стадії переходу напівкоксу в кокс (дегідрування, деалкілування, взаємодія водню з азотовмісними гетероциклами, їх наступне розщеплення і утворення аміаку і молекулярного азоту, процеси ароматизації і поліциклізації в твердій фазі). Зі збільшенням температури понад 600 оС посилюється газоутворення (H2, CH4, NH3, N2), зменшується вихід твердого залишку, змінюється його якість. З підвищенням температури знижується реакційна здатність і питомий електричний опір твердого продукту, зростає структурна міцність.

Підвищення кінцевої температури нагрівання в реальному процесі впливає на вихід і склад смол. Для підвищення температури в завантаженні необхідно збільшити температуру газотеплоносія в печах із зовнішнім обігрівом. Це викликає додатковий піроліз летких речовин. Таким чином, підвищення температури понад 600 оС призводить до зниження виходу твердого продукту і смол, збільшенню кількості газів. 
Важливим технологічним фактором є швидкість нагрівання. У табл. 3.3 наведені дані напівкоксування газового вугілля при різних швидкостях нагрівання. Із наведених даних видно, що за більш інтенсивного підводу тепла зменшується вихід напівкоксу і збільшується вихід смоли. Це відповідає уявленням про закономірності процесів термодеструкції твердих горючих копалин.

Таблиця 3.3

Продукти напівкоксування газового вугілля
	Вихід, % від органічної маси вугілля
	1 оС/хв
	20 оС/хв

	Напівкоксу
	70,7
	66,8

	Смоли
	11,2
	18,7

	У тому числі легкого, середнього і важкого масла
	4,1
	1,9

	Пеку
	5,4
	8,2

	Пірогенетичної води
	1,7
	8,6

	Газів
	8,1
	7,5

	Густина смоли за температури 20 оС, г/см3
	10,0
	7,0

	Вміст в смолі окремих груп сполук, %
	1,007
	1,140

	Фенолів
	25,9
	14,1

	Основ
	2,5
	0,3

	Парафінів
	7,1
	2,3

	Олефінів
	3,4
	2,9


У разі повільного нагрівання підведення тепла до палива відбувається більш рівномірно, а леткі продукти, що утворюються, проходять крізь шар нагрітого палива, що піддається вторинному піролізу в незначному ступені. При збільшенні швидкості нагрівання леткі продукти, проходячи крізь шари палива (де можливі перегріті зони), піддаються більшому піролізу як у масі палива, змішуючись з більш нагрітим теплоносієм, так і у стінок, що нагріваються. У результаті вторинного піролізу вихід смоли може суттєво понижуватися, а кількість газоподібних продуктів зростати (табл. 3.4).

Таблиця 3.4

Вплив швидкості нагрівання на склад і властивості 
газоподібних продуктів напівкоксування газового вугілля 

	Склад і властивості продуктів напівкоксування
	1 оС/хв
	20 оС/хв

	Густина газу, кг/м3
	0,90
	1,11

	Теплота згоряння, кДж/м3 
	31920
	39732

	Вміст компонентів, % (об.)

	СО2
	10,3
	12,0

	СтНп
	3,8
	10,5

	СО
	8,7
	12,1

	Н2
	22,6
	14,7

	СnН2n+2
	54,6
	50,7


Помітно впливає на вихід продуктів напівкоксування крупність шматків палива, що перероблюється.

Аналогічно впливає на процес напівкоксування збільшення тиску: зменшується вихід смоли, але утворюється додаткова кількість напівкоксу і газоподібних продуктів (табл. 3.5).

Таблиця 3.5 

Вплив тиску на вихід продуктів напівкоксування

	Продукт
	Вихід ( % від сухого вугілля) 
при тиску напівкоксування, МПа

	
	Атмосферний
	0,5
	2,5
	4,9
	9,8

	Напівкокс

Напівкоксова смола

Підсмольна вода

Гази
	67,3

13,0

12,0

7,7
	68,8

7,9

11,7

11,6
	71,0

5,1

12,4

11,5
	72,0

3,8

12,1

12,1
	71,5

2,2

11,3

15,0


У разі підвищення тиску не лише збільшується вихід напівкоксу, але й зростає його міцність, що пояснюється важкістю виділення летких продуктів, посиленням їх взаємодії з твердими і нелеткими рідкофазними продуктами і розвитком реакції термосинтезу.

Зазвичай чим більший розмір шматків, тим менше утворюється смоли, але більше напівкоксу (табл. 3.6).
                                                                                            Таблиця 3.6

Вплив розміру шматків вугілля на продукти напівкоксування

	Вихід, %
	Розмір шматків, мм

	
	20–30
	100–120

	Напівкокс
	41,4
	46,5

	Смола
	10,3
	8,1

	Леткі з напівкоксу
	8,8
	10,3


3.1.2. Типи печей напівкоксування

Печі є основним апаратом в схемі напівкоксового виробництва. Вони повинні забезпечувати достатню ефективність процесу напівкоксування, зручність і надійність в експлуатації. До числа найбільш важливих вимог, що ставляться до печей, відносять рівномірність нагрівання всієї маси палива, що перероблюється, можливість керування процесом напівкоксування, застосування як сировини різноманітних твердих горючих копалин в широкому діапазоні їх властивостей (у тому числі по крупності шматків), забезпечення видалення летких продуктів з мінімальним вторинним піролізом та ін. Підведення тепла до палива здійснюється шляхом зовнішнього або внутрішнього обігріву.

При зовнішньому обігріві тепло до завантаженого палива підводиться від стін печі, які ззовні обігріваються продуктами горіння опалювального газу. В цьому випадку паливо, що перероблюється завантажується в камери або реторти (залежно від конструкції).

Зазвичай горіння опалювального газу здійснюється в обігрі-вальних простінках — простір між стінами сусідніх реторт (камер), куди подають необхідну кількість газу і повітря. 
Таким чином, продукти горіння газу в простінках обігрівають обидві стіни, по одній у кожній з сусідніх камер. При такому способі обігріву піч складається, як правило, з декількох камер 
(реторт), що розташовані поруч, із загальним для кожної з двох камер обігрівальним простінком.

Перевагою печей із зовнішнім обігрівом є та обставина, що продукти горіння опалювального газу, що утворюються в обігрівальних простінках, і парогазові продукти напівкоксування, що утворюються в ретортах (камерах), не змішуються, тобто не відбувається розбавлення парів смол і газів, що поступають на подальшу переробку. Однак такий спосіб підведення тепла має суттєвий недолік — внаслідок низької теплопровідності палива все завантаження нагрівається нерівномірно.

Шари палива, що розташовані поблизу стін, мають значно більшу температуру, ніж інші частини завантаження. Нерівномірність температурного поля призводить до нерівномірності якості напівкоксу. Крім цього, як вказувалося раніше, наявність зон з більш високою температурою обумовлює протікання вторинного піролізу летких речовин і зменшує вихід смол. 
Щоб виключити ці недоліки, необхідно перемішувати завантаження (для чого застосовують різні пристрої), зменшувати товщину шару палива, що перероблюється і знижувати швидкість нагрівання. Дві останні умови призводять до зниження продуктивності печей. 

У разі внутрішнього підведення тепла паливо, що перероблюється, нагрівається за допомогою теплоносія (як правило, газового), який подають безпосередньо в камеру напівкоксування. Нагрітий теплоносій проходить крізь завантаження і, контактуючи зі шматками палива, передає йому тепло. Теплоносієм в даному випадку є продукти горіння напівкоксових газів. Застосовують також твердий теплоносій — нагрітий напівкокс або інші матеріали. Твердий теплоносій вводять в камеру напівкоксування, де він, змішуючись з переробленим паливом, нагріває його.

Найбільшого розповсюдження одержали печі з внутрішнім обігрівом. Технологія напівкоксування з внутрішнім обігрівом має ряд переваг порівняно зі способом напівкоксування із зовнішнім обігрівом. До них відносять:

· ефективну теплопередачу від нагрітого теплоносія (зазвичай газового) до палива, що нагрівається внаслідок безпосереднього контакту між ними. Витрата тепла на здійснення процесу напівкоксування значно знижується;

· рівномірне прогрівання всієї маси завантаження на кожній стадії напівкоксування, практично виключення місцевого перегрівання окремих шматків палива;

· швидке видалення парогазових продуктів термічної деструкції палива і зменшення ефекту їх вторинного піролізу, який відбувається при міграції летких речовин крізь перегріті шари палива (зазвичай біля стін печі) в печах з зовнішнім обігрівом. У результаті за однакової швидкості нагрівання палива вихід смол при напівкоксуванні в печах із внутрішнім обігрівом значно більший. Навпаки, вторинний піроліз летких речовин в печах з зовнішнім обігрівом призводить до підвищення вмісту в смолі легких бензинових фракцій;

· спрощення конструкції печі внаслідок відсутності обігрівальних простінків або каналів та пристроїв для регулювання і забезпечення рівномірного розподілення температури нагрівання стін печі і створення заданого теплового потоку до завантаженого палива.
До головних недоліків печей з внутрішнім обігрівом відносять:

· необхідність використання шматкового палива тобто, що 
містить вузькі за крупністю класи, або брикетованого, яке є більш дорогим і дефіцитним, ніж вихідне рядове або дрібне вугілля;

· одержання шматків розміром 20–80 мм, придатних для на-півкоксування в таких печах, потребує спеціального дроблення і сортування рядового палива, що добувається. При цьому вихід матеріалу заданого класу крупності відносно невеликий і вартість його суттєво вища вартості рядового палива. Обмеження за розміром шматків обумовлено необхідністю забезпечити достатню газопроникність ствола палива, що нагрівається від верху до низу вертикальної печі, рівномірне розподілення і подавання достатньої кількості газового теплоносія;

· розбавлення парогазових продуктів, що утворюються під час термічної деструкції палива газотеплоносієм, що призводить до збільшення об’єму парогазових продуктів, які направлені на охолодження і, відповідно, об’єму необхідної для цього апаратури.

Для напівкоксування в печах з внутрішнім обігрівом непридатне вугілля з високим і середнім спіканням.

Незалежно від способу обігріву печі можуть бути періодичними, коли тверді горючі копалини, що перероблюються періодично поміщають в піч і вивантажують з неї напівкокс після досягнення необхідної температури, і безперервної дії, коли подачу палива в піч і вивантаження напівкоксу проводять безперервно.

Залежно від напряму руху палива при завантаженні, напівкоксуванні і вивантажені розрізняють вертикальні печі, в яких паливо завантажується зверху, нагрівається, рухаючись зверху вниз крізь камеру напівкоксування, і вивантажується знизу камери; горизонтальні, у яких вивантаження продукту відбуваються в горизон-тальному напрямку; похилі (обертові, барабанні та ін.).

Піч складається з двох блоків, в кожному з яких є чотири реторти. Власне піч, у якій знаходяться реторти для напівкоксування і топки, являють собою камеру із шамотної та червоної цегли (рис. 3.1). 


Рис. 3.1. Вертикальні нерухомі печі безперервної дії 
для переробки сланцю: 
1 — завантажувальний бункер; 2 — реторта; 3 — димова труба; 
4 — третя камера обігріву; 5, 6, 10, 11, 17, 18, 20 — вікна для проходу 
димових газів в опалювальні камери; 7 — друга камера обігріву; 
8 — вертикальний димохід; 9 — перша камера обігріву; 12 — зольний бункер; 
13 — вікно для подачі повітря в топку; 14 — колосники; 
15 — сланцева топка; 16 — перевальна стінка; 19 — газова топка; 
21 — колектор для відведення парогазових продуктів напівкоксування

Реторти виготовляють з п’яти чавунних ланцюгів овальної форми, що з’єднанні між собою. Верхня частина реторти звужена (перетин 600 на 250 мм) порівняно з нижньою (перетин 600 на 400 мм) і має завантажувальний бункер 1 з кришкою і гідрозатвором. У верхній частині реторти паливо сушиться, в середній і нижній частині протікає термічна деструкція, утворення напівкоксу і летких продуктів. Напівкокс вивантажується знизу печі за допомогою спеціального розвантажувального пристрою, що складається з чавунних зірок, закріплених на валу, які при повороті вала захоплюють шматковий напівкокс і переміщують його в проміжну ємність із секторним затвором. Кінці затвору опущенні у воду. Для охолодження напівкоксу і більш повного видалення парів смоли в нижню частину реторти по двом вертикальним трубам з отворами вводять водяну пару (близько 100 кг/т палива). При повороті сектора порція коксу з проміжної ємності висипається у вагонетку або інший транспортний пристрій.
Для відведення парогазових продуктів є три патрубки 21, що розташовані на різній висоті реторти. Крізь верхній патрубок відводять парогазову суміш з температурою 150–180 °С, крізь середній патрубок — з температурою 450–510 °С, крізь нижній — 
500–540 °С.

Обігрів реторт здійснюється димовими газами, які утворюються при спалюванні сланцю і напівкоксового газу у двох топках печі. Для спалювання сланцю застосовують колосникові топки. Повітря для горіння сланцю подають під колосники. 

Димові гази, з температурою близько 1100 °С, крізь димохід і вікно 17 поступають в нижню камеру обігріву печі 9, де віддають частину тепла ретортам для напівкоксування. Потім крізь вікно 10 димові гази направляються у вертикальний димохід 8 і з нього крізь вікно 6 — в середню обігрівальну камеру 7 і обігрівають середню частину реторти. З середньої камери частково охолоджені димові гази крізь вікно 18 поступають в крайній димохід, де змішуються з димовими газами з газової топки 19. Суміш газів за температури близько 850 °С крізь вікно 20 поступає в камеру 4, де нагріває верхню частину реторти — зону сушки палива. В зоні 
сушки витрачається близько 45 % усієї кількості тепла, тому цю частину реторти обігрівають димовими газами з високою температурою, не боячись її перегрівання.

Вихід напівкоксової смоли при переробці в цих печах сланцю становить близько 7,2 % від сухої його маси. 

Склад напівкоксового газу (% об.): СО2 — 20,4; Н2S — 23,9;       СО — 4,1; СтНп — 5,4; СпН2п+2 — 20,1; Н2 — 21,8; N2 — 4,3.
Натепер є дуже багато розробок печей напівкоксування, що різняться між собою апаратурним обладнанням, але принцип дії і одержання кінцевого продукту у них незмінний. Прикладом печей із зовнішнім обігрівом, відносно досконалих з точки зору організації процесу напівкоксування, є вертикальні обертові печі Борзіг–Гейссена.
Піч Борзіг–Гейссена (рис. 3.2) дозволяє здійснити нагрівання палива у відносно тонкому шарі (30–50 мм). Це збільшує рівномірність температурного поля по перетину завантаження, що є дуже важливим для печей із зовнішнім обігрівом, де температура поблизу стіни, що гріється протягом більшої частини періоду напівкоксування значно вище, ніж в центрі завантаження. Раніше вже вказувалося, що перегрів завантаження біля стіни, що нагрівається, викликає нерівномірність якості напівкоксу, так і зайвий, практично нерегульований піроліз летких продуктів напівкоксування.
У цих печах перероблюють паливо у вигляді шматків розміром не більше 15 мм. Шар палива нагрівається з двох сторін під час напівкоксування, що покращує рівномірність і збільшує швидкість прогрівання.
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Рис. 3.2. Вертикальної обертової печі Борзіг–Гейссена (а); 

схема вертикальної обертової печі Борзіг–Гейссена: 
1 — завантажувальний бункер; 2 — нерухомий циліндр; 
3 — внутрішній обертовий циліндр; 4 — направляючі полиці; 
5 — кожух з ізоляцією; 6 — обвідна труба; 
7 — знепилююча камера; 8 — піддон

Паливо завантажується з бункера 1 в кільцевий простір між двома металічними циліндрами: зовнішнім, нерухомим 2, і внут-рішнім, обертовим 3. 
Швидкість обертання внутрішнього циліндра становить             2–3 об/хв. До внутрішньої поверхні нерухомого циліндра прикріплені направляючі полиці 4, що розташовані під кутом 45 градусів. Між ними і поверхнею внутрішнього циліндра залишається простір, близько 50 мм. Паливо, що перероблюється, переміщується зверху вниз в простір між циліндром, що обертається і полицями зовнішнього циліндра. 
Обертання зовнішнього циліндра і наявність полиць сприяє перемішуванню палива і його рівномірному нагріванню.
У внутрішньому циліндрі відбувається спалювання опалювального газу, димові гази проходять по цьому циліндру паралельно переміщенню палива і далі крізь обвідну трубу 6 поступають в 
кільцевий простір між зовнішнім циліндром і кожухом печі 5, нагріваючи паливо з боку нерухомого циліндра.

Тривалість перебування частинок палива в печі від 2–3 до 
12–15 хв залежно від розміру (дрібні частинки проходять у стін печі зверху вниз швидше великих). Для розвантаження напівкоксу в нижній частині обертового циліндра прикріплена тарілка. Напівкокс, що поступає на неї, зрізається ножами. 
Парогазові продукти, що утворюються при напівкоксуванні палива, виходять з кільцевого простору між внутрішніми циліндрами і направляючими полицями у вигляді двох потоків. З верхньої частини цього простору, що відділене від нижньої, відводяться продукти, що виділяються до 250 °С (водяна пара, СО2 та ін.).

Парогазові продукти більш високої температурної стадії напівкоксування відводяться з нижньої частини кільцевого простору в систему охолодження, конденсації й уловлювання. Швидке видалення парогазових продуктів з тонкого шару палива, що нагрівається, знижує ефект їх піролізу, тому вихід смол близький до виходу, що одержується при напівкоксуванні в лабораторних умовах. 

Швидкість нагрівання палива в таких печах вища, ніж в інших печах і становить до 15 °С/хв. Піч Борзіг–Гейссена дозволяє переробляти 30–40 т/добу бурого вугілля вологістю до 20 % і отримувати окрім смоли і газового бензину, високореакційноздатний напівкокс. Відносно малий розмір його частинок обмежує можливість застосування такого напівкоксу, але він може використовуватися як добавка до шихти для коксування, одержання побутового палива і металургійного коксу шляхом шматкування різними методами (брикетування, брикетування з подальшою термообробкою).

Нижче наведені показники якості смоли, що утворюється з бурого вугілля при напівкоксуванні в цих печах (табл. 3.7).
Таблиця 3.7
Показники якості смоли, що утворюється з бурого вугілля 
при напівкоксуванні в печах Борзіг–Гейссена
	Температура початку кипіння, °С
	80

	Теплота згоряння, кДж/кг
	38766

	Вміст, %
	

	  твердого асфальту
	14,2

	  кислих олив
	16,2

	Вихід фракцій, % від смоли
	3,0

	  до 180 °С
	44,0

	  180–320 °С
	51,2

	  вище 320 °С
	0,7

	  Втрати
	26,3

	Вміст твердого асфальту у фракції, що кипить вище 
320 °С, %
	87,6

	Температура пом’якшення (за методом кільця й шару), °С
	14,2


Обертові печі із зовнішнім підігрівом зручні в експлуатації, дозволяють переробляти тверді горючі копалини широкого гранулометричного складу. 

Прикладом напівкоксових печей такого типу може бути піч KSG (рис. 3.3). 
Вона складається з двох барабанів (один в іншому), що встановлені з нахилом 6 градусів в бік видачі напівкоксу. Барабани зчеплені між собою, зовнішній встановлений на опорних роликах. Довжина барабанів 20 м, діаметр внутрішнього — 1,7 м, зовнішнього — 3,0 м, частота обертання 0,7 об/хв.
Паливо, що перероблюється, поступає у внутрішній барабан крізь завантажувальну воронку 2. У цьому барабані встановлений нерухомий шнек 3. При обертанні барабана паливо переміщується вгору, в цей час відбувається його підсушка і нагрівання до 300 °С. Потім воно переходить в простір між внутрішнім і зовнішнім барабаном і рухається вниз, нагріваючись до температури 600 °С.
[image: image50.jpg]



а

[image: image51.emf] 

2  

1  

3  

4  

5  


б
Рис. 3.3. Обертова піч із зовнішнім підігрівом KSG (а); 
схема обертової печі із зовнішнім підігрівом KSG:
 1 — опорні ролики; 2 — завантажувальна воронка; 3 — шнек; 
4 — ланцюгові скребки; 5 — патрубок для відведення 
з печі парогазових продуктів

Обігрів виконують димовими газами, що поступають крізь спеціальні димоходи. В барабан подають також перегріту водяну пару, яка є теплоносієм і, крім того, сприяє видаленню летких речовин.

Леткі продукти напівкоксування відводяться з печі крізь патрубок 5 в систему охолодження і конденсації. Тривалість напів-коксування становить близько 2,5 год, продуктивність печі до 
3 т/год. З печей з внутрішнім обігрівом найбільш ефективною є тризонна піч з переточними рукавами, що розроблена фірмою 
«Лургі» (рис. 3.4).
Піч складається з двох шахт, між якими знаходяться дві газові топки: верхня — для зони сушіння, нижня — для зони напівкоксування. Кожна шахта складається з двох камер, що з’єднанні між собою переточними рукавами 21. 
По висоті стовпа шматкового матеріалу палива, що переміщується зверху вниз по шахті печі, розрізняють три зони: сушіння, напівкоксування і охолодження напівкоксу. 
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Рис. 3.4. Тризонна піч «Лургі» для напівкоксування:
1 — розподільний пристрій; 2 — короба для відведення 
відпрацьованого теплоносія і водяної пари з камери сушіння; 
3 — короба для підсосу циркулюючого теплоносія; 4 — відстійна камера 
циркулюючого теплоносія; 5 — короба для подачі теплоносія; 
6 — вентилятор-димосос для підсосу циркулюючого газу; 
7 — змішувальна камера; 8 — вікно топки камери сушіння; 
9 — топка; 10 — змішувальна камера; 11 — пальник; 
12 — газозбірний канал; 13 — гідрозатвор; 14 — камера змішування 
зони напівкоксування; 15 — інжектор; 16 — збірний канал газу охолодження; 
17 — топка камери напівкоксування; 18 — пристрій для 
розвантаження напівкоксу; 19 — колосники для відведення 
газу охолодження; 20 — колосники для подачі теплоносія 
в зону напівкоксування; 21 — переточні рукава, що з’єднують камери печі

У зоні сушіння є три ряди коробів 2, 3 та 5 (по чотири в кожному ряду) для рівномірного розподілення димових і рециркуляційних газів по перетину печі. У результаті перетин печі шахти вдається сильно збільшити, що забезпечує зростання продуктивності печі порівняно з печами інших конструкцій
Паливо, що перероблюється, завантажують крізь розподільний пристрій 1, який рівномірного розподіляє його по перерізу шахти.

Сушіння палива проводиться сумішшю димових газів, що утворюються при згорянні зворотного (очищеного напівкоксового) газу в пальнику 11 і топці 9, і газу-рециркуляту, який надходить із се-реднього ряду колосників зони сушіння. Димові гази за температури до 1500 °С змішуються в змішувальній камері 10 з такою кількістю газу-рециркуляту, що поступає за температури 120–130 °С, щоб температура суміші сягала 300–350 °С.
Така суміш газів поступає крізь нижній ряд колосникових коробів 5, розташованих у шаховому порядку, в шари палива, що знаходяться в зоні сушіння. Паливо висушується і нагрівається до 150–200 °С. На шляху до другого ряду колосників гази охолоджуються до 120–130 °С. Частина їх (і продуктів сушіння) проходить крізь відстійну камеру 4 для видалення пилу і димососом направляється крізь шари палива, що розташовані вище, насичується парами води, що виділяються в результаті сушіння палива, і при температурі 80 °С відводиться крізь димову трубу в атмосферу.

Після сушки і в попереднього нагрівання паливо по переточним рукавам 21 надходить в зону напівкоксування. Переточні рукава попереджують змішування продуктів напівкоксування і газів сушіння. Тиск 50–100 Па в зоні напівкоксування достатній для попередження підсмоктування газів із зони сушіння. При такому гід-равлічному режимі переточні рукава заповнені напівкоксовим газом, що контролюється горінням свічок, встановлених на рукавах.
Нагрівання палива в зоні напівкоксування здійснюється сумішшю димових газів, що утворюються при горінні в пальнику і топці 17, зворотного газу, і охолоджуючого газу, який при температурі 350–400 °С надходить із зони охолодження напівкоксу. Температуру газу-теплоносія можна змінювати в достатньо широких межах 550–600 °С при звичайному напівкоксуванні, до 800–1000 °С при середньотемпературному.
Газ-теплоносій надходить в зону напівкоксування крізь чотири розподільних канали 20. Товщина шару палива між каналами в середині становить 900 мм, по краях — 450 мм, що забезпечує рівномірне розподілення теплоносія по перетину шахти. 
Газ-теплоносій разом з парогазовими продуктами напівкоксування підіймається вверх крізь шар палива, збирається над ним і при температурі до 300 °С виводиться в загальний збірний горизонтальний канал, що розташований між шахтами печі. У газозбірний канал виноситься велика кількість пилу, тому його слід періодично очищати. Із збірного каналу парогазові продукти відводяться у відділення охолодження і конденсації.

Напівкокс в нижній частині камери — зони охолодження, охолоджується до 150–200 °С зворотним газом, що надходить за температури 25–30 °С. З камери напівкоксування напівкокс передається в бункер охолодження за допомогою розвантажувального пристрою, що являє собою систему штовхачів і полиць, прикріплених до рами з металевих пластин, розташованих між газовими колосниками. Напівкокс надходить на штовхачі і полиці, за допомогою штовхачів направляється в проміжки між полицями і зсипається в бункер. Вивантаження напівкоксу з бункера відбувається через герметизуючий затвор. Залежно від вологості палива, необхідної швидкості його нагрівання й інших факторів продуктивність печі змінюється в межах 200–300 т вугілля на добу.

Матеріальний баланс процесу напівкоксування довгополум’я-ного вугілля в печах «Лургі» наведений в табл. 3.8.
Таблиця 3.8 

Матеріальний баланс процесу напівкоксування

	Надійшло
	%
	Одержано
	%

	Сухе вугілля

Гігроскопічна волога
	90

10
	Напівкокс

Смоли

Газ:

  із зони сушіння

  із зони напівкоксування

Гігроскопічна волога

Пірогенетична волога:

  із зони сушіння

  із зони напівкоксування

Втрати:

  із зони сушіння

  із зони напівкоксування
	65,16

10,68

0,09

6,08

9,09

0,18

6,01

1,0

0,90

	Всього
	100
	Всього
	100


Для напівкоксування сланцю застосовують також тунельні печі (рис. 3.5). Вони являють собою тунелі 1, всередині яких переміщаються спеціальні вагонетки 2 зі сланцем, що перероблюється. Тунель шлюзами розділений на три камери відповідно зонам процесу напівкоксування сланцю: сушки, напівкоксування та охолодження. Одночасно в тунель поміщається 21 вагонетка (загальна довжина печі 67 м). 
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Рис. 3.5. Тунельна піч для напівкоксування (поперечний перетин):
1 — тунель; 2 — вагонетка; 3 — патрубок від вентилятора; 
4 — циркуляційний вентилятор; 5 — пристрій для підведення 
димових газів; 6 — калорифер; 7 — патрубок від калорифера

Вагонетки переміщаються за допомогою штовхачів з гідравлічним приводом. Кожна вагонетка має подвійне днище: внутрішнє — решітчасте, зовнішнє — глухе зі ввареним в центрі штуцером. Переміщення вагонеток відбувається через кожні 7–9 хв таким чином, що при їх зупинці штуцер співпадає з відповідним патрубком трубопроводу газотеплоносія 3, розташованого в нижній частині тунелю. Газ-теплоносій надходить крізь штуцер у вагонетку, проходить крізь шар сланцю в ній (висотою близько 750 мм) і вентилятором 4 відсмоктується разом з леткими продуктами з камери. Теплоносій нагрівається в калориферах 6 димовими газами 5. Калорифери розміщені в обігрівальному каналі з вогнетривкої цегли паралельно технологічному тунелю.
Як теплоносій в камері сушіння використовують суміш водяної пари, що виділяється під час сушіння, з димовими газами.

Теплоносієм в камері напівкоксування є парогазові продукти напівкоксування, які відсмоктуються з камери, нагріваються в калорифері і заново поступають в цю камеру. 
У процесі багатократної циркуляції (кратність циркуляції до 12) відбувається піроліз парів смоли зі збільшенням виходу газу і більш легкої смоли, зазвичай густиною 0,95 г/см3. Надлишок циркулюючих парогазових продуктів відводиться у відділення охолодження і конденсації.
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Рис. 3.6. Апарат для напівкоксування горючих сланців 
в процесі «Ківітер»: 
1 — вузол завантаження; 2 — холодні камери; 3 — камери напівкоксування; 4 — камера для приготування теплоносія; 
5 — боковий опалювальний пристрій; 6 — камера газифікації; 7 — камера теплообміну; 
8 — розвантажувальний 
пристрій
Вагонетка з напівкоксом, частково охолодженим водяною парою в шлюзі між камерами напівкоксування і охолодження в останній кінцево гаситься водою.

За рахунок багатократної циркуляції газу-теплоносія в шарі сланцю, що перероблюється забезпечується висока рівномірність температур, що сприяє збільшенню виходу смоли, а також підвищенню теплотехнічного ККД печі. У складі летких речовин зростає вміст низькокиплячих бензинових фракцій. Не відбувається спікання палива. Ці фактори є перевагами тунельних печей. До їх недоліків відноситься складність, громіздкість і важкість експлуатації. Період напівкоксування сланцю становить –2,5 год, продуктивність — до 300 т/добу. Для напівкоксування шматкового горючого сланцю розроблений та успішно експлуатується процес «Ківітер». 

Схема основного апарату для напівкоксування (газогенератора) наведена на рис. 3.6.

Напівкоксування проводять у вертикальних ретортах неперервної дії газогенератора, в якому наряду з напівкоксуванням здійснюється процес газифікації. 

Сировина крізь завантажувальний пристрій 1 надходить у вертикальні реторти 3, де нагрівається газотеплоносієм. Теплоносій одержують спалюванням газу в опалювальних пристроях 5. Змішування газів теплоносія і подачу його в реторти для напівкоксування, здійснюють за допомогою камери підготовки теплоносія 4. 
Газовий теплоносій надходить в реторти декількома потоками в напрямку, поперечному руху шматкового палива, що перероблюється. Парогазові продукти відводяться крізь спеціальні камери. Твердий залишок напівкоксування охолоджується генераторним газом.

Продуктивність апарату — 1 тис. т сланцю за добу. Основними продуктами є сланцева смола і низькокалорійний газ, що викорис-товується як енергетичне паливо.

Парогазові продукти напівкоксування подаються в системи охолодження і конденсації. Парогазову суміш за допомогою газодувок транспортують крізь холодильники, де в одну або декілька ступенів охолоджують до 30 °С. При цьому конденсується основна кількість водяної пари і смоли. 

Смола, що залишилась у вигляді туману відділяється від газів в електрофільтрах. У скруберах різної конструкції (як правило, з на-садкою) з газу вловлюють поглинаючою оливою легкі вуглеводні — «газовий бензин», вихід якого зазвичай становить приблизно 
1 % від палива, що перероблюється. Очищений зворотний газ надходить споживачам. 

Залежно від складу і властивостей парогазових продуктів використовують різні пристрої для очищення від пилу (якщо паливо піддавали напівкоксуванню в печах з внутрішнім обігрівом), для відстоювання смоли від води та ін. До складу заводу напівкоксування можуть входити цехи з переробки газового бензину, смоли, а також напівкоксу.

3.2. Енерготехнологічна переробка палив

У даний час велику частину твердих горючих копалин використовують переважно як джерело тепла, спалюючи їх в різних топках і установках для одержання теплової енергії. В умовах зростаючої потреби в сировині для хімічної, металургійної та інших галузей промисловості внаслідок зменшення запасів нафти і природного газу всі більш актуальним стає комплексне використання твердих горючих копалин з одержанням з них як теплової енергії, так і цінних хімічних продуктів.

Розвідані світові запаси твердого палива при відповідній переробці можуть дати в десятки разів більше опалюваного газу, ніж розвідані запаси природного газу, і в 10–20 разів більше, ніж світові запаси нафти. Мінеральна частина твердих горючих копалин також є цінною сировиною для виробництва будівельних матеріалів, добрив та інших важливих продуктів. Технологічні процеси переробки твердих палив — напівкоксування, коксування, газифікація, пов’язані з витратою великої кількості енергії для нагрівання сировини, обладнання, продукції. Ступінь використання тепла, тобто енергетичний коефіцієнт корисної дії, в більшості технологічних процесів переробки палив не перевищує 50 %. Ступінь же використання тепла в енергетичних процесах — одержання, наприклад, перегрітої водяної пари в сучасних потужних енергетичних установках, істотно вище і сягає понад 85 %.

При комплексній переробці палива, тобто, при поєднанні процесу одержання енерготеплоносія (наприклад, водяної пари) спалюванням частини палива або частини продуктів його термічної переробки з технологічними процесами, що потребують витрати тепла (напівкоксування, коксування та ін.), сумарний енергетичний коефіцієнт корисної дії може бути підвищений до 85–90 % з одержанням продуктів, що знаходять широке застосування.

Метод комплексного використання палива шляхом комбінування технологічних процесів з енергетичними, направленими на виробництво енергоносіїв, одержав назву енерготехнологічна пере-робка палива.

Для цього необхідно широке впровадження енерготехнологічної схеми, яка дозволила б спалювати в топках котлів паливо, що пройшло попередню термічну переробку з одержанням смол, газів та інших хімічно цінних продуктів.

Сучасні потужні топкові пристрої для спалювання дрібнозернистого палива в енерготехнології повинні поєднуватися з процесами термічної переробки твердих горючих копалин, тому технологія термічної переробки повинна бути настільки ж високоінтенсивною. Це означає, що, по-перше, слід забезпечити високу продуктивність установок для попередньої (перед спалюванням) термодеструкції твердого палива. По-друге, сировинна база таких інтенсивних процесів термічної переробки повинна бути заснована перш за все на використанні дрібнодисперсних твердих горючих копалин, ресурси яких у зв’язку з розвитком нових методів добування великі на відміну від ресурсів шматкового палива.

Важливою є також необхідність одержання при термічній переробці твердих горючих копалин рідких продуктів з максимальним виходом і більш високої якості ніж за традиційною технологією.

Цим вимогам абсолютно не задовольняє технологія переробки твердих горючих копалин в напівкоксових печах різних систем, газогенераторах та інших пристроях. Утворені в них рідкі продукти потребують додаткових витрат для їх подальшого кваліфікованого використання. Напівкоксові печі порівняно з потужними сучасними опалювальними пристроями недостатньо продуктивні, і в більшості випадків в них можна використовувати тільки відсортоване паливо. Значним недоліком їх є також неможливість керування процесом, у якому технологічні параметри змінюються в досить широких межах, з встановленням оптимальних умов для кожної стадії процесу.

Усі ці фактори зумовили необхідність розробки нових методів термічної переробки твердих горючих копалин, які відповідали б зазначеним вимогам енерготехнології.

Науковою основою енерготехнологічного процесу є закономірності утворення парогазових продуктів при різній швидкості нагрівання палива. Підвищення цієї швидкості сприяє підвищенню виходу смол і одержання як цільового продукту максимальної кількості цінної рідкої органічної сировини. Крім того, збільшення швидкості нагрівання дозволяє підвищити продуктивність апаратів з переробки палив.
Щоб прискорити нагрівання палива, необхідно створити умови підведення тепла до кожної частинки палива і швидко прогріти всю їх масу. Для вирішення цього завдання доцільно використовувати дрібнодисперсне або пилоподібне паливо і здійснювати його нагрівання шляхом безпосереднього контакту теплоносія з частинками палива. Теплоносій може бути як газовим, так і твердим. Для ін-тенсифікації підведення тепла використовують принцип внутрішнього нагріву, коли теплоносій безпосередньо контактує з частками твердого палива. Перевага газового теплоносія в тому, що він легко транспортується, добре змішується з нагріваючим матеріалом, легко організувати нагрівання і самого газового теплоносія до досить високої температури. Однак при безпосередньому контакті з дрібнодисперсним твердим паливом газовий теплоносій забирає велику кількість пилу, який змішується з леткими продуктами термічної деструкції та при наступному охолодженні парогазової суміші і конденсації її потрапляє в смолу. Це швидко погіршує якість смоли і ускладнює технологію її подальшої переробки. 

Значним недоліком є також змішування газоподібних продуктів термодеструкції газом теплоносія, що призводить до зниження теплоти згоряння, відповідно, і цінності газу.

Твердий теплоносій не має цих недоліків, однак його інтенсивне нагрівання, транспортування з наступним відділенням від гарячого твердого залишку термодеструкції палива ускладнює експлуатацію.

Розроблені методи, що поєднують застосування обох теплоно-сіїв — газовий теплоносій застосовують, як правило, для прогрівання твердого теплоносія і для сушіння переробленого палива. Нагрівання ж палива до температур, при яких утворюються гази і пари смоли, протікання термічної деструкції, здійснюється твердим теплоносієм. Принципова схема методу зображена на рис. 3.7.


Рис. 3.7. Принципова схема термічної переробки палива 
Сире паливо (якщо необхідно) спочатку попередньо подрібнюють до шматків розміром менше 6 мм, а потім додаткового перемелюють і сушать гарячими димовими газами, що подаються від котла ТЕЦ або спеціального топкового пристрою. Кінцевий розмір частки палива мають менше 2 мм.
Температуру сушіння підтримують максимально високою, але за цієї температури не повинен проходити помітний термічний розклад палива та утворення смолистої частини летких продуктів.
Сушіння і нагрівання частинок палива здійснюється у звішеному його стані, що забезпечує відносно рівномірне прогрівання. Кінцева температура попереднього нагрівання залежить від виду палива і може коливатися від 120 до 400 °С.

Підігріте і сухе паливо за допомогою циклону відокремлюють від димових газів, змішують з теплоносієм, що циркулює в системі, і піддають термічній деструкції. У камері термічної деструкції, як правило, змішується підігріте паливо та інший дрібнозернистий матеріал — твердий теплоносій, зазвичай кокс, нагрітий до температури 800–1000 °С. Гарячий кокс одержується після часткового спалювання в окремій топці твердого залишку, отриманого в результаті термічної деструкції палива. Змішування має важливе значення, оскільки від нього залежать швидкість і рівномірність нагрівання частинок палива, що переробляється.
Для більшості палив раціональною кінцевою температурою нагрівання є 500–700 °С, тривалість перебування в реакційній зоні може становити від 1 до 20 хв. Температура і тривалість процесу залежать від властивостей викопного твердого палива.

Частина утвореного твердого залишку — напівкоксу направляться на поновлення втраченого твердого теплоносія і його підігрівання за рахунок спалювання частини напівкоксу. Парогазова суміш з камери, у якій протікає термодеструкція палива, надходить в систему охолодження і конденсації, де сконденсовані смоли відокремлюються від газів. Легкі і середні фракції одержаних смол після очищення від сірчистих сполук можуть бути використані як висококалорійне енергетичне паливо, або сировина для виробництва фенолів, парафіну, бензолу, нафталінових вуглеводнів та інших цінних продуктів. Важкі фракції смоли можуть бути використані як паливо в котельних установках, або сировина для повторного піролізу. Оскільки раціональне використання важкої смоли технологічно ускладнене, прагнуть зменшити або виключити її. Для цього застосовують ряд технологічних прийомів, сприяючих зменшенню виходу висококиплячих органічних сполук. Зокрема, між циклоном твердого теплоносія і камерою термічної деструкції палива встановлюють реактор для високотемпературного повторного високошвидкісного піролізу смоли на гарячому коксі перед його надходженням в камеру термодеструкції.

Для енерготехнологічної переробки можливо використовувати буре вугілля, застосовуючи два методи термічної переробки — з комбінованим теплоносієм і термоконтактного коксування в киплячому шарі. Схема роботи установки з комбінованим теплоносієм показана на рис. 3.8. 
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Рис. 3.8. Технологічна схема установки 
з комбінованим теплоносієм:  
1 — циклон сухого вугільного пилу; 2 — рециклон 
для досушування та підігріву вугілля; 
3 — циклон гарячого коксу; 4 — технологічна топка;
5, 6 — циклони для попереднього очищення парогазових продуктів;
7 — камера змішування реактора; 8 — реактор; 9 — шахтний вітряк;
10 — циклон гарячого вугілля

Зневоднене вугілля попередньо подрібнюють до розміру 50 мм, а потім перемелюють в шахтному вітряку 9 до розміру менше 
0,05 мм з одночасним сушінням димовими газами до вологості 4 %. Сухе дрібнодисперсне вугілля відокремлюють циклоном 1 від сушильного агенту (димових газів), досушують і підігрівають до 
250–300 °С в реторті інертним димовим газом, одержаним в технологічній топці реторти.

Для цього служить вертикальна труба 2 що з’єднує циклон гарячого коксу 3 з циклоном гарячого дрібнодисперсного вугілля 10. Гаряче вугілля відокремлюється в циклоні 10 і надходить у камеру змішування 7 реактора 8, де змішується з циркулюючим твердим теплоносієм — порошкоподібним коксом того ж палива, підігрітим у технологічній топці 4.

У результаті змішування гаряче дрібнозернисте вугілля швидко підігрівається до температури термічної деструкції (600–700 °С).
У процесі термодеструкції в реакторі 5 утворюються парогазові продукти, які після проходження циклонів попереднього очищення від пилу поступають у відділення газоочищення і конденсації.

Надлишок напівкоксу, що утворюється в реакторі, направляють в охолоджувач напівкоксу і змішувач шнекового типу, де він осмолюється важкими та середніми смолами. Засмолений напівкокс надходить на склад готової продукції.

Парогазові продукти після попереднього очищення у триступеневих циклонах 5, 6 направляють на охолодження і конденсацію. Спочатку конденсують важку смолу, потім у електрофільтрах вловлюють середню смолу і фенольну воду. Важку і середню смоли використовують для осмолення напівкоксу або як паливо.

Легкі фракції смоли конденсуються на наступному ступені охолодження парогазових продуктів до 30 °С. Ця смола є цінною  хімічною сировиною. Сухий газ і засмолений для запобігання самозайманню напівкокс направляють споживачу.

Високий тепловий ККД (90 %) забезпечується за рахунок замкнутості схеми по основному циклу, що дозволяє утилізувати тепло побічних продуктів (табл. 3.9). Відходами виробництва є димові гази з температурою 110–125 °С і фенольна вода в кількості 7,5 т/год, стиснена у топці котла.

Таблиця 3.9

Продукти одержані методом з комбінованим теплоносієм

	Продукти
	Теплота згоряння, МДж/кг
	Вихід, т/год
(% від вихідного)

	Осмолений кокс
	28,0
	68,5 (39,1)

	Легкі смоли
	41,9
	2,9 (1,6)

	Газ
	20,4
	18,4 тис. м3/г


Схема відділу термічної деструкції палива в киплячому шарі твердого теплоносія зображена на рис. 3.9.
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Рис. 3.9. Технологічна схема термоконтактної 
переробки вугілля в киплячому шарі: 
1, 3, 5 — шнеки; 2 — циклон сухого вугілля; 4 — теплообмінник-адсорбер; 
6 — циклони реактора; 7 — реактор; 8 — коксонагрівач; 
9 — коксопровід; 10 — циклон коксонагрівача; 11 — охолоджувач напівкоксу

Сире вугілля шнеком 1 подається в тракт сушіння, де підсушується димовими газами, що виходять з коксонагрівача 8. Підсушене вугілля відокремлюється від димових газів в циклоні 2 і подається шнеком 3 в теплообмінник-адсорбер 4, у якому відбувається його змішування з парогазовою сумішшю, що надходить з циклонів 
реактора 6.
Частинки вугілля адсорбують важку частину смоли і шнеком 5 направляють в реактор 7, у якому вугілля змішується з гарячим коксом, що надходить з коксонагрівача 8 по коксопроводу 9. Вугілля нагрівається до заданої температури з утворенням напівкоксу і парогазових продуктів.

Циркуляція напівкоксу між реактором 7 і коксонагрівачем 8 здійснюється самоплинно в псевдозрідженому стані за рахунок різниці гідростатичного тиску в спадаючих і відвідних коксопрово-дах 9. Різниця тиску підтримується за рахунок продувки напівкоксу газами в трубопроводі, що подає надлишковий напівкокс, який перейшов в коксонагрівач, накопичується там і виводиться через охолоджувач 11.

Парогазова суміш з реактора 7 після очищення від пилу в циклонах 6 проходить через теплообмінник-адсорбер 4, де утилізується частина її тепла і адсорбуються висококиплячі компоненти смоли, які направляються для кінцевого очищення від пилу, охолодження, конденсації і уловлювання смол.

Твердий теплоносій нагрівається в коксонагрівачі 8 за рахунок тепла напівкоксу, що спалюється в киплячому шарі. Для цього через решітки в киплячий шар подається повітря. Утворені димові гази очищаються від пилу в циклонах 10 і надходять у тракт сушіння. Температура в реакторі підтримується на рівні 540 °С, в коксонагрівачі — 680 °С.

Можливе здійснення високотемпературного варіанта, при якому температура в реакторі сягає 750–830 °С, в коксонагрівачі —           850–950 °С. У цьому випадку як твердий залишок одержують 
дрібнодисперсний кокс і парогазові продукти з великим вмістом бензольних і нафталінових вуглеводнів.

Енерготехнологічна схема комплексного використання горючих сланців передбачає термічну їх переробку в агрегаті з твердим теплоносієм. Товарними продуктами є малосірчисті масла і висококалорійний напівкоксовий газ, завдяки яким економічно вигідно споруджувати сучасні енергоблоки великої потужності.

У США та інших країнах на сланцехімічних комбінатах успішно працюють промислові установки, принципова схема яких показана на рис. 3.10. Термічну деструкцію сланцю в цьому процесі проводять в обертовому реакторі барабанного типу.

Сланець, попередньо подрібнений до класу менше 15 мм, подають у сушарку аерофонтанного типу, де його сушать і попередньо нагрівають димовими газами від котла-утилізатора з температурою газів близько 600 °С. Далі газова суспензія сланцю направляється у двоступеневий циклон 2, в якому сланець відокремлюють від сушильного агента і подають у змішувач 8. В ньому відбувається змішування сланцю з твердим теплоносієм — нагрітою золою, 
одержаною при допалюванні твердого залишку термічної переробки сланцю у технологічній топці 5. 

У змішувачі починається процес термічної деструкції сланцю, що завершується в обертовому барабанному реакторі 7.

Паливо знаходиться в реакторі протягом 10–20 хв, переміщаючись за цей час відповідно з нахилом барабана від входу до виходу, з якого утворені парогазові продукти і твердий залишок надходить в пилову камеру 6, де відокремлюються парогазові продукти. Далі вони направляються до відділення охолодження і конденсації, а твердий залишок в технологічну топку 5.

Рис. 3.10. Технологічна схема термічної переробки палива 
в реакторі барабанного типу:

 1 — аерофонтанна сушарка; 2 — циклон сухого сланцю;
3 — циклон теплоносія; 4 — байпас; 5 — технологічна топка; 
6 — пилова камера; 7 — реактор; 8 — змішувач; 
9 — зольний теплообмінник; 10 — котел-утилізатор; 11 — зольний циклон

У топці здійснюють спалення твердого залишку і нагрівання золи, що використовується надалі як твердий теплоносій. Для цього в нижню частину топки подають повітря, що використовується також для транспортування золи по тракту.
Частина її через байпас 4 направляють в циклон 3 і далі в змішувач 8 для нагрівання сухого сланцю. Іншу кількість (надлишок) золи через циклон 11 подають в зольний теплообмінник 9 для нагрівання повітря, що надходить в котел-утилізатор 10. Охолоджена зола виводиться з циклу. Димові гази догоряють в котлі-утилізаторі в потоці повітря, нагрітому до 440 °С, температура горіння при цьому становить 880 °С. Топкові гази після котла-утилізатора направляються в сушарку сирого сланцю. Відходами виробництва є димові гази з температурою до 150 °С (з циклону 2) і зола з теплообмінника 9 (табл. 3.10).
Таблиця 3.10

Продукти переробки сланцю
	Продукти
	Теплота згоряння, МДж/кг
	Вихід, 
г/кг сланцю

	Рідке котельне паливо 
	37,0
	90

	Рідке газоподібне паливо
	390
	40

	Напівкоксовий газ
	46,1 (на 1 м3)
	46,2

	Газовий бензин 
	41,2
	(39,6 м3)

	Водяна пара:

	  тиск, МПа
	3,9
	–

	  температура, °С
	400
	–


Розрахунки показують, що витрати на виробництво рідких палив і газу шляхом переробки сланців за цією технологією не перевищують витрати на виробництво мазуту і природного газу.

Вузьким місцем методів енерготехнологічної переробки палив є відсутність способу глибокої хімічної переробки смол, що містять велику кількість різноманітних сполук. Комплексне енерго-технологічне використання твердих палив з високим хімічним потенціалом є одним із важливих напрямків заміни нафтопродуктів для виробництва енергії та одержання сировини для органічного синтезу.
3.3. Одержання коксу високотемпературним коксуванням
Високотемпературне коксування, або просто коксування — це процес термічної переробки твердих горючих копалин за температури 1000–1100 °С. При цьому одержують твердий залишок — кокс.

Одночасно з коксом під час високотемпературної термічної переробки твердих горючих копалин одержують хімічні продукти —смолу, коксовий газ, бензольні вуглеводні, феноли та ін., що використовуються в хімічній та інших галузях промисловості. Кокс і хімічні продукти коксування виробляються на сучасних коксохі-мічних заводах, що мають у своєму складі основні виробничі цехи і допоміжні служби.

До основних виробничих цехів відносять: 

1) вуглепідготовчий цех, де здійснюються приймання, зберігання, підготовка вугілля та одержання вугільної шихти для коксування;

2) коксовий цех, у якому відбувається термічна переробка ву-гільної шихти з одержанням коксу і парогазових продуктів коксування;

3) цех охолодження та вловлювання парогазових продуктів, виділення хімічних продуктів (аміаку, сирого бензолу, смоли та ін.); 

4) цехи з переробки хімічних продуктів (ректифікації, смоло-перегонний, пекококсовий та ін.), що виділені з цехів уловлювання.

До допоміжних служб належать: залізничний і ремонтно-механічний цехи, центральна і цехова заводська лабораторії, відділ технічного контролю, енергетичний та ін.

Кокс є найважливішою вуглецевою сировиною та використовується в різних галузях промисловості як відновлювач і паливо для виплавки металів, сплавів, у виробництві фосфору, карбіду кальцію та інших хімічних продуктів.

Основним споживачем коксу є доменне виробництво, в якому витрачається 80–90 % усього виробленого коксу. Залежно від об-ластей застосування коксу до нього ставляться різні вимоги за фізико-хімічними та фізико-механічними властивостями.
3.3.1. Підготовка вугілля до коксування

Підготовка вугілля до коксування складається з таких технологічних операцій:

· розвантаження, складування і усереднення вугілля; складання вугільних шихт заданого складу з різних марок вугілля;

· збагачення вугілля або вугільних сумішей; дроблення і подрібнення вугілля;

· змішання вугілля і забезпечення вугільної шихтою коксових печей.

Відповідно до цього вуглепідготовчі підрозділи коксохімічних виробництв складаються з таких відділень: відділення приймання вугілля, складу, відділення дозування, дробильного та відділення приготування шихти. До складу деяких виробництв входять збагачувальні фабрики.

У зв’язку з нестачею вугілля, з яких при самостійному коксуванні можна одержати металургійний кокс високої якості, виникає необхідність коксування суміші вугілля різних марок, тобто шихти. Шихтування є специфічною особливістю коксохімічного вироб-ництва.

Вугільна шихта, що використовується для коксування, повинна відповідати таким основним вимогам:

· забезпечувати одержання металургійного коксу заданої міцності, гранулометричного складу, зольності, сірчистості і з іншими регламентованими властивостями при високих техніко-еконо-мічних показниках коксохімічного виробництва;

· володіти необхідним хімічним потенціалом для забезпечення  виходів хімічних продуктів коксування необхідної кількості та складу;

· забезпечувати нормальне ведення технологічного процесу (при шаровому коксуванні без ускладнень повинно відбуватися вивантаження коксу з коксової камери, в процесі коксування не повинний створюватися небезпечний тиск на стіни камери).

При складанні вугільних шихт визначальними є властивості окремих компонентів, особливості їх взаємодії при коксуванні і технологічні можливості процесів підготовки і коксування.

Перш за все слід враховувати індивідуальні властивості вугілля окремих марок і вплив їх на процес новоутворень, виходячи з того, що газове вугілля сприяє отриманню крихкого і тріщинуватого коксу; жирне вугілля забезпечує хороше спікання шихти, але його надлишок призводить до одержання коксу, який проявляє стійкість до стирання, але легко дробиться внаслідок високої тріщинуватості. Коксове вугілля є найкращим компонентом для одержання високоміцного металургійного коксу.

Для одержання міцного коксу необхідно таке поєднання компонентів в суміші, при якому забезпечувалися б її оптимальне зпечення і максимальна коксованість. 
При складанні шихт слід враховувати сумісність властивостей продуктів термічної деструкції вугілля по температурним межам пластичного стану і динаміці газовиділення — температурні інтервали пластичності і періоди максимального газовиділення компонентів шихти повинні максимально збігатися. Це визначає необхідність присутності в шихті вугілля різних марок. 
Кількісними характеристиками вугільних шихт є компонентний склад (%, мас.), зпечення, зольність, вихід летких речовин, сірчистість та інші показники.

Для одержання міцного металургійного коксу, що відповідає вимогам сучасного доменного процесу (M25 не нижче 88–90 %, М10 не вище 6–7 %), вміст зпеченого вугілля марок Ж, К і ОС в шихті має бути не нижче 70 %. Для одержання міцного металургійного коксу товщина пластичного шару вугільних шихт повинна бути оптимальною і відповідати 16–20 мм. При цьому вихід летких речовин досягає 25–28 %. Зольність вугільних шихт не повинна перевищувати 7,5–8,5 %.

Високим вмістом сірки (до 2–2,5 %) відрізняється шихта донецького вугілля. 

Важливими технологічними прийомами при підготовці вугільних шихт є їх дроблення і змішування.

Дроблення шихт — обов’язкова ланка в технології їх підготовки до коксування, так як при цьому досягається хороше перемішування компонентів шихти і створюються сприятливі умови для спікання, різних вугільних зерен.

На коксохімічних заводах рівень дроблення вугілля та шихт характеризується вмістом в них матеріалу класу 0–3 мм (% мас.). Як додаткові показники використовують вміст класу більше 6 мм (кількість великих класів) і класу 0–0,5 мм (вміст пилоподібних частинок).

Показник помолу вугілля і шихти коливається в досить великих межах — вміст приблизно від 70 до 95 % класу 0–3 мм, що пов’язано з широким діапазоном властивостей вугілля, що застосовуються для коксування, різними умовами підготовки та коксування шихти.

Дуже важливо правильно визначити рівень дроблення вугільної шихти, оскільки ця стадія є затратною. При підвищенні помолу до певної межі збільшується міцність коксу, але одночасно знижується насипна густина вугільної шихти, а значить, і продуктивність коксових печей. Через запиленість погіршуються умови праці на стадії підготовки вугілля і на коксових печах. При дуже низькому помолі не вдається одержати міцний кокс, тому для кожної шихти визначають оптимальний рівень її дроблення дослідним шляхом.

Показано, що чим вище зпеченість шихти, тим нижче може бути рівень її дроблення. 
На заводах, що працюють на донецькому вугіллі, рівень дроблення шихти низький (вміст класу 0–3 мм 73–75 % ). Це пояснюється головним чином відносно більш високою спікливістю до-нецького вугілля відповідних марок.

При дробленні недостатньо збагаченого вугілля в шихті великих класів концентруються частинки, що не спікаються або мало спікаються, які є джерелами місцевих напруг і тріщин в коксі. Негативний вплив цих частинок на якість коксу зменшується лише при більш мілкому дробленні. Таким чином, чим більше в шихті інертних часток (породи і мінералізованих вугільних зерен), тим вище повинен бути рівень її дроблення. Однак існують способи дроблення, які дозволяють направлено регулювати властивості матеріалів окремих класів крупності, зокрема підвищувати спікливість і знизити зольність шихти великих класів, тобто при виборі рівня дроблення шихти необхідно враховувати технічні можливості вуглепідготовчого цеху.

Важливою характеристикою вугільної шихти є її густина. Чим вищий цей показник, тим більше завантаження коксових печей і кращі умови спікання вугільних часток в процесі коксування. 

Насипна густина вугільної шихти залежить від їх вологості і гранулометричного складу.

Встановлено, що мінімальна густина насипної маси шихти спостерігається при її вологості в межах 8–10 % мас. Зі зменшенням або збільшенням вологості насипна густина шихти збільшується.

Вугільна шихта, що застосовується при коксуванні, має вологість, в середньому, 7–9 %, що відповідає мінімальному значенню насипної густини, це пояснюється тим, що вугілля шихти такої вологості найбільш придатне для переробки, перемішування на конвеєрі, перевантаження, дозування та інших операцій. Велика вологість призводить до налипання вугілля на поверхню транспортувальних пристроїв і бункерів, а низька — до надмірного пилевиділення, особливо на перевантаженнях.

Насипна густина шихти обернено пропорційна ступеню подрібнення, чим вищий ступінь, тим нижче густина.

Відомі різні схеми дроблення вугільних шихт. Основними агрегатами при підготовці шихти є дробарки (як правило, молоткові), змішувачі та класифікатори. Найбільш простими схемами підготов-ки шихти є ДШ (дроблення шихти) і ДК (дроблення компонентів).
При ДШ вся шихта піддається одноразовому дробленню у відкритому циклі або декількох молоткових дробарок. За схемою ДК кожен компонент піддається дробленню в окремій дробарці при цьому всі компоненти дробляться до однакового рівня. 
Похідними цих схем є схеми ГДК (групового дроблення компонентів) і ДДК (диференційного дроблення компонентів). У них здійснюється роздільне (диференційне) дроблення вугілля або 
кожного компонента до різного рівня.

Головним недоліком схем ДК, ГДК і ДДК є необхідність змішування компонентів шихти після дроблення; перевагою — можливість дробити кожен компонент або групи близьких за властивостями компонентів до певного ступеня, що забезпечує сприятливі умови коксування даного компонента і всієї шихти в цілому. Наприклад, при дробленні за цими схемами є можливість більш тонко дробити слабоспечене вугілля та не перевищувати ступінь дроблення вугілля з підвищеною спікливістю.

Схема ДШ позбавлена цієї переваги: при спільному дробленні всієї маси шихти найбільш тонко подрібнюються менш міцне спечене вугілля, а тверді слабоспечені частини зосереджуються у великих класах, що негативно впливає на якість коксу. Однак у цій схемі відсутня додаткова стадія змішування компонентів, оскільки воно здійснюється одночасно з дробленням.

Останнім часом набули поширення схеми вибіркового дроблення (ВД), відповідно до яких з маси шихти за допомогою класифікаторів виділяється частина вугілля, що потребує дроблення. Як класифікатори використовують грохоти (механічна сепарація — МС) або сепаратори з киплячим шаром, який створюється потоком повітря (пневматична сепарація — ПС). Іноді в схемах використовують обидва види сепарації.

За схемою ВД-МС (рис. 3.11, а) попередньо подрібнена (0–25 мм) шихта обмаслюється в барабанному змішувачі для кращого поділу на грохотах. Підрешітний продукт (0,6–0,10мм) направляється на коксування, а надрешітний після дроблення повертається на грохот.
У схемі ШД-ПС (рис. 3.11, б) як класификатор використо-вується сепаратор з киплячим шаром, у якому поділ шихти відбувається не лише за крупністю, а й за густиною. Великі частки надходять на коксування, а більш мінералізовані слабоспікливі знаходяться в замкнутому циклі дробарки-сепаратора доти, доки не будуть подрібнені до необхідної крупності. Чим важче частка, тим при меншій крупності вона потрапляє в кінцевий продукт, що створює більш сприятливі умови для утворення міцного коксу. 
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Рис. 3.11. Схема вибіркового дроблення 
з механічною класифікацією (а), пневматичною сепарацією (б): 
1 — барабанний змішувач; 2 — грохот з електропідігрівачем сит; 
3 — дробарка; 4 — пневматичний сепаратор
Підготовка вугілля способом вибіркового дроблення дозволяє більш рівномірно розподіляти вугільний матеріал по класам крупності. При підготовці вугілля за схемою з ПС цей розподіл є принципово іншим — великі класи шихти складаються переважно з малозольних зерен, а мінералізовані частинки і дюріти концентруються в дрібних класах.

Такий же розподіл вугільного матеріалу по класах спостерігається при підготовці шихт у вентильованому дробильному контурі (схема ВДК). Додаткова перевага цієї схеми дроблення — поєднання процесів сепарації та дроблення (рис. 3.12). 
Вибір раціональної схеми подрібнення вугільних шихт залежить головним чином від їх спікливості, а при близьких показниках спікливості — від наявності в шихті інертних і слабоспікливих частинок, тобто від ступеня збагачення і петрографічного складу.
Важливою умовою одержання якісного коксу є ретельне змішання компонентів вугільної шихти. 
Вугілля різних марок розрізняється за спікливістю, коксованістю, виходом летких речовин, а також за зольністю, сірчистістю та іншими показниками. Внаслідок цього навіть досить тонко подрібнені, але погано змішані вугілля при коксуванні можуть утворити неоднорідний в об'ємі коксової камери кокс.

Особливо велике значення має змішування при окремому дробленні компонентів або частини шихти (схеми ДК, Г ДК, ДДК і схеми вибіркового дроблення з відкритим циклом).

Рис. 3.12. Схема підготовки шихти 
у вентильованому дробильному контурі: 
1 — дозатор; 2 — вентильована дробарка; 3 — розширювальна 
камера-сепаратор; 4 — регулюючі заслінки; 
5 — циклон; 6 — класифікаційна труба

Компоненти вугільної шихти змішуються при її перевантаженні з конвеєра на конвеєр, в жолобах, на вуглезбагачувальних фабриках в процесі збагачення, при попередньому і остаточному дробленні. Ступінь змішування вугільних шихт можливо визначати різними методами, з яких найбільш простим є розрахунок коефіцієнта змішування:



,

де n, n1 — відповідно число проб шихти, відібраних по зрізу її потоків, у яких визначений контрольний показник, та з відхиленнями від середнього контрольного показника більше заданого.

Як контрольний показник використовують зазвичай вихід летких речовин. Проби шихти відбирають з різних точок поперечного перерізу потоку шихти, що поступає на коксування.

Більш правильне уявлення про ступінь змішування шихти можна одержати, користуючись коефіцієнтом однорідності:

,
де 
[image: image61.wmf]2

φ

σ

 — дисперсія контрольного показника за даними аналізів відібраних проб; 
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 — дисперсія контрольного показника в абсолютно незмішаній шихті; 
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a

 — дисперсія, обумовлена помилкою аналізу.

Коефіцієнт однорідності шихт на вітчизняних заводах дорівнює 87–95 %. 

3.3.2. Вимоги до якості коксу

Коксом називають тверді горючі залишки, які утворюються при термічному впливі на органічну сировину без доступу повітря. 
Властивості твердих залишків залежать від вихідної сировини та умов її нагрівання, тому розрізняють окремі види коксу. Для більш точної характеристики після загальної назви «кокс» для кожного виду вказують додатково або температуру коксування, або сировину, або призначення.

На практиці залежно від кінцевої температури нагрівання тверді коксові залишки мають такі назви (табл. 3.11).
Таблиця 3.11

Назва коксу

	Коксові залишки
	Кінцева температура нагрівання, °С

	Низькотемпературний кокс 
	450–600

	Кокс середньотемпературного коксування
	650–800

	Високотемпературний кокс
	Понад 950


Зазвичай високотемпературний кокс називають просто коксом. 
Залежно від сировини, з якої одержано твердий залишок, розрізняють буровугільний, торф’яний, кам’яновугільний, пековий та інші види коксу. Назви «доменний» і «ливарний» кокс вказують на процеси або виробництва, де використовується даний вид коксу.

Форма і розмір шматків коксу залежать від вихідної сировини, умов коксування і конструкцій коксових печей. Колір коксу змінюється від сріблястого до темно-сірого.

Для повної характеристики якості коксу визначаються його фізичні, хімічні, фізико-хімічні та фізико-механічні властивості.

До фізичних властивостей коксу відносяться: мікроструктура, справжня і уявна густина, пористість, міцність, електричний опір і теплові властивості (теплоємність, теплопровідність, температуро-провідність). Густина коксу коливається від 1870 до 1950 кг/м3 і залежить від вихідного вугілля або шихти, з якої одержано кокс, умов та температури кінцевого нагрівання. Чим вища кінцева температура нагрівання вугілля, тим більша істинна густина коксу. Загальну пористість коксу (у %) розраховують за формулою:



,

де dс і dу — справжня і уявна густина коксу.

Загальна пористість різних видів коксу коливається в широких межах — 20–60 %. Загальна пористість доменного коксу, одержаного в камерних печах, коливається в межах 43–50 %.

Електричний опір (або зворотна величина електропровідності) залежить від вихідної сировини, з якої одержано кокс, швидкості і кінцевої температури коксування. Як правило, чим нижче ступінь метаморфізму вугілля, вище швидкість і менша кінцева температура коксування, тим більший питомий електричний опір коксу. 
Питомий опір доменного коксу знаходиться в межах                0,7–1,0 Ом∙м, а коксу з газового вугілля для електротермічних виробництв — 1,0–2,0 Ом∙м.

Теплоємність коксу збільшується при підвищенні кінцевої температури коксування і зменшенні зольності коксу. Середня питома теплоємність промислового доменного коксу коливається від 1,4 до 1,5 кДж/(кг∙°С). Теплопровідність коксу залежить від його структури і зольності і становить за кімнатної температури 
0,46–0,93 Вт/(м∙°С), а за температури 1000 °С — 1,7–2,0 Вт/(м∙°С).
Під хімічними властивостями коксу розуміють вологість, вихід летких речовин, зольність, сірчистість, фосфористість, визначених за результатами технічного аналізу та елементний склад — вміст вуглецю, водню, кисню, азоту та ін., а також теплоту його згоряння.

Волога і зола, що містяться в коксі, є, як правило, баластом і знижують його цінність. Вологість коксу залежить від методів і умов його охолодження після видачі з коксових печей. 

Зольність коксу визначається в основному зольністю вихідного вугілля або шихти, з якої одержано кокс.

Сірчистість коксу є важливою характеристикою його якості, так як сполуки сірки, що містяться в коксі, порушують технологічні процеси, у яких він бере участь. При цьому погіршується якість одержаних продуктів, посилюється корозія апаратури і забруднюється навколишнє середовище. 

Вихід летких речовин залежить від кінцевої температури коксування і для різних видів коксу коливається від 0,7 до 3,0 %. Еле-ментний склад промислового коксу (у % при розрахунку на горючу масу) коливається в межах: вуглець — 96–98; водень — 0,4–1,0; азот 0,5–2,0; кисень 0,2–1,5 і сірка 0,3–2. Теплота згоряння коксу, залежно від його елементного складу і зольності, становить         28050–31400 кДж/кг.

До фізико-хімічних властивостей коксу відносять його реакційну здатність, яку визначають за швидкістю реакції відновлення вуглецем кисневмісних газів або твердих оксидів (Fе2О3; Р2О5; SiO2 та ін.).
Найбільш поширеним методом визначення реакційної здатності або активності коксу є відновлення його СО2, оскільки в доменному процесі цей процес має вагоме значення і багато в чому визначає хід доменної плавки. У літературі зустрічається також термін «відновлювальна властивість», який застосовується для характе-ристики коксу, що використовується як відновлювач руд в електротермічних процесах.

Чисельна реакційна здатність виражається константою швид-кості реакції:

C + CO2 <=> 2CO = 160,1 кДж/моль.
Реакційна здатність коксу залежить від ступеня метаморфізму вугілля, з якого він одержаний, швидкості і кінцевої температури коксування. Найменшу реакційну здатність мають кокси, одержані з вугілля високого ступеня метаморфізму. 

Збільшення кінцевої температури коксування приводить до зниження реакційної здатності.

Під фізико-механічними властивостями розуміють гранулометричний склад і міцність коксу. На практиці звичайно мають справу не з окремим шматком коксу, а з його масою, що являє собою сукупність шматків і пустот між ними (насипна маса). Тому, говорячи про фізико-механічні властивості коксу, мають на увазі фізико-механічні властивості окремих шматків і маси коксу. 
Насипна густина маси доменного коксу знаходиться в межах від 420 до 485 кг/м3.

Властивості насипної маси коксу визначаються крупністю 
шматків, формою, гранулометричним складом. Постійність цих властивостей залежить від міцності шматків коксу — стабільності гранулометричного складу коксу при дії на нього дроблящих і зусиль стирання.

Розмір шматків коксу, який визначається ситовим аналізом, гранулометричний склад, є важливим показником якості коксу. Від гранулометричного складу коксу залежить газопроникність шихтових матеріалів у доменних, шахтних і електротермічних печах, що багато в чому визначає ефективність роботи цих агрегатів.

Шматки коксу, залишилися на ситі з меншим розміром отворів і пройшли через отвори більшого розміру, утворюють клас крупності коксу. Так, шматки, які пройшли через сито з отворами розміром      20 мм і залишилися на ситі з отворами 10 мм, утворюють клас 
крупності 10–20 мм. Таким чином, гранулометричний склад коксу можна характеризувати відсотковим вмістом в коксі різних класів крупності.

Ступінь нерівномірності коксу за крупністю можна оцінити за допомогою коефіцієнта, що показує відносний діапазон розмірів шматків для заданої частини оцінюваної маси коксу. Розміри шмат-ків відповідають розмірам отворів сит. Для доменного коксу характерні розміри сит, на яких залишок відповідно дорівнює 10 і 90 % маси просіву коксу. У цьому випадку коефіцієнт нерівномірності визначається за формулою


,

де d1, d2, dm — розміри отворів сит, на яких залишається відповідно 90, 10 і 50 % маси даного коксу (в мм). 

Коефіцієнт рівномірності дорівнює:
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Важливим показником якості коксу є його тріщинуватість, що істотно впливає на стабільність деяких інших показників якості коксу. Розрізняють поздовжню, поперечну і загальну тріщинуватість, яку оцінюють за кількістю протяжності тріщини на поверхні шматка. Тріщинуватість коксу залежить від властивостей вихідного вугілля і умов його коксування.

Міцність коксу має велике значення для визначення його при-датності для різних процесів і тому відноситься до найбільш важливих показників якості. У поняття «міцність коксу» входить міцність шматка коксу, яка багато в чому залежить від тріщинуватості, а також міцність матеріалу (речовини) коксу. Остання визначається міцністю матеріалу стінок пор та їх розподілом за розміром та залежить від вугілля та умов його коксування. Цінність коксу визначають різними показниками його властивостей. 

Немає єдиного методу, який би давав можливість оцінити якість коксу за одним параметром. 

Методи оцінки міцності коксу. Найбільше поширення одержали методи оцінки міцності коксу в барабані.

При визначенні міцності коксу в барабані пробу масою 410 кг, що складається з 12–15 порцій шматків коксу, які залишилися на ситі з квадратними отворами 25(25 мм, поміщають в барабан діаметром 2 м, шириною 0,8 м. По колу барабана зі щілиною 25 мм встановлені круглі колосники діаметром 25 мм. Барабан обертається з частотою  10 об/хв протягом 15 хв. При обертанні барабана через щілини між колосниками провалюються дрібні шматки, що утворилися під дією дроблящих і зусиль тертя на вихідну пробу коксу. Після 150 обертів барабан зупиняють, вивантажують кокс і зважують залишок, в барабані, розсіюють подрібнений продукт на ситах з квадратними отворами 25(25 і 10(10 мм і зважують кожний одержаний клас окремо.

Залишок в барабані є комплексним показником, що характеризує ситової склад і міцність шматків коксу, тобто, його кількість. Вихід дрібного класу менше 10 мм визначає стирання коксу, тобто, міцність його речовини.

Метод оцінки міцності коксу у великому барабані досить добре характеризує якість коксу і поведінку його в доменному процесі. Однак, внаслідок великої трудомісткості методу були розроблені нові способи оцінки міцності коксу.

Визначення міцності коксу в малому барабані (ГОСТ 8929). Для випробування беруть, дві проби коксу масою 50 ± 5 кг кожна, складені з класів коксу крупністю більше 60 мм, пропорційно вмісту в товарному коксі класів понад 80 і 60–80 мм (сита з квадратними отворами) і надрешітного продукту при розсіві класу 40–60 мм на ситі з круглими отворами діаметром 60 мм.

Відібрану пробу коксу завантажують у сталевий барабан діа-метром 1000 мм і довжиною 1000 мм, що обертається з частотою 25 об/хв протягом 4 хв. На внутрішній поверхні барабана по всій довжині приварені через кожні 90 градусів чотири куточки розміром 1000(50(10 мм. Після 100 обертів кокс з барабана вивантажують і розсіюють на ситах з круглими отворами діаметром 60, 40, 20 і 10 мм.

Показниками міцності є вихід коксу класу розміром понад       40 мм (М40) і менше 10 мм (М10), що розраховуються у відсотках до маси вихідної проби. Показник М40 характеризує міцність шматка, а М10 — міцність речовини коксу, або його стирання. 

Метод визначення міцності коксу в малому барабані аналогічний методу визначення, прийнятому Міжнародною організацією зі стандартизації (ІСО).

Однак, оскільки він недостатньо точно характеризує всю масу коксу, що надходить на плавку в доменну піч (великою і до 60 мм), був розроблений і прийнятий новий метод визначення міцності доменного коксу (ГОСТ 5953).

Для випробування беруть пробу коксу, складену пропорційно вмісту в товарній масі коксу всіх класів розміром шматків понад       25 мм (умови випробування і конструкція барабана ті ж, що і в     ГОСТ 8929). Після випробування в барабані (100 обертів) кокс розсіюють на ситах з квадратними отворами. Як показник міцності приймають кількість коксу (%) розміром шматків понад 25 мм (М25) і менше 10 мм (М10).

За даними ситового аналізу до і після випробування в барабані можна визначити коефіцієнт подрібнення коксу КД, який визначається як відношення середнього діаметра шматків до випробування до середнього діаметра шматків після випробування в барабані, вираженому у відсотках. На показник міцності коксу істотно впливає його вологість і гранулометричний склад. Чим вище вологість коксу і більше його розмір, тим менше показник М10 і кількість провалу у великому барабані. Тому випробування необхідно проводити при певній вологості або перераховувати міцність коксу з урахуванням його вологості.

Структурну міцність речовини коксу визначають руйнуванням зерен розмірами 3–6 мм в сталевих циліндрах, куди поміщають металеві кулі, що обертаються з частотою 25 об/хв протягом 4 хв. Структурна міцність оцінюється за кількістю ( %) шматків коксу, що залишився на ситі крупнішому за 1 мм.

Коефіцієнт газопроникності, що характеризує міцність шматка і речовини коксу, був запропонований К. І. Сисковим. Цей показник розраховують за даними ситового складу коксу до і після впливу на нього руйнівних зусиль з використанням критерію подібності насипної маси коксу, приведеного до однакової стадії руйнування.

Коефіцієнт газопроникності розраховують за формулою:



,

де Г0, Г100 — коефіцієнти газопроникності вихідного коксу і коксу після 100 обертів в барабані; П — показник міцності (кг∙об/м2), який розраховують за формулою
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де S0, S100 — питомі поверхні шматків коксу до і після руйнування в барабані, см2/кг; ПS0, — робота утворення коксу необхідного ситового складу, що завантажується в барабан; 70 — середня робота утворення доменного коксового ситового складу (знайдена експериментально).

Коефіцієнт газопроникності Г для доменного коксу коливається в межах 230–290.
Області застосування коксу, залежно від яких кокс поділяється на такі групи:

· доменний кокс — застосовується для виплавки чавуну в доменних печах;

· ливарний кокс — застосовується для виплавки чавуну та інших металів в огрануванні;
· кокс для електротермічних виробництв — застосовується для одержання феросплавів, фосфору, карбіду кальцію та інших матеріалів;

· кокс для агломерації руд;

· кокс для шахтних печей — використовується для випалювання вапняку, одержання міді, нікелю та інших кольорових металів;

· кокс для побутових цілей — застосовується для одержання необхідного тепла для обігріву житлових приміщень. 
Усі ці області застосування коксу різні, тому вимоги до якості коксу та сировина для його одержання і технологічні параметри повинні відрізнятися.

Доменний кокс. Виплавка чавуну із залізовмісних руд здійснюється в доменних печах, тому процес називається доменним.
Доменна піч (рис. 3.13, а) являє собою шахту (рис. 3.13, б) круглого перетину, футерованою вогнетривкою кладкою, з корисним об’ємом до 6000 м3.
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Рис. 3.13. Доменна піч: 
а — загальний вигляд; б — шахта печі;                 
1 — захисні сегменти колошника; 2 — великий конус; 
3 — приймальна воронка; 4 — малий конус; 5 — розподільник шихти; 
6 — воронка великого конуса; 7 — похилий міст; 8 — скіп; 
9 — повітряна фурма; 10 — чавунна льотка; 11 — шлакова льотка

Шихта, що складається із залізної руди, флюсів і коксу, подається на колошник печі скіпами, а повітря, необхідне для ведення процесу і попередньо нагріте в повітронагрівачі до температури    1100–1300 °С, направляється в піч через спеціальні пристрої — фурми, встановлені по колу горна. Через фурми може вводитися додаткове паливо (природний газ, вугільний пил або мазут).
Продукти плавки випускаються в чавуновізні і шлаковізні ковші через отвори, розташовані в нижній частині горна.

Утворений в печі газ називається колошниковим або доменним, виводиться з верхньої частини печі і, пройшовши систему пилеочищення, використовується як паливо.

Основними хімічними процесами в доменній печі є горіння палива і відновлення оксидів Fe, Si, Mn та ін.
При цьому менша частина коксу витрачається на процеси відновлення, а основна його кількість опускається в горн та згоряє разом з паливом до СО2, забезпечуючи необхідну кількість тепла в доменній печі. Утворений діоксид вуглецю стикається з розпеченим коксом і відновлюється до оксиду вуглецю.

Оксид вуглецю піднімається вгору і відновлює оксиди металів, наприклад

3Fe2O3 + CO → 2Fe3O4 + CO2   + 37,13  МДж
Fe3O4 + CO → 3Fe + CO2  — 20,89 МДж
FeO + CO → Fe + CO2 + 13 МДж
Флюси, що складаються в основному з карбонатів кальцію і від частини магнію, вводяться в шихту для зниження температури плавлення мінеральної частини коксу та руди та зменшення в’язкості шлаків, а також для зв’язування сірки, що міститься в коксі.
Для забезпечення оптимальних умов нагрівання й протікання хімічних реакцій необхідний рівномірний розподіл газових потоків по поперечному перерізі доменної печі і невеликий гідравлічний опір стовпа шихтових матеріалів.
Кокс займає приблизно половину обсягу шихти. У нижній частині доменної печі тільки він є кусковим твердим матеріалом, а решта матеріалів знаходяться в рідкому стані. Тут кокс виконує функцію розпушувача стовпа шихтових матеріалів, що визначається, в основному, його газопроникністю.
Кокс в доменній печі під час руху зверху вниз руйнується під дією дроблящих і зусиль стирання. У результаті тертя шматків коксу і при зіткненні з іншими компонентами шихти та кладкою доменної печі кокс стирається. Коксові і рудні дрібні частинки збираються в осьовій частині доменної печі, знижуючи газопроникність завантаження і рівномірність розподілу газів по поперечному перетину печі. Коксовий дріб’язок підвищує в’язкість шлаків, погіршуючи проникність газів через них, і цим порушується нормальна робота печі.

Таким чином, основні функції коксу в доменному процесі: відновник, джерело тепла і носій газопроникності. Відповідно до цього можна сформулювати основні вимоги до якості коксу.

Гранулометричний склад повинен бути рівномірним і близьким до гранулометричного складу іншої частини шихти.

Міцність коксу визначає зміну гранулометричного складу при накладанні руйнівних зусиль. Показники дроблення доменного коксу оцінюються випробуваннями в барабанах: кокс повинен містити не менше 73 % М40 і 82 % М25. Залишок у великому барабані — 315 кг. Стирання доменного коксу М10 повинно бути не більше 9 %.
Збільшення зольності коксу призводить до зростання його витрат і зниження продуктивності печі через необхідність збільшення кількості флюсів та тепла для плавлення і переводу золи в шлак.

При високій сірчистості коксу необхідно збільшувати кількість флюсів та застосовувати більш в’язкі шлаки основного характеру для зв’язування сірки і запобігання попаданню її в чавун. Зниження сірчистості на 0,1 % призводить до зменшення витрат коксу на               0,8–3,5 % і до збільшення продуктивності доменної печі на 2–8 %. 

Вологість коксу для доменного виробництва практичного значення не має, оскільки волога випаровується на колошнику доменної печі, де важливо знижувати температуру. Однак вологість коксу повинна бути постійною, щоб підтримувати певний вміст вуглецю в шихті.

Фосфор і миш’як, що містяться в коксі, погіршують механічні властивості металу, тому їх вміст в коксі під час виплавки спеціальних чавунів строго обмежують.

Реакційна здатність доменного коксу повинна бути невелика  0,3–0,8 мл/(г·с), тоді вуглець у верхній частині доменної печі не буде витрачатися на утворення оксиду вуглецю, а зона горіння в області фурм зросте. Низька реакційна здатність коксу не робить істотного впливу на швидкість його горіння, так як в зоні фурм температура перевищує 1550 °С.
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Рис. 3.14. Вагранка з накопичувачем: 
1 — завантажувальне вікно; 2 — повітряні колектори; 
3 — повітряні фурми; 
4 — горн; 5 — під; 
6 — накопичувач; 
7 — летка для шлаку; 
8 — вічка для чавуну; 
9 — подова плита; 
10 — опорні колони
Ливарний кокс. Для одержання різних деталей машин, арматури та інших литих виробів необхідно нагріти метал і перевести його в рідкий стан, надавши при цьому йому визначених фізико-хімічних властивостей. 
Ця операція здійснюється у вагранках (рис. 3.14). Шихтовий матеріал (метал, флюси, кокс) подаються через завантажувальний пристрій. Плавлення металу відбувається в нижній частині вагранки за рахунок тепла, що виділяється від згоряння коксу. 

Повітря для горіння надходить через спеціальні фурми. Рідкий чавун і шлак стікають в накопичувач і періодично видаються в ковш через відповідні льотки. Основна роль коксу у вагранці — джерело тепла під час його горіння і створення умов газопроникного завантаження.

Техніко-економічні показники процесу плавлення металу у вагранці значною мірою залежать від показника якості палива.

Крупність і рівномірність розмірів шматків є одним з найважливіших характеристик ливарного коксу. Для досягнення необхідних високих температур по всьому об’єму вагранки і необхідної температури нагріву металу застосовують великі шматки коксу невеликої пористості, що знижує їх питому поверхню. У разі застосування більш великого коксу підвищується про-дуктивність вагранки, температура чавуну на жолобі та зменшується витрата коксу.
Рівномірність шматків коксу за крупністю призводить до зменшенням його сегрегації в вагранці і поліпшенню газопроникності по поперечному перетину і висоті стовпа шихтових матеріалів. Зазвичай розмір шматків ливарного коксу перевищує 60 мм і чим більше діаметр вагранки, тим крупніше повинні бути шматки коксу. Так, у США мінімальний розмір шматка приймають рівним 1/12, а у Німеччині — 1/6 діаметра вагранки.

Реакційна здатність ливарного коксу повинна не перевищувати 0,5 мл/(г·с), щоб збільшити зону горіння і зменшити витрату вуглецю коксу на відновлення CO2. Останній показник знижує термічний ККД вагранки і збільшує витрату коксу на плавлення.

Міцність ливарного коксу повинна бути високою, особливо міцність шматка (М40 не менше 80 %), щоб він не руйнувався у ваг-ранці і не збільшував питому поверхню шматка. Міцність речовини шматків ливарного коксу (М10 не більше 15 %) може бути нижче міцності речовини доменного коксу, так як у вагранці кокс менше піддається стиранню за рахунок меншої питомої поверхні шматків і висоти шахти вагранки.

Зольність і сірчистість ливарного коксу повинні бути менше   зольності і сірчистості доменного коксу (не більше 10,5 і 1 % відповідно) при збільшенні зольності знижується теплота згоряння коксу та необхідна додаткова витрата палива і вапна для переведення його в шлак.

Кокс для електротермічних виробництв. Електрохімічні процеси застосовуються для виробництва феросплавів, жовтого фосфору, карбіду кальцію та інших продуктів. Феросплави використовуються у виробництві спеціальних сталей для надання їм певних властивостей (жаростійкості, корозійної стійкості, пластичності та ін.). До феросплавів відносяться феросиліцій (уміст кремнію 13 % і вище), феромарганець, ферохром, силікомарганець, силікокальцій та ін.
Електротермічні процеси здійснюються в спеціальних електропечах за температури 1550–1750 °С. Принципова схема такої печі і розташування шихтових матеріалів показані на рис. 3.15.

Тепло в печах, необхідне для здійснення процесів відновлення руд і освітлення сплавів, підводиться за рахунок електричної енергії. Самі процеси протікають в основному на одній поверхні твердих матеріалів. Кокс в електрохімічних процесах відіграє роль відновлювача, тому вуглецеві матеріали, які використовуються в цих процесах, називають — відновниками.

У процесах рудної електротермії вуглецеві відновники повинні забезпечувати високу інтенсивність відновлення переробки, невисоку електропровідність шару шихтових матеріалів печі, рівномірну високу газопроникність шару шихтових матеріалів в печі.


Рис. 3.15. Схема розташування шихтових матеріалів, 
шлаку і сплаву в електротермічній дуговій печі: 
1 — електроди; 2 — вугільне футерування;        
3 — зона найбільшого сходу шихти; 
4 — зона повільного сходу шихти; 5 — зона розплаву; 
6 — рідкий сплав; 7 — гарнісаж

Крупність коксу впливає на процеси відновлення руд, на електропровідність і газопроникність шихти.

Електричний опір сипучого матеріалу складається з опору самої речовини і перехідного опору середовища між шматками. Тому із зменшенням розміру шматків зростає число послідовно включених перехідних опорів, внаслідок чого підвищується загальний електричний опір сипучого матеріалу.

Електротермічні процеси протікають за високих температур в дифузійній зоні, тому невеликий розмір шматків відновника позитивно впливає і на його взаємодію з рудами. Проте зменшення круп-ності відновника знижує газопроникність шихти, що призводить до викидів самої шихти і знижує продуктивність електротермічної печі.
Залежно від того, які конкретні продукти одержують в електротермічному процесі, оптимальна крупність коксу коливається в межах 5–40 мм. Наприклад, для виробництва фосфору вона становить 5–20 мм, а для карбіду кальцію 20–40 мм. Механічна міцність коксу не має великого значення, оскільки він відчуває порівняно невеликий механічний вплив (лише під час транспортування його від виробництва до електропечі). У самій електропечі внаслідок невеликої висоти шару шихти (до 2,5 м) механічний вплив на кокс невеликий. Тому важливо, щоб кокс не зруйнувався під час транспортування і не утворилося більшої кількості часток.
Для нормального ведення процесу необхідна термостійкість коксу, щоб він, потрапляючи в зону високих температур, не розтріскувався і не погіршував газопроникнення шихти. Електричний опір коксу суттєво впливає на продуктивність електропечі, витрату електроенергії і ступінь вилучення елементів з руд. При збільшенні питомого електроопору коксу понад 20 Ом∙м електроди можна глибше опускати у ванну печі. 

Реакційна здатність коксу визначає швидкість і температуру початку відновних процесів в електротермічній печі. Чим більше ре-акційна здатність коксу, тим вища продуктивність печі, менша витрата електроенергії і краще вилучення елементів з руд. Реакційна здатність за СО2 повинна бути не меншою ніж 1 мл/(г∙с).

Зольність коксу повинна бути найменшою, так як зола є баластом. При використанні малозольного коксу на відновлення в електротермічних процесах збільшується продуктивність печі і зменшується витрата енергії на реакції відновлення елементів, що входять до складу золи оксидів.

Проте слід враховувати і позитивний вплив деяких компонентів золи. Зокрема, в електротермічному виробництві фосфору кислі оксиди збільшують швидкість процесу і знижують температуру освітлення елементного фосфору. Кислі оксиди знижують температуру плавлення фосфорної руди, а це допомагає інтенсифікації процесу відновлення. Окремі сполуки, що входять до складу золи, можуть брати участь у процесі плавки, будучи додатковим компонентом руди. 
Тому при виробництві фосфору, силікомарганцю і деяких інших сплавів навіть бажано застосування багатозольного відновника при відповідному складі мінеральної його частини.

Сірчистість відновлення не обмежується, так як майже вся присутня в коксі сірка під час плавлення відділяється від летких сполук. Разом з тим підвищена сірчистість коксу призводить до за-бруднення навколишнього середовища і корозії обладнання, тому не рекомендується використовувати сірчистість коксу понад 3 %.

Вихід летких речовин по-різному впливає на електротермічні процеси: чим більше вихід летких речовин, тим вище реакційна здатність і питомий електричний опір відновника.

З іншого боку, збільшення виходу летких речовин при роботі електропечі небажано, оскільки утворюються під час нагрівання відновленні парогазові продукти, що сприяють збільшенню тиску в печі і можуть згоряти на колоні, що викликає збільшення електропровідності верхнього шару шихтових матеріалів та їх стікання. Крім того, в процесах сублімації (виробництво фосфору та ін.) деякі леткі речовини, зокрема, пари смоли, конденсуючись, забруднюють товарний продукт і погіршують його якість, потрапляють в системи відсмоктування газів. Тому вуглецеві матеріали, що використовуються в цьому процесі, не повинні під час нагрівання утворювати парогазові продукти, що містять конденсовані за нормальної температури рідкі продукти.

Практика експлуатації електротермічних печей показує, що можна застосовувати відновник з виходом летких речовин до 3,5 %. Вологість відновника повинна бути мінімальною, оскільки при збільшенні вологості підвищується витрата електроенергії. 
Кокс для агломерації руд. Призначення процесу агломерації полягає у шматкуванні пилоподібних матеріалів, концентратів. Попереднє шматкування пилоподібних і дрібнозернистих матеріалів значно знижує вихід пилу з печей і дозволяє збільшити інтенсивність процесів внаслідок підвищення газопроникності стовпа шихтових матеріалів. У процесі спікання окремі частки руди при по-верхневому розм’якшенні злипаються. Підтримання необхідної температури забезпечується шляхом спалювання твердого палива, яке додають до агломераційної шихти (рис. 3.16).


Рис. 3.16. Схема агломераційної установки:
 1 — агломерат; 2 — охолоджувач; 3 — зворотна маса; 4 — грохот; 
5 — дробилка; 6 — агломераційна машина; 7 — запалювальний горн; 
8 — живильник шихти; 9 — змішувач; 10 — циклони; 
11— скрубер; 12 — димовловлювач

У табл. 3.12 наведені вимоги до різних видів коксу. Для забезпечення високих техніко-економічних показників процесів необхідна організація виробництва різних видів коксу з необхідними показниками. Оскільки вимоги до коксу, що використовується для агломерації руд в електротермічних виробництвах і для побутових цілей близькі, то може бути організовано спільне виробництво в одному процесі. При виробництві спеціальних видів коксу для зазначених споживачів кокс крупністю 5–10 мм необхідно використовувати в електротермічних процесах та в побутових цілях, а   менше 5 мм під час проведення агломерації руд.
Таблиця 3.12

Вимоги до різних видів коксу

	Кокс
	Крупність, мм
	Зольність, %
	Вміст сірки, %
	Вихід летких, %

	Доменний
	>25
	<11
	<1,7
	<1,21

	Ливарний
	>80
	<10,5
	<1
	<1,2

	Для електрохімічних виробництв (можуть бути виключення)
	5–25 (40)
	<15
	<3
	<3,01

	Для агломераційних руд
	0–3
	<15
	<3
	<3,0

	Побутовий
	>10
	<20
	<2,5
	<20,0

	Пористість, %
	Механічні шматки М25, %
	Міцність коксу     М10, %
	Реакційна здатність за СО2, мл/(г∙с)
	Електричний опір, Ом∙см

	>42
	>82
	9
	0,4–0,6
	–

	<42
	>82
	15
	<0,5
	–

	>42
	Невисока
	>1,5
	>0,20

	>40
	Не нормується
	>1,5
	–

	>40
	Не висока
	>1,5
	–


Рудна частина агломераційної залізорудної шихти складається з пилоподібних залізних руд, колошникового пилу, яка виноситься з доменних печей, концентратів збагачення руд, добавок марганцевої руди, піритових включень і повернення (агломерат крупністю < 6 мм).
Під час горіння твердого палива, що використовується в агломераційному процесі, повинна підтримуватися температура               1300–1500 °С, необхідна для плавлення поверхні зерен компонентів шихти, і досягнення високих техніко-економічних показників процесу спікання (достатня механічна міцність агломерату).

Реакційна здатність твердого палива впливає на швидкість спікання шихти. Використання в агломераційному процесі високо-реакційного твердого палива, що характеризується високою швидкістю горіння, збільшує температуру в зоні горіння, підвищує швидкість спікання, а отже, і продуктивність процесу.

Надмірно висока реакційна здатність твердого палива призводить до істотного його угару в зоні підігрівання шихти і як наслідок збільшення швидкості спікання, що сприяє утворенню дрібного агломерату. При цьому зменшується вихід товарного продукту, знижується питома продуктивність процесу. Занадто висока швидкість спікання призводить до одержання шматків агломерату з великою кількістю тріщин, що знижує їх міцність.

Гранулометричний склад твердого палива впливає на температуру в зоні горіння і газопроникність шару шихти на агломераційній стрічці.

Більші частинки горять повільніше, тому в зоні горіння більш низька температура і нижча інтенсивність спікання. Для палива з розміром зерен 0–3 мм спостерігається максимальна міцність агломерату, вихід товарного продукту і продуктивність процесу. 
Уміст палива класу 0–0,5 мм має бути мінімальним, щоб уникнути збільшення гідравлічного опору шару шихти на агломераційній стрічці.

Уявна густина твердого палива впливає на газопроникність шихти на агломераційній стрічці і процес агломерації руд: чим менше цей показник, тим вище швидкість процесу агломерації, менше гідравлічний опір шару шихти і краща якість агломерату. Збільшення зольності палива знижує теплоту згоряння і збільшує його витрати на агломерацію руд. Зола повністю переходить в агломерат, знижуючи його якість. 
Оскільки вміст твердого палива в шихті невеликий — 3–5 %, допустима зольність палив для агломерації руд становить 15–17 %.

Сірчистість твердого палива не впливає на якість агломерату, так як вся сірка переходить у вигляді діоксиду в продукти горіння і викидається в атмосферу. 
Тому сірчистість палива для агломерації повинна бути не вищою 2,5–3 % для уникнення забруднення повітряного басейну.

1. Як змінюється вихід продуктів напівкоксування твердих горючих копалин в метаморфічному ряду?

2. Порівняйте склад і властивості напівкоксової смоли, одержаної з різних твердих горючих копалин. Де доцільно застосовувати напівкоксові смоли?

3. Які фактори і як впливають на вихід і властивості продуктів напівкоксування?

4. Перелічіть способи підведення тепла в печі для напівкоксування, порівняйте їх переваги та недоліки.

5. Сформулюйте основні вимоги до палив для енерготехнологічної переробки і принципи її організації.

6. Поясніть необхідність застосування вугільної шихти для коксування.

7. Сформулюйте причини необхідності дроблення вугільних шихт. Чим пояснити недоцільність занадто тонкого або грубого дроблення шихти?

8. Чому застосування вибіркового дроблення дозволяє використовувати шихту з великою кількістю слабоспікливого вугілля?

9. Якими властивостями характеризується кокс?

10. Як змінюються показники якості доменного коксу при збільшенні вмісту в шихті слабоспікливого газового вугілля і зміні швидкості нагрівання шихти?

11. Які функції виконує кокс в доменному процесі і які показники його якості роблять основний вплив на ці функції?

12. Як впливають крупність і реакційна здатність коксу на показники роботи вагранки?

13. Чим пояснюються різні вимоги до показників якості коксу, що застосовується в доменному, ливарному, електротермічному і агломераційному процесах?

14. У яких процесах кокс можна замінити пісним вугіллям або антрацитом?

15. Чи можна використовувати напівкокс при агломерації руд?


4.1. Конструктивні елементи коксових батарей
К

оксовою батареєю називається група коксових печей з роботою в єдиному технологічному режимі, із загальним фундаментом, пристроями для підведення опалювальних газів і повітря, та відведення продуктів горіння і коксування. 

Основними конструктивними елементами коксових батарей є камери коксування 3, опалювальні простінки 18, регенератори 12, газорозподільна зона, фундаментна плита 15 з контрфорсами 4 (підпірними стінками), борова 14, 16, 20, димова 1 та робочий майданчик 2 (рис. 4.1).
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Рис. 4.1. Коксова батарея: 
1 — димар; 2 — робочий майданчик; 3 — камери коксування; 4 — контрфорс, 
5 — газовідвідний люк; 6 — завантажувальний люк; 7 — звід камери; 
8 — перекриття печей; 9 — рівень обігріву; 10 — вертикаль; 
11 — газопідвідний канал (корнюр); 12 — регенератор; 13 — подовий канал; 
14, 16 — борова; 15 — плита; 17 — з’єднувальний канал (косий хід); 
18 — опалювальний простінок; 19 — під камери; 20 — загальна борова

Коксова батарея споруджується на залізобетонній основі —фундаментній плиті. Розрізняють нижню плиту, в якій розташовані канали для відведення продуктів горіння, і верхню плиту, де розміщується вогнетривка кладка коксових печей. У деяких конструкціях коксових батарей верхня плита розташована на колонах, що спираються на нижню плиту, а борова — з боків верхньої плити. Загальна борова, що проходить під батареєю з’єднується з димарем.

Камера коксування з торців закривається дверима. Вона характеризується середньою шириною, висотою, довжиною і корисним об’ємом.

По довжині коксова батарея обмежена підпірними стінками — контрфорсами, які зроблені із залізобетону і складають одне ціле з фундаментною плитою. Призначення контрфорсів — оберігати від руйнування крайні печі.

У деяких конструкціях коксових батарей по довжині батареї є кілька контрфорсів, які об’єднують групи печей в блоки. Це дозволяє проводити ремонти окремих блоків печей без порушення режиму роботи всієї батареї.

Коксова піч складається з камери коксування і опалювальної системи. Призначення камери коксування — здійснення процесу коксування вугільного завантаження. У конструкції камери розріз-няють під камери і звід, який є частиною перекриття печей. У перекритті печей розміщені люки для завантаження шихти і відведення летких продуктів коксування. Кам’яна кладка цієї зони армується.
У сучасних коксових печах є від трьох до п’яти завантажувальних люків і по два газовідвідних. Ширина камери неоднакова. Вона збільшується в напрямку від машинної сторони до коксової для полегшення виштовхування коксового пирога з камери. Різниця в ширині камери між машинною і коксовою сторонами — конусність, становить 30–80 мм.
Корисний об’єм камери менше ніж повний об’єм, так як шихта завантажується не на всю висоту з тим, щоб залишався вільний прохід (зазвичай 300 мм) для парогазових продуктів коксування вугілля. Корисна довжина камери коксування менша повної довжини на величину заходу футерівки дверей коксових печей у камеру.
Камери коксування сучасних коксових печей мають такі розміри: ширина — 350–560 мм, повна довжина — 11000–17000 мм, повна висота 3000–7500 мм, корисний об’єм — 14–52 мм. Ширина камери коксування визначається властивостями коксованого вугілля. Довжина і висота камери коксування мають тенденцію до 
збільшення. Однак висота камери обмежена можливістю рівномірного прогріву вугільного завантаження по висоті і статичною міцністю простінку. Довжину камери важко збільшити через можливість пошкодження коксового пирога при виштовхуванні штангою. 
Опалювальна система коксової печі складається з опалювальних простінків, газорозподільної зони і регенераторів. Призначення опалювальної системи — підведення необхідної кількості опалю-вального газу та повітря в зону горіння, передача тепла, згоряння газу, коксування, завантаження і відведення продуктів горіння в борову.

Основною вимогою до конструкції опалювальної системи є забезпечення герметичності зон, що стикаються з коксованим завантаженням, і стін, що розділяють газові потоки на висхідний (газ і повітря, що надходять на горіння) і низхідний (димові гази). Окрім того, конструкція повинна забезпечувати мінімальний опір проходу через систему газу повітря та продуктів горіння.

Опалювальна система працює у змінному режимі. Через певні проміжки часу (20–30 хв) направлення потоків змінюються на протилежні. Ця зміна направлення потоків називається кантуванням.
Стіна камери товщиною в одну цеглину, водночас є стіною опалювального простінка. Відповідно сторона цегли, що стикається з вугіллям в камері, називається робочою, а сторона, обернена до вогняного простору — вогневою.

Висота опалювального простінка менша за висоту камери коксування та залежить від властивостей коксованої шихти. Якщо опалювальний простінок буде мати однакову висоту з камерою коксування, то верхня частина камери стане перегріватися, так як при завантаженні камери вугільною шихтою вона не довантажується на 300 мм. Крім того, в процесі коксування вугільне завантаження зазнає усадки, що становить 5–15 % висоти завантаження. Таким чином, до кінця процесу коксування в камері, залежно від властивостей шихти, може утворитися порожній простір 700–1200 мм, у якому будуть перегріватися і піддаватися піролізу продукти коксування. Перегрівається також верх коксового пирога. Тому камеру коксування встановлюють вище опалювального простінка.

Відстань між перекриттям вертикалі (простінка) і перекриттям камери називається рівнем обігріву, який має важливе технологічне значення (рис. 4.1).

Опалювальні простінки поділені на окремі опалювальні канали (вертикаль) перегородками. Розрізняють стінну і головну частини простінка. Згоряючий у вертикалах газ утворює факел горіння, який залежно від інтенсивності горіння може бути коротким або довгим. Для уповільнення процесу горіння застосовують рециркуляцію продуктів горіння, тобто частину димових газів повертають в зону горіння, що уповільнює горіння і сприяє подовженню факела        (рис. 4.2). Для здійснення рециркуляції в роздільних перегородках влаштовують рециркуляційні вікна і канали.
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Рис. 4.2. Схема руху потоків газу в опалювальному каналі: 
а — без рециркуляції; б — одностороння рециркуляція; 
в — двостороння рециркуляція; 1 — пальник коксового газу; 
2 — косі ходи; 3 — факел горіння

В опалювальний простінок газ і повітря надходять з газорозподільної зони. Призначення цієї зони — розподіл газів і повітря по довжині опалювального простінка в окремі опалювальні канали. 
У газорозподільній зоні розташовані розподільні канали багатого (коксового) газу — корнюри, тому зона називається корнюрною, і канали, по яких в опалювальний простінок з регенераторів підводиться бідний (доменний або генераторний) газ і повітря — косі ходи (з’єднувальні канали). 

Нижче корнюрної зони розташовані регенератори, в нижній   частині яких безпосередньо на верхній плиті находяться подові канали. Регенератори призначені для використання тепла димових газів та для нагрівання до максимально можливої температури опалювального бідного газу і повітря.

Регенератори являють собою відносно вузькі проходи, заповнені покладеною у певному порядку цеглою спеціальної форми — насадкою для створення максимальної поверхні теплообміну. Насадка регенераторів укладається насухо без розчину.
У сучасних коксових печах застосовують індивідуальні регенератори, які розташовуються під кожною камерою коксування і простінком в напрямку, перпендикулярному до осі батареї, тому їх називають поперечними. Регенератори цього типу підвищують будівельну міцність і дають можливість ремонтувати окремі печі без зупинки батареї. У деяких конструкціях сучасних коксових печей регенераторні камери розділені по довжині перегородками на окремі секції. Такі регенератори називають секційними.

Стіни регенераторних камер несуть на собі навантаження верхньої частини печі та розділяють потоки газу, повітря і продуктів горіння. Стіну регенератора. що розділяє різнойменні потоки, називають небезпечною, так як різниця тисків у регенераторах, що працюють на різних потоках, створює небезпечне перетікання газу та повітря на низхідний потік, що може призвести до порушення обігріву печей. Головна вимога до конструкції кладки регенераторних подових каналів — це щільність (газонепроникність) небез-печних стін. Регенераторні камери мають розділяючу перегородку між машинною і коксовою стороною.

Призначення подового каналу — підведення, відведення та рівномірне розподілення опалювального бідного газу або повітря по перетину регенератора. Це здійснюється за допомогою колосникових решіток, які відокремлюють регенератор від подового каналу. Отвори колосникових решіток мають різні розміри.

Необхідними елементами коксової батареї є робочі майданчики, по яких пересувається обслуговуючий персонал, а з коксової сторони — дверізнімальна машина. 

4.1.1. Матеріали кладки коксових печей

Коксова батарея повинна працювати без зупинки не менше 
25 років. Увесь цей час кладка коксових печей нагріта до високих температур, стирається коксом при його видачі, піддається різким коливанням температур під час завантаження вологою вугільною шихтою, а також дії парогазових продуктів термічного розкладання вугілля. Кладка коксових печей повинна також протистояти механічним зусиллям працюючих коксових машин, тиску розпирання коксового завантаження і тиску вищерозміщених елементів конст-рукції. Тому коксові печі будують зі спеціальних вогнетривких матеріалів, здатних тривалий час без руйнування витримувати високі температури.

Основні вимоги до матеріалів коксових печей:

· вогнетривкість або теплостійкість при дії високих температур;

· термічна стійкість — здатність витримувати різкі зміни температур від 1300 до 20 °С. Термічна стійкість вимірюється тепло- змінами — виріб нагрівають до 1300 °С і поміщають в проточну воду за температури 20 °С, повторюючи це до його розсипання;

· здатність протистояти одночасному впливу високих температур, розтягуючих та стискаючих зусиль, що характеризується температурою деформації під навантаженням. Ця температура визначає початок деформації вогнетривкого матеріалу при навантаженні 0,2 МПа;

· межа міцності під час стиснення (за кімнатної температури), що характеризує будівельну міцність матеріалу;

· зростання або усадка, тобто, зміна об’єму виробу під час нагрівання до робочих температур та його теплопровідність.
Для будівництва коксових печей застосовують фасонні вироби (цеглу спеціальної форми) в основному з динасу і шамоту. Для зв’язування окремих цеглин в загальний масив кладки використовуються сипучі вогнетривкі матеріали — тонкоподрібнені порошки динасу і шамоту, так звані мертели, з яких готують будівельний розчин. Характеристики основних вогнетривких матеріалів, що застосовуються для будівництва коксових печей, наведена в табл. 4.1.
Характерною особливістю динасових виробів є збереження механічної міцності під час нагрівання до високих температур, велика теплопровідність і мала газопроникність, стійкість у разі впливу солей і лугів, вологи вугілля, стирання коксом. Недоліками динасу є мала термічна стійкість за різких змін температури, а також    збільшення лінійних розмірів в межах 0,2–0,3 % після початку   нормальної роботи коксової батареї.

Таблиця 4.1

Характеристики вогнетривких матеріалів для коксових печей 

	Показники
	Динас
	Шамот

	Сировина

Основний хімічний склад, %

SiO2
CaO

Al2O3
Fe2O3, MgO, ТiO2
Межа міцності при стисненні (будівельна міцність), МПа (кгс/см2)

Вогнетривкість, °С

Температура деформації під навантаженням 20 Па, °С

Термічна стійкість, теплозмін

Теплопровідність, Вт/(м∙К)

Зміна обсягу при робочих температурах, %, не більше

Додатковий лінійний ріст (або усад-ка) при тривалій експлуатації, %

Місце в кладці
	Кварцит

94–97

2–3

–
1–1,5

(+ Аl2ОЗ)

17,1–21,6

(175–220)

1710–1730

1650–1670

1–2

1,74–1,98

+1,3 — +1,4

+0,2 — +0,3

Зони постійно високих темпера-тур камер коксу вання, опалю-вальні простінки, регенератори
	Вогнетривка глина-каолін

55–60

–
30–45

1–5

7,8–14,7

(80–150)

до 1710

1250–1350

5–6

0,81–1,28

–1,0

–0,1 — –0,3

Зони змінних температур, подові канали, футеровка дверей, стояків


Позитивною властивістю шамотних вогнетривких матеріалів є їх висока термічна стійкість при різких коливаннях температури. Однак температура початку деформації шамоту під навантаженням значно нижче, ніж у динасу. Крім того, серйозним недоліком шамоту є його усадка на 0,7–1,6 % під час нагрівання до робочих температур.

Вибір того чи іншого вогнетривкого матеріалу для спорудження окремих елементів коксових печей залежить від умов, в яких знаходиться цей матеріал та місця його розташування.

Опалювальні простінки піддаються дії особливо високих температур, що досягають з боку вогневих каналів (вогнева сторона) понад 1500 °С. Зі зворотного боку кладка опалювального простінка камери коксування нагрівається до 1050–1200 °С. У цих умовах на простінок діє навантаження маси верхніх шарів кладки, тиску розпирання, що виникає під час коксування вугільної шихти (у місцях ущільнення може досягти значної величини), і поперечного вигину. Поряд з цим на кладку впливають механічні зусилля під час видачі коксового пирога. Тому динасова цегла, що використовується для кладки опалювальних простінків, повинна мати максимальну міцність і високу теплопровідність.

Газорозподільна зона — найбільш масивна частина печі, що працює за відносно постійних температур в межах 1200–1300 °С. Вона виконується з динасу.

Зони перекриття вертикалів і камер також виконуються з динасової цегли. Окремі елементи, наприклад, верх печі, завантажувальні люки, оглядові шахтні вертикалі, роблять з різних видів шамоту.
Температура продуктів горіння, що надходять з опалювальних каналів в регенератори, становить в сучасних коксових печах 
близько 1300–1350 °С, а на виході з них 280–400 °С, залежно від виду опалювального газу — багатого чи бідного. Повітря і бідний газ надходять в регенератор за температури 30–50 °С. Відповідно до цього температура стін і насадки регенераторів може змінюватися в межах 200–600 °С. Тому цегла і подові канали виконують з шамоту. З нього ж роблять і інші деталі коксових печей, на які в процесі роботи впливають значні температурні коливання, наприклад, футерівка дверей коксових печей, регулювальні пристрої, пальники, регістри — змінні цеглини особливої форми. Стіни регенераторів, що виходять в обслуговуючі приміщеннях коксових печей, повинні бути ізольовані вогнетривкими ізоляційними матеріалами.

У сучасних коксових печах використовується понад 440–540 видів фасонних виробів, частка динасової цегли у яких становить     69–75 %, а шамотної — 31–25 %. 

4.1.2. Класифікація коксових печей

Класифікація коксових печей значною мірою умовна і змінювалася в міру розвитку їх конструкцій.

Коксові печі можна класифікувати за такими ознаками: за конст-рукцією камери коксування — на горизонтальні і вертикальні. У горизонтальних печах вугілля завантажується зверху або збоку, а кокс видається з камери коксування лише в горизонтальному напрямку. У вертикальних — сировина завантажується зверху, а кокс вивантажується знизу камери; за технологією одержання коксу коксові печі поділяють на безперервної і періодичної дії. Переважна більшість коксових печей безперервної дії вертикальні; печі з уловлюванням і без уловлювання хімічних продуктів коксування; за способом використання тепла димових газів — на регенеративні і нерегенеративні; за влаштуванням опалювальної системи — на комбіновані і некомбіновані. Комбіновані опалюються або багатим, або бідним газом залежно від умов виробництва, а некомбіновані печі мають пристрої для опалення лише одним із газів; за способом підведення опалювального газу коксові печі можуть бути з боковим підведенням і з нижнім підведенням; за схемою обігріву — печі з різними опалювальними простінками.

Головними параметрами, що характеризують конструкції сучасних коксових печей є схема обігріву, тобто, спосіб з’єднання вис-хідного потоку, де газ змішується з повітрям і горить, і низхідного потоку димових газів, що йдуть із зони горіння в регенератор і далі в димову трубу, та спосіб підведення опалювального газу, з комбінованою та некомбінованою конструкцією.

За цими ознаками переважну більшість сучасних вітчизняних і зарубіжних конструкцій коксових печей можна розділити на такі групи: печі комбіновані і некомбіновані; печі з боковим підведенням опалювального газу та повітря; печі з нижнім підведенням опалювального газу та повітря, які, у свою чергу, поділяються на печі з нижнім підведенням лише багатого газу; печі з нижнім і бічним підведенням багатого газу і бічним підведенням та нижнім регулюванням бідного газу і повітря, а також печі з повним (інтегральним) нижнім підведенням газу; печі з комбінованими і некомбінованими схемами обігріву, з боковим або нижнім підведенням тепла.

За схемою обігріву, яка головним чином визначає особливості конструкції, печі поділяються на печі з парними вертикалями; печі з перекидними каналами, або з парними простінками; печі з груповим обігрівом і збірним горизонтальним каналом.

У печах з парними вертикалями простінок складається з попарно згрупованих вертикалей. У верхній частині вертикалі з’єднані отворами — перевальними вікнами. Одночасно горіння відбувається в половині вертикалей опалювального простінка (рис. 4.3). 
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Рис. 4.3. Схема горіння коксового газу в печах системи ПВР:
1 — камера коксування; 2 — опалювальний простінок; 
3 — подовий канал; 4 — колосникові решітки; 5 — регенератор; 
6 — з’єднувальні канали (косий хід); 7 — рециркуляційне вікно; 
8 — тазопідвідвідний канал (корнюр); 9 — вертикал; 
10 — перевальне вікно; 11 — оглядова шахта; 
а–г — регенератори  (суцільні стрілки — це рух продуктів горіння; 
пунктир з точкою — це рух повітря; пунктир — це рух газу)

Продукти горіння через перевальне вікно переходять в суміжний вертикал даної пари, опускаються по ньому і через косі ходи йдуть у регенератори.

У печах з перехідними каналами два суміжні опалювальні простінки, що утворюють одну камеру коксування, з’єднані спеціальними перекидними каналами, що проходять над камерою (рис. 4.4).
Горіння відбувається одночасно в усіх вертикалях одного простінка. 
Продукти горіння з вертикалей надходять у збірні канали, розташовані над вертикалем, і через перекидні канали направляються у зв’язаний простінок, опускаються вниз по його вертикалі і через косі ходи поступають в регенератори.
У печах з груповим обігрівом і збірним горизонтальним каналом простінок розділений на дві, чотири або більшу (парну) кількість секцій (рис. 4.5). 
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Рис. 4.4. Схема горіння коксового газу в печах 
системи ПК-2К і ПК-2КР (з рециркуляцією): 
1 — камера коксування; 2 — газопідвідні канали (корнюри); 
3 — з’єднувальний канал (косий хід); 4 — подові канали;
5 — колосникові решітки; 6 — регенератори; 7 — рециркуляційний канал;
8 — вертикал; 9 — рециркуляційне вікно; 10 — перегородка; 
11 — збірний горизонтальний канал; 12 — оглядова шахта; 
13 — опалювальний простінок; 14 — перекидний канал
Усі вертикалі двох суміжних секцій з’єднані збірним горизонтальним каналом, який проходить над вертикалем. Газ горить одночасно у всіх вертикалях даної секції. Продукти горіння з вертикалей надходять в збірний горизонтальний канал і по ньому — у вертикал суміжної секції, опускаються по них і через косі ходи направляються в регенератори. При нижньому підведені тепла (нижній розподіл газу та повітря) регенератори розділені на окремі секції, кількість яких відповідає кількості підводів.

У всіх системах горизонтальних коксових печей подача опалювального газу та його розподіл по довжині опалювального простінка відбувається окремо по машинній і коксовій стороні. У зв’язку з цим газопідвідне обладнання і система відведення продуктів горіння по сторонах коксової батареї працюють незалежно.
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Рис. 4.5. Схема горіння коксового газу в печах з груповим обігрівом:
1 — камера коксування; 2 — опалювальний простінок; 
3 — подові канали; 4 — регенератори; 5 — з’єднувальні канали 
(косий хід); 6 — газопідвідний канал (корнюр); 7 — збірний 
горизонтальний канал; 8 — оглядова шахта; 9 — регістр; 
10 — вертикал; 11 — колосникові решітки

4.1.3. Конструкції коксових печей

Для виробництва формованого коксу та коксування сланців розроблені конструкції вертикальних печей.

Коксові печі з парними вертикалями і рециркуляцією продуктів горіння (система ПВР) — це горизонтальні періодично діючі реге-неративні печі з боковим підведенням опалювального газу та повіт-ря і з уловлюванням хімічних продуктів коксування. Печі системи ПВР будуються як комбінованого, так і некомбінованого типу. 

Характерною особливістю цих печей є опалювальний простінок, що складається з попарно згрупованих опалювальних каналів. 
Кожна пара суміжних вертикалей з’єднана вгорі перевальним вікном, а внизу рециркуляційним для подачі частини продуктів горіння з низхідного на висхідний потік.

У комбінованих печах ПВР під кожним опалювальним простінком розташовані два регенератори — один для бідного газу, інший для повітря, кожен з яких з’єднаний короткими сполучними каналами (косими ходами) з вертикаллю одного простінка і довгими — з вертикаллю суміжного простінка.

Багатий газ надходить через два газопідвідних канали (корнюри), що проходять в газорозподільній (корнюрній) зоні під усім опалювальним простінком. Через один корнюр газ подається в непарні вертикалі, через інший — в парні. В одне кантування працює тільки один корнюр, тому в опалювальному простінку горіння газу відбувається в половині опалювальних каналів, а через іншу половину відводяться продукти горіння. Такий же порядок горіння і при обігріві бідним газом.

При обігріві коксовим газом печей системи ПВР (див. рис. 4.3) і роботі, наприклад, непарного корнюра газ надходить в непарні вертикалей простінка. Одночасно в цей простінок з регенераторів а і б по косим ходам надходить повітря. Утворені продукти горіння з непарних вертикалей через перевальне вікно 6 проходять в парні вертикалі, причому частина продуктів горіння через рециркуля-ційне вікно 7 підсмоктується в зону горіння, подовжуючи факел. Продукти горіння з парних вертикалах через відповідні косі ходи проходять в регенератори в і г і далі через подові канали в борову. Через певний час відбувається кантовка. Таким чином, кожен простінок пов’язаний з чотирма регенераторами: через два проходить висхідний потік і через два — низхідний. Кожен регенератор, за винятком крайніх пов’язаний з двома простінками.

У разі обігріву бідним газом корнюри не працюють. Бідний газ з регенератора б по своїх косих ходах і повітря з регенератора по своїх ходах надходять, наприклад, в парні вертикалі. Шлях продуктів горіння аналогічний їхньому шляху при обігріві коксовим газом. Так само продукти горіння поступають в регенератори, які пов’язані з простінком. Опалювальні простінки мають 26–32 вертикалів. Об’єм камери коксування печей такого типу становить від 20 до 32,6 м3. Перевагами печей системи ПВР є малий опір опалювальної системи, рівномірність обігріву коксової камери по висоті, висока будівельна міцність опалювального простінка (порівняно з печами, що мають збірний горизонтальний канал). Недоліком печей ПВР є більш складна, порівняно з іншими системами, конструкція газорозподільної (корнюрной) зони, що ускладнює конфігурацію фасонних виробів, збільшує витрату вогнетривких матеріалів. Коксові печі ПВР з нижнім підведенням опалювального газу та повітря і нижнім регулюванням і з вловлюванням хімічних продуктів коксування можуть бути комбіновані і некомбіновані (рис. 4.6).
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Рис. 4.6. Коксова піч з нижнім підведенням тепла 
(А — розріз по камері коксування і регенераторів; 
Б — розріз по опалювальному простінку і дюзовим каналам): 
1 — завантажувальний люк; 2 — газовідвідний люк; 3 — камера коксування; 
4 — з’єднувальний канал (косий хід); 5 — регенератор (секційний); 
6 — газоповітряний клапан; 7 — борова; 8 — нижня плита;
9 — верхня плита; 10 — подовий канал; 11 — газопровід коксового газу;
12 — кантовочний кран; 13 — колектор коксового газу; 
14 — дюзовий канал;15 — перегородка між вертикаллю; 
16 — вертикал; 17 — оглядова шахта

Під час будівництва коксових батарей на окремих площадках і при будівництві нових коксохімічних заводів перевагу віддають печам з нижнім підведенням опалювального газу і повітря. У цьому випадку коксову батарею будують на залізобетонній плиті, що спирається на колони, розміщені на низьколежачій фундаментній плиті. У просторі, утвореному двома плитами та ізольованому від впливу навколишнього повітря, розміщують газопроводи опалю-вальних газів, обладнання для підведення газів і відведення про-дуктів горіння.

Конструкція камер коксування, опалювальних простінків і перекриття печей така сама, як і в інших печах системи ПВР. 
Головна відмінність печей цієї системи полягає в тому, що багатий газ через спеціальні металеві патрубки, закладені в залізобетонній плиті під час будівництва проходить в газопідвідні канали — дюзи 14, що знаходяться в розподільних стінах регенераторів, а з них через пальники з каліброваним отвором виходить у вертикал 
(рис. 4.6). Це дозволяє точно дозувати підведення тепла не лише до кожного опалювального простінка, а й до кожної вертикалі.

Регенератори в печах з нижнім підведенням розділені на окремі секції 5, кожна з яких з’єднувальними каналами (косими ходами) 4 пов’язана з певним вертикалом.

При обігріві бідним газом повітря з приміщення під коксової батареєю (тунель), де розташовані всі регулювальні пристрої, під дією природної тяги, створюваної димарем, втягується в клапани, розташовані по боках подових каналів, які являють собою нижню частину повітряних регенераторів опалювальних простінків. Бідний газ з газопроводу надходить у подовий канал 10 газового регенератора.

Подовий канал відділений від регенератора колосниковими решітками, в яких є калібровані отвори регульованого і постійного перерізу. Регулювання (розподіл) потоків бідного газу та повітря по секціях регенераторів здійснюється знизу через спеціальні отвори в опорній плиті і подових каналах.

Усі секції кожного повітряного і газового регенераторів працюють на однойменному потоці. Нагрітий газ і повітря по косих ходах проходять у вертикал. Утворені продукти горіння піднімаються вгору по вертикалу, через перевальне вікно у розділяючій стінці між вертикалом проходить у суміжний вертикал, звідки по косих ходах надходить у відповідні секції регенератора, далі в подовий канал продуктів горіння (низхідний потік), і через борову направляється в димову трубу.

При обігріві коксовим газом в усі подові канали та секції регенераторів, що працюють на висхідному потоці, надходить повітря, яке проходить у вертикалах.

Розширена стіна регенераторів, у якій прокладено вертикальні канали для подачі багатого газу у вертикаль, розміщена під простінком, що підігрівається. Вона є стіною, що розділяє різнойменні потоки в регенераторах. Таким чином, між осями двох суміжних простінків розташовані два регенератори — газовий і повітряний, що працюють на однойменному потоці. З цих регенераторів бідний газ і повітря по довгих і коротких косих ходах надходить у вертикал обох суміжних простінків. Продукти горіння відводяться в наступну пару регенераторів, що працюють на висхідному потоці. Таким чином, в печах системи ПВР з одним простінком працюють чотири регенератори.

Основною перевагою коксових печей з нижнім підводом є можливість більш точного і легко здійсненного дозування кількості тепла по довжині опалювального простінка, що створює передумови для забезпечення однакової якості коксу по довжині камери коксування і підвищення продуктивності печей.

Печі з нижнім підведенням тепла мають камери коксування корисним об’ємом 32,6 і 41,6 м3, висотою до 7 м, ширина камери 410 і 450 мм, довжина до 16 м.

Недоліками печей цієї конструкції є використання великої кількості цегли різних марок, підвищена металоємність. Капітальні витрати на спорудження цих печей вищі, ніж при спорудженні печей з боковим підведенням системи ПВР. Для печей з нижнім підведенням необхідно більш якісне очищення опалювального газу від домішок і більш висока культура обслуговування.

Коксові печі з перекидними каналами (системи ПК), горизон-тальні, періодичної дії регенеративні з боковим підведенням опалювального газу та повітря і з уловлюванням хімічних продуктів коксування — ці печі можуть бути комбіновані і некомбіновані. Типова конструкція печей системи ПК-2К (печі з перекидними каналами двохкорнюрні) зображена на рис. 4.7.
Повітря і бідний газ через регенератори і косі ходи попадають у вертикаль опалювального простінка. Продукти горіння з вертикалей, що працюють на висхідному потоці, збираються в збірному горизонтальному каналі, розділеному по довжині простінка на шість секцій, що об’єднують по чотири — п’ять вертикалей.
Кожна секція обслуговується одним перекидним каналом, по якому продукти горіння потрапляють у розподільчу секцію збірного горизонтального каналу суміжного простінка, і, розподіляючись по вертикалі, через косі ходи проходять в регенератори, що працюють на низхідному потоці. Газові регенератори обслуговують по два простінка, у кожного простінка встановлений повітряний регенератор. Така компоновка дозволяє зменшити кількість небезпечних стін, що розділяють різнойменні потоки.
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Рис. 4.7. Коксова піч системи ПК-2К: 
1 — камери коксування; 2 — опалювальний простінок;
3 — відокремлюючі стінки; 4 — газорозподільні канали (корнюри); 
5 — з’єднувальні канали (косі ходи); 6 — колосникові решітки; 
7 — подові канали; 8 — регенератори; 9 — опалювальні канали (вертикали); 
10 — збірні горизонтальні канали; 11 — перекидні канали

Кожні два простінка працюють попарно, і тому в печах системи з перекидними каналами обов’язково має бути парна кількість простінків. При обігріві печей багатим газом в обох регенераторах (газовому і повітряному) тепло використовується для підігріву повітря.

Багатий газ надходить в обігрівальні канали кожного простінка через два газопідвідних канали (корнюри), які на відміну від печей системи ПВР працюють одночасно, тобто один подає газ в парні, інший — в непарні вертикалі.

Для поліпшення рівномірності прогрівання вугільного завантаження по висоті в печах ПК-2КР порівняно з печами ПК-2К здійснюється рециркуляція продуктів горіння за системою Кулакова (див. рис. 4.4). Для цього в роздільних стінках між вертикаллю виконані спеціальні канали (один або два). З верхньої частини вертикалі продукти горіння через peциркуляційний канал підсмоктуються у нижню частину вертикалі, подовжуючи факел горіння.

Переваги печей систем ПК-2К і ПК-2КР полягають у простоті конструкції, високій будівельній міцності, у використанні меншої кількості марок цегли, ніж в печах інших систем. Недоліками є підвищений опір опалювальної системи, труднощі забезпечення рівномірного обігріву вугільного завантаження у разі збільшення висоти камери коксування.

Печі різних систем з перекидними каналами мають камери корисним об’ємом 21,6 і 20 м3. Довжина камери 13–14 мм, кількості вертикалів 26–28, висота камери 4,3 м, ширина 407 мм.
Коксові печі з груповим обігрівом — горизонтальні періодичної дії регенеративні з боковим підводом опалювального газу та повітря і з уловлюванням хімічних продуктів коксування як комбіновані, так і некомбіновані (див. рис. 4.5).

Відмінною особливістю печей цієї конструкції є те, що горіння газу здійснюється одночасно у всіх вертикалях опалювальних простінків почергово з машинної та коксової сторін. Продукти горіння по збірному горизонтальному каналу, розташованому у верхній частині опалювального простінка та проходить по всій його довжині, направляються у вертикаль сторони, що перебуває на низхідному потоці, і через косі ходи надходять в регенератор, а далі через подові канали — в борову.

Багатий газ через один корнюр, розташований в основі простінка, проходить до вертикалі однієї зі сторін простінка (машинного або коксового). Відповідно до цього всі регенератори цієї сторони працюють на підігрів повітря, а всі регенератори протилежної сторони (низхідний потік) — на відведення продуктів горіння, тому небезпечною стінкою, що відокремлює різнойменні потоки, є центральна перегородка в регенераторі. Печі з груповим обігрівом мають невелику довжину — 10–12 м і відповідно 20–22 вертикалів, висота камери 3 м, ширина 450 мм, об’єм 14–15 м3.

У разі коксування пеку газовідвідний люк розташований посередині камери коксування і відповідно газозбірник — по осі      батареї.

Перевагами печей цієї системи є простота конструкції, менша, порівняно з іншими системами кількість фасонних виробів. Недоліком є деяке зменшення будівельної міцності простінків в зоні горизонтального каналу, у зв’язку з цим виникають труднощі 
збільшення розмірів камери та продуктивності печей.

Вертикальні печі безперервної дії регенераторні, некомбіновані із зовнішнім обігрівом призначені в основному для виробництва недоменного коксу з крупнокускового неспікливого або слабоспікливого вугілля, для одержання металургійного коксу, при коксуванні вугільних формовок та сланців.

Найбільшого поширення набули печі із зовнішнім опаленням, у яких теплопередача від згоряння в опалювальному простінку газу до коксованого матеріалу здійснюється через стінку (рис. 4.8). Опалювальний простінок перегородками розділений на горизонталь. У вертикальних печах деяких конструкцій опалювальні простінки розділені вертикалами.
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Рис. 4.8. Вертикальна коксова піч 
(розріз по камері коксування і опалювальному простінку): 
1 — завантажувальний пристрій; 2 — завантажувальні люки; 
3 — камера коксування; 4 — горизонталь; 5 — колектор коксового газу; 
6 — розвантажувальний гасильний пристрій; 7 — транспортер видачі 
готового продукту; 8 — опорні колони; 9 — газопровід коксового газу; 
10 — газоповітряний клапан; 11 — регенератори; 
12 — димова труба; 13 — анкераж

Кожна піч являє собою групу з 4–7 печей (батарея) встановлених на залізобетоній плиті, що спирається на основні та допоміжні колони. Під фундаментною плитою розташовані розвантажувальні пристрої печей.

Відповідно до технології коксування у вертикальних печах в напрямку зверху вниз за температурним режимом розрізняють чотири зони: нагрівання, коксування, витримки та охолодження. Відповідно до цього стіни, що обмежують кожну зону, можуть мати різну товщину і виконуватися з різних матеріалів.

Опалювальна система печей характеризується такими особливостями:

· прямотечійним рухом газових потоків, при якому з одного боку опалювального простінка здійснюється тимчасове горіння коксового газу у всіх обігрівальних каналах, а з іншого боку — відведення продуктів горіння;
· розташуванням регенераторів по сторонах печі. У деяких конст-рукціях регенератори розташовуються нижче рівня печей. Так, коксовий газ може надходити в парні горизонталі 4 з одного боку. 

У непарні горизонталі подається з регенераторів повітря, яке через отвори проходить в парні горизонталі. Продукти горіння відводяться в регенератор 1 далі через борову в димову трубу 2. Через 20–30 хв змінюється напрямок газових потоків.
Безперервні вертикальні печі мають такі переваги перед печами періодичної дії: можливість створення оптимального регульованого температурного режиму коксування, мала площа, займана коксовим блоком; зменшення кількості коксових машин (відсутність коксовиштовхувача і завантажувального вагона); зниження експлуатаційних витрат; збільшення продуктивності печі; подовження терміну служби камер в результаті підтримування більш постійних температур; можливість регулювання виходу і теплоти згоряння коксового газу шляхом відбору його на різних по висоті рівнях камери коксування. Недоліками вертикальних печей безперервної дії є неможливість піддавати коксуванню спікливе вугілля, а значить, і використовувати їх для виробництва доменного коксу, а також підвищена витрата тепла на коксування.

Висота камер печей такого типу становить 8–12 м, ширина     400–450 мм, довжина 3–5 м. Товщина стін камери коксування становить 105–115 мм.

4.1.4. Технологічне обладнання коксових печей

Анкераж печей. Арматура кріплення кладки. Для збереження кладки коксових печей і підтримки її в робочому стані застосовується спеціальне обладнання, що називається анкеражем. До складу анкеража коксових печей входять анкерні колони, рами пічних камер, верхні і нижні анкерні болти, пружини, броньовані листи, поздовжні анкерні стяжки. Взаємне розташування основних деталей і вузлів анкеража показано на рис. 4.9 і 4.10.


Рис. 4.9. Схема армування кладки коксових печей: 
1 — анкерна колона; 2 — броня з рамою; 3 — робочий майданчик; 
4 — броньований лист; 5 — нижній анкерний болт; 6 — пружини; 
7 — верхній анкерний болт; А — прогин колони

Основне призначення анкеража — це збереження монолітності і щільності кам’яної кладки коксових печей, починаючи з моменту їх розігріву після будівництва і в продовженні усього часу експлуатації. 

Окрім того, до анкерних колон кріпляться робочі обслуговуючі майданчики, кронштейни, на яких у верхній частині колон розташовуються газозбірники, а в тунелях печей — газопроводи опалювального багатого газу.

Після закінчення кладки опалювального простінка на його го-ловну частину надягають чавунну броню. Простір між металом броні і кам’яною кладкою простінка заливають рідким розчином, після застигання якого броня і головка простінка являють собою моноліт, тому тиск з анкерної колони на броню передається на 
кладку. Дві броні на сусідніх простінках з’єднують рамою, яка їх жорстко пов’язує і, крім того, щільно утримує двері печі відповідної сторони.
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Рис. 4.10. Пристрій для відведення 
парогазових продуктів з камери коксування: 
1 — клапанна коробка; 2 — коліно стояка; 3 — екран; 4 — стояк;
5 — футерування стояка; 6 — газовідвідний люк; 
7 — клапанна тарілка; 8 — гідрозатвор; 9 — газозбірник; 
10 — гідравлічний привід; 11 — кришка

Анкерні колони являють собою короба, виконані із зварених двотаврових балок № 36 або № 38, які встановлюють по осі кожного простінка з протилежних його сторін — коксової і машинної та стягують нижніми і верхніми анкерними болтами.

Низ колон притискається до кладки пружиною із спеціальною гайкою. Верхня частина колони закріплюється хомутом, через який з машинної сторони на коксову пропущені два анкерних болта, закріплених також пружинами і гайками. Усередині колони по висоті розташовані пружини, що передають тиск колони на верх, середину і низ броні. Для передачі тиску колони на кладку в нижніх зонах (регенератори, подові канали) встановлюють броньовані листи, які притискаються до кладки стін регенераторів пружинами, що також розміщені в колоні.

У період введення коксових печей, і в процесі їх експлуатації протягом 25 років навантаження на кладку змінюється, кладка 
розширюється, а іноді і зменшується в об’ємі, змінюється температура пічного масиву, тиск коксовиштовхувальної штанги передається опалювальним простінках і поду камери коксування, пристрої для знімання дверей починають працювати ривками і поштовхами. Зберегти монолітність кладки можливо, регулюючи навантаження на кладку за допомогою анкеражу, і підтримувати його постійним. Колона працює як пружна конструкція тільки тоді, коли її прогин не перевищує 20–30 мм.

При розігріві та пуску батареї велике значення має поздовжнє армування, що здійснюється шляхом регулювання навантажень на контрфорси поздовжніми анкерними стяжками і пружинами, розташованими у верхній частині контрфорсів.

Обладнання герметизації коксових печей. Важливою умовою нормальної роботи коксових печей є забезпечення герметичності камери коксування і створення умов, виключаючи можливість викидів газу в атмосферу і нерегульованих підсмоктувань повітря в опалювальну систему, за виключенням повітря, яке необхідне для горіння. До обладнання герметизації коксових печей відносяться завантажувальні люки камер, оглядові лючки вертикалей, спостережні вікна регенераторів, двері коксових печей.
Завантажувальний люк складається з чавунної рами, яка закріплюється за допомогою розчину у верхній частині завантажувального отвору камери, і кришки, що встановлюється в раму після завантаження шихти.

Оглядові лючки служать для спостереження за процесом горіння у вертикалі, вимірювання температур в опалювальній системі, установлення та заміни розташованих у вертикалі регулювальних засобів, пальників і контролюючих приладів. Оглядовий лючок складається з чавунного сідла з конічним отвором і конічної кришки, яка щільно входить в сідло.
Оглядовий лючок в регенераторі дозволяє спостерігати за станом регенераторів, вимірювати в них температуру і тиск з метою регулювання гідравлічного режиму. Він складається з коробчастого корпусу (рамки), кришки, прикріпленої до корпусу на шарнірі.

Загальним для арматури герметизації дверей, люків є принцип ущільнення «залізо по залізу», тобто необхідна герметичність,що створюється щільним приляганням металевих поверхонь одна до одної без будь-якої прокладки.

Двері коксових печей служать для герметичного закривання камери коксування з торцевих її сторін — машинної і коксової.

Двері складаються з коробчастого корпусу з прикріпленими до нього цеглоутримувачами, футерованими шамотною цеглою, 
ущільнюючої рамки, що складається зі сталевого гнучкого листа і кутника або таврової балки, по периметру листа (мембрани).

Бокова сторона тавра, що примикає до рами камери коксування має товщину 2 мм та називається ножем.
Двері ущільнюються шляхом притиснення ножа до обробленої поверхні рами камери. Щільність притиснення регулюється гвинтами, розташованими в кронштейнах, і стаканчиками, які передають на ніж тиск гвинтів. 
На дверях машинної сторони є планувальні дверцята, що служать для закривання отвору після планування (розрівнювання) 
шихти. Планувальні дверцята закріплюються важелем, шарнірно пов’язаним з корпусом дверей. Двері коксових печей залежно від висоти камери коксування можуть мати два або три ригельних, або пружинних затвора.

Опалювальне обладнання коксових печей. Газопідвідне обладнання служить для підведення і розподілу багатого і бідного опалювальних газів в опалювальні простінки коксових печей. Магістральні газопроводи багатого і бідного газів підводяться до коксової батареї зазвичай в місці розташування кабіни — пульта керування процесом обігріву батареї, в якому зосереджено керування всіма відсікаючими задвижками, кантувальним механізмом, що змінює напрямок газових потоків в опалювальній системі коксових печей.

У даний час для обігріву коксових печей не використовують чистий доменний газ, тому перед введенням на батарею доменний газ направляють в змішувальну станцію, де шляхом добавки до нього     7–15 % коксового газу підвищується і стабілізується теплота згоряння суміші до 4180–6270 кДж/м3. Оскільки подача опалювального газу в простінки коксової камери здійснюється окремо з машинної і коксової сторін, підвідні газопроводи розгалужуються і проходять по тунелям коксових печей. На ділянці загального газопроводу коксового газу перед подачею газу по сторонам монтується газопідігрівач, що являє собою звичайний трубчастий теплообмінник, де газ підігрівається парою до 40–50 °С. При цьому запобігається випадання в газопроводах і опалювальному обладнані нафталіну і конденсату, а також забезпечується сталість температури опалюючого газу.

Газопідвідне обладнання коксових печей з боковим та нижнім підведенням дещо різниться. Так, при подачі коксового газу з розподільчого газопроводу в опалювальний простінок газ спочатку проходить через двоходовий стопорний кран, за допомогою якого в разі потреби можна припинити подачу газу в простінок. Потім газ проходить кантувальний — реверсивний триходовий — або для печей з нижнім підведенням — чотириходовий кран, який сполучений з пристроєм, що періодично перекриває ці крани для зміни напрямків газових потоків.

Обладнання в печах з боковим підведенням багатого газу комплектується декарбонізаційним пристроєм, через який у низхідний потік у систему підсмоктується повітря для випалення графіту, що утворюється, в результаті розкладання вуглеводнів багатого газу, під час проходження по корнюрі і в пальнику, нагрітому до 1000–1200 °С.

Декарбонізаційний пристрій за допомогою важелів і тяг з’єднується зі спеціальним механізмом — декарбонізаційною лебідкою, яка періодично включає подачу повітря через 5 хв після кантування і виключає за 5 хв до нього.

У печах з нижнім підведенням газу в корпусі кожного канту-вального крана є отвір, через який в газопідвідний канал надходить повітря для знеграфітнення, тому в даному випадку лебідка не   потрібна.
Для підведення в опалювальну систему повітря і бідного газу служать газоповітряні клапани різної конструкції.
Кантувальний механізм призначений для періодичної зміни напрямку потоків газу, повітря і продуктів горіння в опалювальній системі коксової батареї. Він складається з кантувальних тяг і тросів. Приводним пристроєм кантувального механізму є кантувальна лебідка. 

Спочатку припиняється подача опалювального газу, тобто, перекриваються кантувальні крани багатого газу (при обігріві багатим газом) або клапани бідного газу (при обігріві бідним газом). Після паузи 4–5 с, протягом якої повинен вигоріти газ, що залишився в опалювальній системі печей, в клапанах, через які подавали повітря на висхідний потік, закриваються кришки повітряних отворів і піднімаються (відкриваються) тарілки клапанів продуктів горіння, з’єднуючи подові канали регенераторів з боровою.

Одночасно в цей же період в клапанах, які працювали на спадаючому потоці, опускаються тарілки (закриваються) клапанів продуктів горіння, відключаючи подові канали від борової, і відкриваються кришки отворів для подачі повітря.

Після зазначеного перемикання через 4–5 с, необхідних для заповнення повітрям системи висхідного потоку, відкриваються крани багатого газу або клапани бідного газу. 
До цього моменту в системі повинна знаходитися така кількість повітря, якої достатньо для загоряння газу без хлопків. 
Загальна тривалість зміни напрямку потоків становить 30–40 с, залежно від конструкції описаних механізмів і коксової батареї. Через 20–30 хв відбувається наступне кантування.

Обладнання для відведення парогазових продуктів коксування печі призначене для первинного охолодження і поділу парогазових продуктів коксування. До нього входять: стояки з клапанними коробками, газозбірники, перекидні газопроводи, прямий газопровід, аміакопроводи.

Парогазові продукти за температури 700–800 °С відводяться з камери коксування через стояки (рис. 4.10) — сталеві труби, футеровані шамотною цеглою і встановлені на газовідвідних люках з машинної і коксової сторін коксових камер.
Зі стояка через коліно і клапанну коробку парогазові продукти проходять в газозбірники — сталеві труби діаметром 1100–1600 мм, розташовані з машинної і коксової сторін батарей.

На коліні є кришка, через яку піч перед видачею коксу з’єднується з атмосферою. 

У клапанному коробі розташований на валу тарілчастий клапан, який утворює гідрозатвор, що перешкоджає проникненню коксового газу з газозбірника в атмосферу під час відключення печі на період видачі коксу та завантаження вугільної шихти.

На коліні і клапанній коробці є також форсунки для подачі амі-ачної води для первинного охолодження парогазових продуктів і для підведення пари або аміачної води з метою здійснення інжекції газів і парів, що виділяються під час завантаження печей, у газо-збірники.

Первинне охолодження парогазових продуктів відбувається в коліні і газозбірнику. Температура в газозбірнику зазвичай підтримується на рівні 80–85 °С, тиск 120–150 Па. Газозбірники з’єднуються перекидним газопроводом. На них встановлюють дросельні клапани з приводами від автоматичних пристроїв для підтримки постійного тиску газу в газозбірниках.
Смола і аміачна вода з газозбірників надходить в перетічний ящик. Газозбірники, газопроводи забезпечені гідрозмиванням відкладень аміачною водою під тиском і отворами для ручного очищення від відкладень.

4.1.5. Машини коксових печей

Призначення коксових машин полягає у забезпеченні операцій із завантаження камер коксування шихтою, видачу коксового пирога з печей, приймання виданого коксу та транспортування його в гасильний (охолоджувальний) пристрій. За допомогою машин коксових печей виконуються також найбільш трудомісткі операції з очищення технологічного обладнання, прибиранню верху коксових батарей і обслуговуючих майданчиків.
До машин коксових печей відносяться: вугленавантажувальний вагон (завантажувальний вагон); коксовиштохувач; машина для відкриття дверей з гасильним та коксовозним вагоном та електровозом. Взаємне розташування машин по відношенню одна до одної та до коксової батареї сучасної конструкції показано на рис. 4.11. 
Основна вимога до машин коксових печей — тривала безперебійна робота в умовах високих температур, відкритого полум’я, інтенсивного пило- та газовиділення, максимальний ступінь механізації та автоматизації операцій.

Механізми, встановлені на вагоні, виконують також ряд допоміжних операцій: знімання і встановлення кришок завантажувальних люків, очищення стояків коксових печей від графіту, інжекцію води в стояки печей для забезпечення бездимного вивантаження шихти.

Для бездимного завантаження 80 % шихти завантажують через крайні лючки; відповідно до цього ємність першого і третього бункерів більша, ніж ємність другого бункера, причому бункер з коксової сторони, який вивантажується першим, більший за бункер із машинної сторони на 20 %.
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Рис. 4.11. Розташування машин коксових печей: 
1 — бункера вугільної вежі; 2 — система пневмообвалення; 
3 — перекидний газопровід; 4 — затвори вугільної вежі; 
5 — вугленавантажувальна машина; 6 — стояки; 7 — газозбірники; 
8 — завантажувальні люки; 9 — двері коксової сторони;
10 — рама і армуюча броня коксової сторони; 11 —дверізнімальна машина;
12 — камера коксування; 13 — коксовозний вагон з електровозом;
14 — газопровід та арматура коксового газу; 15 — регенератор;
16 — газоповітряні клапани; 17 — коксовиштовхувач; 
18 — двері машинної сторони; 19 — газопровід прямого газу

Коксовиштовхувач (рис. 4.12) знімає двері коксової камери перед видачею коксу, видає кокс з камери коксування, і встановлює двері після видачі. У проміжку між цими операціями за допомогою спеціального пристрою на коксовиштовхувачі двері та рама коксової камери очищаються від відкладення смоли і графіту, що утворюються в процесі коксування. У період завантаження печі коксовиштовхувач спеціальним пристроєм розрівнює шихту в камері коксування.
При видачі коксу через спеціальний пристрій подається стиснене повітря під тиском 0,65–0,68 МПа до зводу камери коксування для видалення (знеграфічення) графіту, що утворився в результаті піролізу парогазових продуктів. Коксовиштовхувач пересувається по коліях, прокладених уздовж машинної сторони батареї. 

Видача коксу здійснюється шляхом введення в камеру коксування металевих штанг, що закінчуються виштовхувальною го-ловкою (пресом).
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Рис. 4.12. Коксовиштовхувач (вигляд збоку): 
1 — каркас; 2 — виштовхувальна штанга; 3 — планірувальна штанга; 
4 — бункер для збору шихти; 5 — башмак; 6 — привід виштовхувальної штанги; 
7 — привід планірувальної штанги; 8 — повітрозбірник; 
9 — кабіна для пускорегулювальної апаратури; 
10 — компресорна станція; 11 — механізм пересування

Окрім основного приводу виштовхувальний прес забезпечений аварійними ручним і пневматичним пристроями, на випадок відклю-чення електроенергії. Максимальна швидкість руху штанги 0,58 м/с. 
Щоб запобігти пошкодженню опалювальних простінків у разі заклинювання коксового пирога в печі, на приводі встановлюється спеціальний вимикаючий пристрій, який спрацьовує при дуже великому тиску виштовхувальної штанги на пиріг.

Планувальний пристрій виконаний у вигляді звареної сталевої штанги, яка вводиться в камеру коксування під час завантаження шихти і, роблячи кілька довгих і коротких ходів, вирівнює шихту. Штанга встановлена на роликах, за допомогою яких можна регулювати її положення по висоті.

До групи механізмів планувального пристрою входить також механізм відкривання і закривання планувального лючка дверей камери і бункера, у якому збирається частина шихти (50–80 кг), яка після закінчення планування виштовхується з камери назовні планувальною штангою під час витягання її з печі. Машина для знімання дверей (дверізйомник) призначена для обслуговування коксової сторони батареї і складається з двох частин: дверізнімальної і коксонаправляючої, розміщених на окремих візках і пов’язаних між собою шарнірним зацепом. 

Дверізнімальна частина є ведучою і обладнана механізмом для пересування всієї машини. Перед видачею коксового пирога корзина коксонаправляючої частини виштовхується в проріз рами камери коксування після того як з неї були зняті двері. Після видачі коксу коксонаправляюча частина висувається з камери, і дверізнімальна машина пересувається уздовж батареї.

Дверізнімальна машина для печей об’ємом 41,6 м3 обладнана пристроєм для уловлювання пилу під час видачі коксу, кондиціонером, пристроєм для очищення робочого майданчика, механізмом регулювання анкерних пружин. Механізми групи обслуговування дверей майже не відрізняються від механізмів, що обслуговують двері на коксовиштовхувачі.

Металоконструкції дверізнімальних машин і обшивки, що піддаються дії газів і полум’я, виконані з низьколегованої сталі, а витяжний зонт — з нержавіючої сталі. Низ кошика коксонаправляючої частини футерований плитами, поверхня яких вкрита твердим сплавом.

Коксогасильний вагон призначений для прийому коксу з печі, транспортування його в гасильну вежу, а після гасіння водою — на коксову раму. Кузов вагона являє собою металеву зварену конст-рукцію з днищем, нахиленим під кутом 28 градусів до горизонту, що забезпечує вивантаження коксу самопливом. У зв’язку з тим, що коксогасильний вагон працює в дуже важких умовах, кузов і затвори виконують з нержавіючої листової сталі. Низ і стінки кузова футерують плитами з жароміцного чавуну або нержавіючої сталі. 

Коксовозний вагон служить для прийому розпеченого коксу з коксової камери і транспортування його до установки сухого гасіння (УСГК) з подальшим завантаженням в камеру сухого гасіння.

Після завантаження коксом вагон рухається до шахти підйомника УСГК. Підйомник гаками захоплює кузов, піднімає його на верхній майданчик та встановлює над камерою гасіння на металеві тумби. При підході кузова автоматично знімаються двері камери, а при посадці кузова відкриваються затвори, і розпечений кокс надходить у камеру гасіння. 
Після вивантаження кузов піднімається над камерою і затвори днища автоматично закриваються, кузов переміщається до шахти, опускається на платформу і транспортується до печі, з якої повинні вивантажувати кокс.

4.2. Матеріальний та тепловий баланс коксування

Розрізняють три основних типи матеріальних балансів: баланс сировини і продуктів коксування по компонентах; баланс сировини та продуктів за хімічними елементами; баланс речовин, що беруть участь в процесі горіння в опалювальній системі коксових печей.

У практиці зазвичай ведуть розрахунок балансу першого типу. У ньому наводяться дані про вихід коксу та хімічних продуктів коксування.

Для діючого підприємства складання матеріального балансу дозволяє виявити ресурси виробництва і джерела втрат продукції, провести аналіз роботи коксових печей з метою підвищення якості продукції, встановити вплив складу шихти, умов експлуатації та особливостей конструкції коксових печей на вихід продуктів коксування.

При проектуванні нового підприємства матеріальний баланс коксування необхідний для прив’язки умов виробництва до сировинної бази, виявлення товарних ресурсів нового заводу та одержання вихідних даних для розрахунків теплового балансу та окремих елементів коксових печей, цехів уловлювання та переробки хімічних продуктів коксування.

Розрахунок матеріального балансу зазвичай ведуть на 100 або 1000 кг вологої вугільної шихта. Прибуткова частина балансу складається з двох статей: суха шихта і волога шихта. Видаткова частина складається з коксу валового, коксового газу і всіх його продуктів коксування, вихід яких з шихти становить не нижче 0,1 %. Остання стаття — розбіжності балансу — показує, наскільки точно зроблено аналіз; вона не повинна перевищувати 1 %.

Прихід

Суха шихта, кількість (%) якої визначають за формулою:

,
де 
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 — вміст вологи в шихті, %.

Витрата

1. Кокс валовий — кількість великого коксу розміром понад       25 мм (91–94 %), коксового горішка 10–25 мм (2–3 %), коксового дріб’язку крупністю 0–10 мм, коксового шламу (4–6 %), який накопичується у відстійниках мокрого гасіння або в очисних спорудах установки сухого гасіння коксу і періодично також відвантажується споживачеві. Вихід сухого валового коксу з робочої шихти (%) визначають за формулою
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де 
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 — вихід летких речовин на робочу шахту; 
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 — вихід летких речовин сухого коксу (зазвичай становить 0,7–1,0 %); П — припік (%) — величина, що показує, наскільки вихід валового коксу у виробничих умовах вище, ніж вихід твердого залишку в тиглі під час лабораторного визначення виходу летких речовин вугільної шихти.

Припік залежить від властивостей вугільної шихти (в основному від виходу летких речовин) і температури коксування. Для вугілля з Донбасу він становить 1,0–2,6 %. 

2. Вихід кам’яновугільної безводної смоли (% від робочої шихти) може бути визначений за емпіричною формулою
 Всм = 
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де 
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 — вихід летких речовин на горючу масу, %;  — зміст відповідно золи в робочій шихті, %.

Вихід смоли залежить від виходу летких речовин і умов коксування і становить на заводах 3,0–4,0 %.

3. Вихід сирого бензолу визначають за емпіричною формулою
Вс.б =
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У виробничих умовах вихід сирого бензолу коливається в межах 0,7–1,2 %.

4. Вихід аміаку визначають за формулою
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де Б — коефіцієнт переходу азоту вугілля в аміак (для практичних розрахунків приймають 0,15); 
[image: image99.wmf]daf
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 — вміст азоту в горючій масі шихти, %; 17 і 14 — маса 1 моль відповідно аміаку та азоту.
Вихід аміаку коливається в межах 0,2–0,35 %.

5. Вихід зворотного сухого газу (%) з достатньою для практики точністю визначають за емпіричною формулою
Вг = 
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де K — коефіцієнт, що дорівнює 2,54–3,3; 
[image: image101.wmf]ш
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 — вихід летких речовин на суху шихту, %.

6. Загальна волога — складається з вологи шихти і пірогенетичної вологи; волога шихта приймається однаковою в прибутковій і видатковій частинах балансу; вихід пірогенетичної води наближено розраховують за формулою:



,

де K — коефіцієнт переходу кисню вугілля у пірогенетичну воду, що дорівнює 0,334–0,505; 
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 — вміст кисню в робочій шихті, %; 18 і 16 — маса 1 моля відповідно води і кисню.

7. Вихід сірководню розраховують за формулою

,

де K — коефіцієнт переходу сірки шихти в сірководень, що дорівнює 0,17 — 0,29; 
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 — вміст сірки в робочій шихті, %; 32 і 34 — відповідно маса 1 атома сірки і 1 моль сірководню.

8. Якщо похибка балансу не перевищує 0,5 %, то він складений правильно. Коефіцієнти переходу азоту, сірки, кисню в леткі продукти коксування залежать від елементного складу шихти і умов коксування і тому повинні уточнюватися для умов конкретного заводу.

Тепловий баланс коксових печей складається при розрахунках і проектуванні нових конструкцій печей, для виявлення шляхів вит-рати тепла в умовах працюючої установки, для зняття показників після регулювання обігріву. Основне призначення теплового балан-су — визначення витрати тепла на коксування, а також теплотехнічного та термічного коефіцієнтів корисної дії (ККД) коксових батарей. 
Теплові баланси складають на одиницю продукту або одиницю тепла — зазвичай на 1000 кг шихти або 1000 кДж тепла.

При розрахунку теплового балансу коксових печей приймають, що втрати тепла за рахунок неповноти згоряння опалювального газу відсутні.

Як показує досвід експлуатації коксових батарей, витрата тепла на коксування залежить від типу опалювального газу, властивостей вугільної шихти, конструкції батареї та ін.

Розрізняють повну витрату тепла на коксування, у якому враховується все тепло, витрачене в коксовій печі. Видима витрата тепла, або, як його частіше називають у виробництві, питома витрата тепла на коксування, визначається шляхом вимірювання кількості опалювального газу, витраченого на обігрів коксової батареї за певний період часу (у кДж/кг вологої шихти):


,

де V — кількість газу, витраченого на обігрів батареї за певний період часу, м3; 
[image: image111.wmf]н

р

Q

 — теплота згоряння газу, кДж/м3; Швол — кількість переробленої за цей період вологої вугільної шихти, кг.

Витрата тепла на коксування — важлива характеристика коксової батареї, так як близько 30 % витрат становлять витрати палива для обігріву коксових печей.

Теплотехнічний коефіцієнт корисної дії коксової батареї (%) вираховується за формулою
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де 
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 — загальна кількість тепла; 
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 — втрати тепла з продуктами горіння; 
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 — втрати тепла в навколишнє середовище.

Теплотехнічний ККД сучасних коксових печей становить        72–76 %.

Для оцінки досконалості конструкції коксових печей важливо також знати, яка частина підведеного тепла може бути використана теоретично. Ця частина характеризується термічним ККД (%):
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Термічний ККД сучасних коксових печей становить 79–85 %. Витрата тепла на коксування вугільних шихт становить для нових коксових батарей різних конструкцій при обігріві коксівним газом 2382–2400 кДж/кг, а при обігріві сумішшю доменного та коксового газів — 5290–2700 кДж/кг.


1. Що являє собою коксова батарея? Які основні елементи коксових батарей?

2. За якими ознаками класифікують коксові печі?

3. Охарактеризуйте конструкцію коксових печей.

4. Порівняйте переваги і недоліки коксових печей з боковим та нижнім підведенням тепла.

5. Схарактеризуйте основні схеми обігріву коксових печей.

6. Як забезпечується рівномірність обігріву коксової камери по висоті?

7. У чому основна відмінність напрямку руху газових потоків під час розігріву коксової батареї і в процесі її експлуатації?

8. Поясніть, як забезпечити збереження кладки коксових печей.

9. Як можна уповільнити процес горіння опалювального газу в простінках коксових печей? Для чого це необхідно?

10. Схарактеризуйте технологічне обладнання коксових печей.
11. Чим керуються при виборі ширини камери коксування?

12. Як можна покращити ККД коксових печей?


5.1. Температурний і гідравлічний режим коксування
П

родуктивність коксової батареї визначається корисним об’ємом і кількістю печей в батареї, періодом (тривалістю) коксування (τ), часом обробки печей (τобр) і насипною густиною шихти. Час, що витрачається на відривання і установку дверей, виштовхування коксового пирога, завантаження камер шихтою та інші операції, необхідні для підтримки камери коксування в робочому стані, називається часом обробки печі і становить зазвичай 6–12 хв. Обігом печі (Т) називається час від завантаження до розвантаження печі і складається з періоду коксування і часу обробки печі (Т = τ + τобр).

Продуктивність П коксової батареї (тонн шихти на добу) визначають за формулою
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де N — кількість печей в батареї; V — корисний об’єм камери, м3;
γ — насипна густина вугільної шихти, т/м3; Т — оборотність печей, год.

Кількість печей в батареї встановлюють, виходячи з можливості виконання певної кількості так званих печевидач (n) за зміну або на добу. Ця величина залежить від досконалості машин, що забезпе-чують всі операції із завантаження, видачі та обслуговування печей, і визначається за формулою:

,

де T — оборотність печей, год.

Оптимальним є 5 печевидач на годину. Кількість печей в батареї в світовій практиці від 5 до 120, а на Донбасі — зазвичай 37–77.

Продуктивність коксової батареї по валовому сухому коксу (%) може бути визначена з такого співвідношення:
Пк = – ПВк,

де Bк — вихід сухого валового коксу, % від сухої шихти.

Загальну кількість печей в коксовому цеху коксохімічного виробництва можна визначити за формулою:


,

де 

 — продуктивність коксової батареї по сухому валовому коксу, т/рік; γ — насипна густина сухої шихти, т/м3; V — корисний об’єм камери коксування, м3.

Кількість печей приймається на 3–5 більшою, ніж за розрахунком, з урахуванням поточних ремонтів.

Продуктивність батареї залежить від постійних і змінних факторів. До постійних факторів належить: розмір камер коксування по довжині, ширині і висоті; по товщині стін камер коксування; теплопровідність вогнетривкого матеріалу, з якого виконані стіни; конструктивні особливості печей, що забезпечують рівномірність обігріву по довжині і висоті камери коксування.

До змінних факторів належать: тривалість коксування; темпера-тура в опалювальних простінках коксових печей; температура видачі коксу; вид опалення газами і коефіцієнт надлишку повітря; якість вугільної шихти; вологість, насипна густина, вихід летких речовин і технологія коксування. Такі фактори, як температура видачі коксу і якість вугільної шихти, що визначають якість коксу, повинні нормуватися і підтримуватися практично постійними в допустимих межах.

Вплив ширини камери коксування на продуктивність коксових печей визначаються залежністю тривалості коксування від ширини камери. Ця залежність виражається експериментально знайденою формулою

,

де T1, Т2 — відповідні періоди коксування; b1, b2 — відповідні половини ширини камери.

Чим більше ширина камери, тим триваліший період коксування. Величина К для різних вугільних шихт, матеріалів кладки печей, товщини стін камери коксування може становити в середньому        1,4–1,65 (якщо температура в опалювальній системі і температура коксу прийняті постійними).

Температурний режим коксових печей залежить від правильного обігріву, який повинен забезпечувати:

· рівномірну готовність коксового пирога по довжині та висоті камери коксування і максимальний вихід металургійного коксу;

· максимальний вихід газу і хімічних продуктів коксування при оптимальній їх якості;

· максимально високий коефіцієнт корисної дії;

· встановлений термін служби коксових печей не менше          25 років без зниження продуктивності.

Усі ці вимоги можуть бути виконані у випадку дотримання однакового періоду коксування в усіх камерах; сталості вугільного завантаження у всіх камерах коксування і якості вугільної шихти, підведення необхідної кількості тепла у всі вертикалі і опалювальні простінки коксової батареї, а також під час спалювання опалю-вального газу з оптимальним надлишком повітря, виходячи з умов не тільки повного і економічного спалювання газу, але і використання надлишкового повітря для досягнення рівномірного прогріву стін камер коксування по висоті; правильного гідравлічного режиму коксових печей. Для заданого періоду коксування потрібно забезпечити нагрівання стін камери коксування до такої температури, щоб до кінця періоду коксування температура в осьовій площині коксового пирога була 1000–1100 oC. Одночасно температура у верхній частині коксової камери повинна становити 800–830 oC для забезпечення високого виходу і якості летких продуктів коксування.
Залежно від конструкції печей в опалювальних простінках у сучасних коксових батарей від 1500 до 2500 вертикалів. Тому як головний контрольований показник температурного режиму коксових печей прийнята температура кладки в 4-му або 5-му вертикалі з коксової сторони і 5-му або 6-му з машинної сторони кожного простінка. Ці вертикалі називають контрольними. Зазвичай температуру в контрольних вертикалях всіх опалювальних простінків вимірюють двічі за зміну. У вітчизняній практиці температура у вертикалі вимірюється за допомогою оптичного пірометра через оглядову шахту в перекритті коксових печей. Зазвичай, як точка виміру вибирається цегла між вихідними отворами косих ходів і пальником.

Температура кладки у всіх частинах опалювальної системи за час між кантуванням змінюється: в регенераторах на висхідному потоці знижується, на низхідному потоці підвищується. 

У вертикалі, навпаки, на висхідному потоці, коли горить газ, температура підвищується, а на низхідному — знижується. Зниження температури за період одного кантування становить у вертикалі печей сучасних конструкцій 30–80 oC. Тому для одержання порівняльних показників необхідно виміряні оптичним пірометром значення температур в контрольних вертикалях всіх простінків батареї привести до однакового часу після кантування.

Ні в одній контрольній точці опалювальної системи температура не повинна бути вище ніж 1450 oC. Тому після виміру температур в контрольних вертикалях і підрахунку значення середньої температури по батареї до останньої додають поправку і таким чином приводять її значення до 20-ї секунди після кантування. По цій температурі оцінюють технологічний режим коксування і регулюють обігрів печей.

Численні виміри показують, що найбільш швидке падіння температур відбувається в перші 5 хв після кантування. 

Тому всі температурні виміри в опалювальній системі на коксових печах починають проводити на спадаючому потоці за 5 хв після кантування. Щоб ввести поправку до температур, виміряних в контрольних вертикалях (для приведення температур до 20-ї се-кунди), необхідно знати зниження температури протягом кожної хвилини часу після кантування. Це зниження залежить від конст-рукції батареї, виду опалювального газу, періоду коксування та інших умов.

Максимальні температури по довжині опалювальних простінків зазвичай припадають на 3-й і 4-й вертикаль коксової сторони та іноді можуть бути вище від контрольного вертикаля коксової сторони максимум на 20 oC. Крім того, по довжині батареї допускаються коливання температури в контрольних вертикалях відносно до середньої по батареї на 20 oC. Тому гранична температура, яку можна встановити в контрольних вертикалях коксової сторони, становить 1410 oC. Оскільки в результаті конусності камери коксування з машинної сторони коксується менше вугільної шихти, ніж з коксової, в контрольних вертикалях машинної сторони встановлюють температури на 40–60o C нижчі, ніж у коксовій.

Кожному періоду коксування відповідають певні температури в контрольних вертикалях, які залежать від ширини камери, умов обігріву, вологості шихти. 

Рівномірність якості коксу по довжині камери коксування забезпечується правильним розподілом тепла уздовж опалювального простінка.
У крайніх вертикалях температура нижче, так як вони втрачають частину тепла через фасадну стіну (необігріту). Починаючи з третього — четвертого опалювального каналу простінка, температура вертикалів повинна поступово збільшуватися в напрямку з машинної сторони на коксову, досягаючи максимуму в контрольних вертикалях коксової сторони. Правильно відрегульований обігрів коксової батареї характеризується заданою температурною кривою (рис. 5.1).


[image: image127.emf] 

2  

1  

Коксова сторона  

Машинна сторона  

Температура,  о С  

Номера вертикалів  

28          25           22           19           16           13          10            7               4  

1420  

1340  

1260  

1180  


Рис. 5.1. Розподіл температур (температурна крива) 
у вертикалях по довжині опалювального простінка: 
1 — теоретична; 2 — дійсна

Практика експлуатації коксових печей показує, що при збільшенні вологості шихти на 1 % (понад 6 %) температура в конт-рольних вертикалях повинна бути підвищена на 7–10 оC. Для    збільшення температури в осьовій площині коксового пирога на 
30 oC потрібно підвищити температуру в контрольних вертикалях на 10 oC. При зміні періоду коксування на 1 год необхідно змінити температуру в контрольних вертикалях на 25–30 oC.

Рівномірність якості коксу при постійному періоді коксування забезпечується постійністю для даного періоду коксування температури.

Коксовий газ має температуру займання 600–650 oC, коротке полум’я відрізняється високою швидкістю горіння — до 75 м/с. Вибухонебезпечний, нижня межа вибуховості 6–8 %, верхня —            30–32 %.

Теплота згоряння багатого зневодненого газу на 25–30 % вище, ніж у коксового. Температура займання 640–670 oC. Межі вибуховості:  нижня — 20,7 %, верхня — 74,0 %. Незважаючи на більш високу температуру згоряння, опалювати печі цим газом важче, ніж коксовим, оскільки при горінні зневодненого газу значно інтенсивніше, ніж при горінні коксового, виділяється графіт і відкладається в газовідвідну систему. Якщо середня температура по батареї не відхиляється більш ніж на ±7 oC від заданої, то це означає, що обігрів батареї ведеться нормального.

Для опалення коксових печей використовують коксовий, доменний, генераторний гази і газ зневоднений (табл. 5.1).
Таблиця 5.1 

Характеристика газів для опалення коксових печей

	Газ
	Теплота згоряння, кДж/м3
	Склад, % (об.)

	
	
	CO2
	CO
	CmHn
	H2
	CH4
	O2
	N2

	Коксовий

Багатий (зневоднений)

Доменний

Генера-торний
	18083

22880

3712

4992
	2,4

–
14,8

4–6
	5,6

9–12

23,6

36–30
	2,5

3,5–4,5

–
–
	60,2

3–6

6,1

8–10
	25,7

50–52

0,2

1–2
	0,6

0,9–1,1

0,1

0,3–0,6
	3,0

23–26

5,2

5–59


Теплота згоряння доменного газу невелика, тому коксові печі опалюють сумішшю доменного та коксового або природного газів, які додають безпосередньо в газопровід доменного газу перед коксовими печами в кількості 10–15 %. 
У результаті теплота згоряння доменного газу підвищується до 4160–5408 кДж/м3. Температура займання доменного газу                 640–650 oC. Швидкість горіння становить до 50 м/с, факел його значно вищий, ніж при горінні коксового газу. Температура горіння доменного газу нижче, ніж коксового, на 100–200 oC. Недоліком доменного газу крім низької теплоти згорання є високий вміст в ньому пилу, який з часом накопичується в опалювальній системі.

Низька теплота згоряння обумовлює збільшення витрат газу та повітря для опалення печей, це призводить до підвищення витрат тепла на коксування і зниження ККД коксової батареї. Труднощі роботи з доменним газом поглиблюються і більш високою, порівняно з багатим газом, токсичністю (високий вміст СО) і вибухонебезпекою. Межі вибуховості доменного газу: нижня — 16,5 %; верхня — 75,5 %.

Генераторний газ аналогічний за своїми властивостями доменному і його сумішам.

Спалювання будь-якого палива проводять при подачі більшої кількості повітря, ніж це потрібно для спалювання за розрахунком. Відношення фактичної кількості повітря, що подається, до теоретично необхідної називають коефіцієнтом надлишку повітря і зазвичай позначають α.

Встановлення правильного коефіцієнта надлишку повітря має дуже велике значення в технології обігріву коксових печей. При недостатньому значенні α опалювальний газ згоряє не повністю, і витрата тепла на коксування зростає. Збільшення коефіцієнта надлишку повітря призводить також до підвищення виносу тепла з димовими газами. Крім того, коефіцієнт надлишку повітря значною мірою визначає рівномірність обігріву коксової камери по висоті, так як при великому надлишку повітря коротшає факел, а при   нестачі повітря факел витягується, і горіння сповільнюється, відповідно до цього може недогрівають або перегрівають верх коксового пирога і простір над коксом.

Коефіцієнт надлишку повітря визначають на основі аналізу продуктів горіння за формулою
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[image: image130.wmf][

]

2

O

, [CO], 
[image: image131.wmf][

]

2

CO

 — вміст цих компонентів у продуктах горіння, %; K — коефіцієнт, що дорівнює 
[image: image132.wmf][

]

2

розр

2

теор2

CO

OCO

[image: image135.png]


 — розрахункова кількість діоксиду вуглецю, що одержується при спалюванні фактичного газу; — теоретична кількість кисню, необхідна для спалювання цього газу.

Для різних систем печей при обігріві коксівним і доменним газами величина α становить 1,2–1,4.

Гідравлічний режим, тобто регламентований розподіл тисків у камері коксування і опалювальній системі коксових печей, є одним з основних факторів, що визначає термін служби коксових печей.

На практиці навіть така досконала кам’яна кладка, як кладка коксових печей, не може бути абсолютно газощільною. На початку процесу коксування, коли в камері відбувається бурхливе виділення газоподібних продуктів коксування, тиск в ній може досягати 
6 кПа. При цьому парогазові продукти проходять через тріщини в кладці або нещільності дверей коксової печі, розкладаються, заповнюючи їх вуглецем (графітом).

У кінці періоду коксування кількість виділених газоподібних продуктів різко знижується; тиск газів в камері коксування може стати менше атмосферного і нижче тиску в опалювальній системі. У цьому випадку кисень повітря в опалювальних простінках і регенераторах на висхідному потоці може сприяти вигорянню графіту в порожніх швах, тріщинах та інших нещільностях кладки простінків. Те ж може відбуватися і з графітом біля ущільнень дверей коксових печей. Після того як графіт вигорить, кисень повітря, проходячи в камеру коксування і стикаючись з розпеченим коксом, викличе його інтенсивне горіння.

У межах горіння коксу розвивається висока температура (до 1500 оС). Основні сполуки золи коксу, реагуючи з кислотними компонентами кладки, утворюють легкоплавкі сполуки. Таким чином, в цьому місці кладка камери буде покрита шлаком і при видачі коксового пирога поверхня кладки руйнується. При багаторазовому повторенні цих явищ в кладці камер коксування можуть утворюватися прогари, насадка регенераторів може бути оплавлена.
У 1938 р. інженер Р. З. Лернер розробив принципи гідравлічного режиму коксових печей, які дозволили впорядкувати роботу і значно продовжити термін експлуатації коксових батарей. В основу цих принципів покладено таке: співвідношення тисків у камері коксування і опалювальній системі має бути таким, щоб виключалася найменша можливість витоку повітря з опалювальної системи або підсмоктування його з атмосфери в камеру коксування. Допускається лише попадання в опалювальну систему, що в результаті призводить до заграфічування кладки і отже, до підвищення її щільності.

Гідравлічний режим коксових печей повинен забезпечувати таке:

· тиск на низ камери коксування в кінці коксування повинен бути позитивним, тобто вище атмосферного;

· тиск на низ камери до кінця коксування завжди повинен бути більшим за тиск у верхній частині регенераторів, що працюють на висхідному потоці;

· розподіл тисків по висоті опалювальної системи має бути постійним у межах одного коксування.

У вітчизняній практиці прийнято, що мінімально допустимий тиск внизу камери коксування перед підготовкою її до видачі коксу становить не нижче 5 Па, а в будь-якій точці камери, розташованій вище низу, тиск буде більше на величину гідростатичного підпору, який залежить від висоти (різниці висот) підйому і різниці температур газу в камері і зовнішнього повітря. Тиск в камері забезпечується тиском в газозбірнику, значення якого можна підрахувати з виразу:
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Розрахунки показують, що гідростатичний підбір зростає приблизно на 10 Па на кожний метр відстані від низу камери до виходу газу в газозбірник. Зазвичай в газозбірниках коксових печей за допомогою автоматичних регуляторів підтримується тиск близько  120–150 Па. Розрідження у верхній зоні регенераторів, що працюють на висхідному потоці становить 50–60 Па. 
Збільшення або зменшення розрідження в окремих ділянках системи печей відповідно змінює в системі  тиск газу і повітря.

Постійний розподіл тисків по висоті опалювальної системи коксових печей в межах одного періоду коксування забезпечує надходження необхідної кількості газу і повітря, умови заграфічування кладки, якість коксу і тривалу високопродуктивну роботу батареї.

У коксових печах при дотриманні гідравлічного режиму просочування газів через нещільності кладки втрати сирого газу становлять не більше 2,5 %.

5.2. Завантаження та видача коксу з коксових печей

Повнота і сталість завантаження коксових печей забезпечує високу продуктивність, якість коксу і нормальний обігрів печей.

Запас вугільної шихти при двозмінній роботі печей накопичується у вугільній башті — залізобетонному бункері, який при різних варіантах компоновки коксових батарей розташовується посередині між двома або між чотирма коксовими батареями. Залежно від цього ємність вугільної башти по шихті становить 3–6 тис. т. 

Башта внутрішніми перегородками поділяється на дві-чотири секції. У нижній частині вугільної башти по її ширині на виходах із секцій розташовують ряд затворів, через які вугільна шихта надходить у бункери вуглезавантажувального вагону. Кількість рядів затворів по довжині вугільної башти відповідає кількості завантажувальних люків коксових печей.

Для запобігання зависанню вугільної шихти на двох-трьох рівнях по висоті башти підводиться стиснене повітря, подача якого переривчастими імпульсами забезпечує пневмообрушення шихти.

Процес завантаження коксових печей здійснюється в наступній послідовності. Завантажувальний вагон встановлюють під відпо-відним затвором башти. Відкривання затворів для випуску шихти проводиться за графіком з тим, щоб шихта не зависала в одній із груп затворів. У зимовий час повинен бути забезпечений обігрів затворів вугільної башти для запобігання їх замерзанню.

Набір шихти в завантажувальний вагон здійснюється за масою або об’ємом. Ваги монтують на самому завантажувальному вагоні або встановлюють стаціонарно під баштою. Після набору шихти вагон пересувається до печі, яка підготовлена до завантаження.

Найбільш поширеним методом бездимного завантаження коксових печей є інжекція газів завантаження в газозбірник коксових печей. Бездимність досягається шляхом створення розрідження в надкоксовому просторі коксової камери і порядком випуску шихти з бункерів завантажувального вагона.

Після того як вагон встановлюється над завантажувальними люками, вмикається подача пари або аміачної води у форсунку, розташовану в стояку, за рахунок інжекції створюється розрідження в надкоксовому просторі коксової печі, що дозволяє запобігти вибиванню полум’я, пилу і газів з-під телескопів завантажувального вагона.

Спочатку починається випуск шихти з бункера, розташованого з коксової сторони, потім через 20–30 с — випуск шихти з бункера з машинної сторони, а потім із середнього бункера. Коли середній бункер буде спорожнений наполовину, в піч подають планувальну штангу, яка розрівнює (планує) в камері шихту. Після закінчення процесу планування за допомогою спеціального механізму, закривають завантажувальні люки і вагон переміщається до вугільної башти за новою порцією шихти. 
У тих випадках, коли всі операції по завантаженню (установка вагона, вмикання і вимикання інжекції, закривання люків, планування) виконуються автоматично за заданою програмою, досягається сталість разового завантаження і практична бездимність.

При інжекції газів, завантаженні в газозбірники може потрапляти значна кількість вугільного пилу, що збільшує зольність кам’яновугільної смоли і відповідно пеку. Тому парогідроінжекція успішно застосовується при коксуванні вугільної шихти з вологістю не менше 8–10 %.

Останнім часом набув поширення метод бездимного заванта-ження з очищенням газів завантаження в системі, розташованій на завантажувальному вагоні. При цьому гази завантаження відсмок-туються з камери через спеціальні пристрої. Очисна система комплектується пиловловлювальною апаратурою і камерою допалювання газів завантаження.

Завантаження вологої шихти разом з плануванням становить     3–6 хв. Момент витягу планувальної штанги з печі вважається закінченням завантаження.

Видача коксового пирога з камер коксування впливає на термін служби коксових печей. Перед видачею коксового пирога з камери піч відмикають від газозбірника та з’єднують з атмосферою. У цей час проводиться очищення стояка від відкладень графіту. За допомогою коксовиштовхувача з машинної сторони і дверізнімальної машини — з коксової сторони — знімають двері печі, і з коксової сторони під піч вставляється коксоприймальна ванна, навпроти якої встановлюють гасильний (коксовозний) вагон.

З машинної сторони після відведення дверей за допомогою коксовиштовхувача встановлюється виштовхуюча штанга. При отриманні сигналу з коксової сторони (через систему блокування або іншим шляхом) машиніст коксовиштовхувача вмикає механізм пересування штанги і здійснює виштовхування коксового пирога. У процесі виштовхування коксового пирога штанга коксовиш-товхувача пересувається зі швидкістю 0,5 м/с, відповідно такою ж має бути і швидкість пересування гасильного вагона. 
Після закінчення видачі коксу дверізнімальною машиною встановлюють на камеру двері, попередньо прибравши просипаний кокс і залишки відкладень, очищених механізмами з рам і дверей коксової печі.

На батареях останніх конструкцій, які споруджуються та реконструюються, дверізнімальні машини обладнані пристроями для запо-бігання викидам полум’я, диму і пилу в атмосферу при видачі коксу. 
Ці пристрої складаються з витяжних парасольок, відсмокту-вальних вентиляторів і систем очищення газів, що утворюються при видачі коксу.

При правильно організованому температурному і гідравлічному режимах, а також при встановленому періоді коксування труднощів при видачі коксу не відбувається, тому що в результаті його усадки між коксом і стіною камери утворюється щілина в 5–15 мм.

У процесі експлуатації коксових печей можуть спостерігатися такі випадки, коли з печі виштовхується кокс зі значно більшим зусиллям, ніж це характерно для даної коксової батареї, тобто має так званий тугий хід. Створюються такі умови, при яких коксовий пиріг при першому натисненні коксовиштовхувача не зрушує з місця і не виходить з печі. Це називається бурінням печі. Тугий хід коксового пирога, а тим більше буріння є аварійною ситуацією. Причинами тугого ходу коксового пирога і буріння печей можуть бути мала усадка шихти в результаті неправильного приготування шихти або недостатнього контролю за якістю вугілля; перевантаження камер коксування шихтою; порушення обігріву коксових печей (кокс по всій довжині камери або на окремих її дільницях не відійшов від стінки); порушення кладки камер коксування або звуження рам з коксової сторони, що створює перешкоду видачі коксу; несвоєчасна видача коксу, тобто видача неготового або перегрітого коксу.

Тугий хід і буріння пирога є однією з причин руйнування кладки коксових печей.

Завантаження шихти та видача коксу з коксових печей повинні проводиться в певній послідовності, оскільки наприкінці періоду коксування в кладці опалювальних простінків відбувається накопи-чення тепла, а після завантаження камер шихтою протягом деякого часу — значне відбирання тепла і температура в них знижується.

Послідовність видачі коксу з печей називають серійністю. Вона повинна бути строго визначеною, що забезпечує збереження кладки печей і порівняно однакові температурні умови по довжині батареї. Ці умови забезпечуються тільки при дотриманні таких правил: при видачі коксу з якої-небудь печі сусідні з нею печі повинні бути завантажені і знаходитися в середині періоду коксування; різниця в ступені готовності двох суміжних печей повинна бути мінімальною; необхідно, щоб свіжозавантажені печі були рівно-мірно розташовані по довжині батареї і холостий пробіг машин по батареї був мінімальним.

У загальному вигляді серійність видачі з коксових печей можна уявити як m — n, де m (перша цифра) — інтервал — кількість печей, розташованих між печами, що видають кокс при обробці їх з одного кінця батареї до іншого — така послідовність називається серією; n (друга цифра) — інтервал між печами, що видають кокс в наступних серіях.

Найбільш поширені серійності 9–2, 2–1 і 5–2. У першому варі-анті видача коксу здійснюється через 9 печей. Для зручності рахунку та при складанні графіка для печей тільки цієї серійності в нумерації печей відсутні цифри, що закінчуються на нуль. За другим варіантом видача здійснюється через піч, по третьому — через 5 печей.

Відповідно до цього порядок видачі коксу з печей цих серій буде виглядати таким чином (табл. 5.2).
Таблиця 5.2

Серійність видачі коксу з печей

	Серійність

	9–2
	2–1
	5–2

	Номера печей, що видають кокс

	1, 11, 21, 31

3, 13, 23, 33

5, 15

9, 19
	1, 3, 5, 7

2, 4, 6, 8

1, 3, 5

і т. ін.

і  т. ін.
	1, 6, 11, 16, 21

3, 8, 13, 18

і т. ін.




Кількість серій визначається кількістю печей в батареї. Розрахунки показують, що максимальна різниця у часі між серединою періоду коксування і фактичним часом, що пройшов від початку коксування, в печах по обидві сторони від видачі коксу (оптимальний варіант) при серійності 9–2 становить 2–2,5 год; 2–1 — 1,2–1,3 год і 5–2 — до 3,2 год.

З цих даних випливає, що оптимальною за цими показниками є серійність 2–1, яку і застосовують на нових батареях. На відносно старих коксових батареях застосовують серійність 9–2, яка забезпечує рівномірний розподіл свіжозавантажених і готових до видачі печей по довжині батареї.

Серійність 5–2 використовується для батареї з великою кількістю печей або з одним комплектом коксових машин на блок з двох батарей, оскильки коксовиштовхувач може виконувати з однієї установки дві операції одночасно — планування шихти в завантажувальній камері і підготовку до видачі з наступної печі даної  серії. Серійність 5–2 застосовується також на пекоксових печах.

Для додержання встановленої оптимальної серійності і сталості періоду коксування в усіх печах складають щохвилинний графік видачі, який будують з урахуванням двох положень: безперервної обробки печей (безперервний графік) або обробки печей з циклічними зупинками (циклічний графік).

На вітчизняних заводах завантаження та видача коксу проводиться за циклічним графіком. Основою при складанні цього графіка є те, що час оборотності печі розбивається на робочу і ре-монтну частини. Видача коксу після зупинки повинна завжди починатися з однієї і тієї ж печі, і за робочу частину циклу має бути виданий кокс з усіх печей батареї незалежно від серійності.

При роботі за циклічним графіком зміна здається і приймається на ходу. Час циклічних зупинок приймається зазвичай від 1 до 2 год. При циклічному графіку можна знати заздалегідь час зупинок роботи коксових машин, планувати їх ревізію і планово-попере-джувальні ремонти, ретельніше в умовах більшої безпеки проводити прибирання. 
Циклічний графік будується таким чином. Спочатку складають місячний циклічний графік, виходячи із заданого часу оборотності печей і тривалості ремонтної частини циклу. У місячному графіку вказують початок і кінець ремонтної частини циклу. На підставі місячного циклічного графіка складають змінний графік видачі. 
На деяких заводах для кращого використання ремонтної частини циклу прийнята система роботи з двома циклічними зупинками за час оборотності, або з двома напівциклами. При цій системі в кожній зміні передбачені зупинки протягом 30–40 хв для прибирання і ремонтів. Оскільки початок і кінець напівциклів передбачений місячним графіком і не може бути довільним, то ця система також дисциплінує персонал і сприяє чіткій експлуатації печей.
5.3. Гасіння та сортування коксу

Після закінчення видачі коксу гасильний вагон направляється до гасильного пристрою, призначення якого — забезпечити охолодження коксу до температури 180–250 oC і рівномірну постійну вологість.

Існує два методи гасіння коксу — мокрий і сухий. При мокрому гасінні кокс зрошується певною кількістю води в гасильній башті     (рис. 5.2), яка обладнана системою трубопроводів і форсунок — розпилювачів. Тривалість гасіння коксу залежить від властивостей вугільної шихти, умов коксування і конструкції гасильного пристрою та становить 90–120 с, з яких близько 60 с приходиться на зрошення коксу водою, а 30–50 с — на відстоювання вагона під гасильною баштою для стікання зайвої води. Тривалість гасіння коксу встановлюється постійною для кожного періоду коксування, контролюється і підтримується автоматично.
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Рис. 5.2. Гасильна башта (а); схема гасильна башти (б) : 
1 — витяжна труба; 2 — напірний трубопровід; 
3 — насоси; 4 — гасильний вагон; 5 — зрошувальні труби

Утворена при заливці розпеченого коксу водяна пара видаляється через витяжну трубу.

Вода стікає в спеціальні відстійники, де з неї відстоюються 
дрібні частинки коксу, які захоплюються при стіканні води з вагона. З відстійників (басейнів) вода знову подається насосами на гасіння коксу. У відстійниках збирається коксовий шлам, який періодично забирається грейферними кранами у вагони та відвантажується споживачам.

Після закінчення стікання води з вагона охолоджений кокс розвантажується на похилу площадку — коксову рампу, яка по довжині вміщує кокс з 4–5 печей. Довжина коксової рампи становить 60–70 м (залежно від корисного об’єму печей). На рампі кокс витримується протягом 12–15 хв для випаровування води, а потім подається на сортування. Перевагами мокрого гасіння коксу є 
низька вартість установки, простота обслуговування, мала енергоємність обладнання. У воду для гасіння коксу можна додавати 
стічні води коксохімічного виробництва.

Недоліком мокрого гасіння коксу є нерівномірна вологість з окремих печей. Це пояснюється тим, що для гасіння коксу встановлюється однаковий час для всіх печей, а завантаження в камерах може коливатися так само, як і температура коксу. Крім того, на вологість окремих ділянок коксу, виданого з однієї печі, впливає характер заповнення гасильного вагона, який у свою чергу залежить від швидкості його пересування при видачі коксу. 
Для мокрого гасіння характерна також значна різниця у воло-гості коксу великих і дрібних класів. До недоліків цього способу гасіння відноситься також різкий тепловий удар при охолодженні коксу, що знижує його міцність; винесення в атмосферу деякої кількості речовин, що містяться в стічних водах, і коксового дріб’язку, а також безповоротна втрата майже 40 % тепла, витраченого на коксування. У разі сухого гасіння кокс охолоджують шляхом продування через шар розпеченої маси інертного газу (в ос-новному СО2 і N2). Нагрітий інертний газ далі направляється в 
котел-утилізатор для використання тепла коксу.

Найбільшого поширення набули в даний час установки сухого гасіння коксу (УСГК) системи гіпрококсу (рис. 5.3). 
За допомогою електровозу кокс транспортується до підйомника, який, піднімаючи ємність з розпеченим коксом на установку сухого гасіння, одночасно опускає на вільну площадку порожній кузов. Піднятий кокс через спеціальний завантажувальний пристрій надходить у власну установку сухого гасіння, що складається з камери гасіння, що розділена на дві частини, циклу — пиловідокремлювача, котла-утилізатора і дуттєвого пристрою.
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Рис. 5.3. Установка гасіння коксу системи гіпрококсу 
з підйомником кузова коксоприймального вагона: 
1 — кузов з коксом; 2 — форкамера; 3 — газоходи; 
4 — гасильна камера; 5 — дистрибутор; 6 — розвантажувальні пристрої;
7 — рампа; 8 — транспортер коксу; 9 — димосос; 
10 — котел-утилізатор; 11 — пиловідокремлювач

У верхній частині гасильної камери (форкамері) підтримується практично постійна температура. У ній розміщується кокс з трьох-п’яти печей. Час перебування коксу у форкамері становить 40–60 хв. Призначення форкамери — вирівнювання температури у всій масі коксу, щоб в зону власне охолодження надходив кокс з однаковою температурою. Це дозволяє відводити кокс за однакової температури, підтримувати температуру інертного газу-теплоносія постійною та одержувати водяну пару постійних параметрів. Пройшовши зону газовідведення, кокс стикається з інертним газом, що подається, і охолоджується до температури 250–280 оС. 

Характеристика коксу сухого і мокрого гасіння для однієї шихти наведена в табл. 5.3. 

Таблиця 5.3
Характеристика коксу сухого і мокрого гасіння однієї шихти
	Показники якості коксу
	Мокре

гасіння
	Сухе гасіння

	W, %   
	3,2
	0,2

	Ad, %   
	10,5
	10,4

	Vd, %   
	0,9
	0,9

	St,  %    
	0,53
	0,52

	Великий барабан, кг:

	залишок   
	331
	343

	клас 10 — 0 мм 
	33
	33

	Малий барабан, кг:

	М40  
	71,0
	77,1

	М10  
	8,2
	7,6

	Гранулометричний склад, %:

	> 80   
	11,8
	8,5

	80–60 
	36,0
	34,9

	60–40
	41,1
	44,8

	40–25 
	8,7
	9,5

	25–0   
	2,4
	2,3


Основними перевагами сухого способу гасіння коксу є значна економія тепла і екологічність установок. У всій масі коксу підтримується однаковий вміст вологи, яка поглинається охолодженим коксом з повітря і становить не більше 0,1–0,2 %. У результаті відсутності теплового удару і механічної обробки коксу в процесі проходження його в шахті камери гасіння міцність коксу підвищується. Кокс руйнується по тріщинах, зменшується вихід дріб’язку при стиранні.

Після охолодження кокс надходить у відділення коксосорту-вання, де валовий кокс поділяють за класами крупності. Звичайна схема сортування передбачає сортування на класи крупністю понад  40 мм, 25–40, 10–25 і 0–10 мм. Відсів коксу крупніше за 40 мм здійснюється на валкових грохотах, сортування на класи 40–25 і      25–0 мм здійснюється на віброгрохотах. Після сортування металургійний кокс за допомогою транспортерів передається в доменний цех або вантажиться у вагони для відправки споживачам. Кокс 
дрібних класів збирають в бункерах-накопичувачах для подальшого відвантаження споживачеві.

5.4. Вдосконалення технології 
підготовки вугілля до коксування 

Розвиток і підвищення технічного рівня доменного, ливарного, електротермічних та інших виробництв викликає необхідність 
збільшення випуску різних видів коксу високої якості. У зв’язку з цим одним з найважливіших завдань, що стоять перед коксохімічною промисловістю, є одержання високоякісного коксу, що забезпечує високу ефективність тих процесів, в яких він застосовується. Це завдання має вирішуватися одночасно зі значним розширенням сировинної бази з метою використання для виробництва коксу з великих запасів слабоспікливого і неспікливого вугілля.

Широко поширена технологія коксування (в періодично діючих камерних печах) не відповідає повністю поставленим завданням. Основним недоліком коксування в камерних печах слід вважати протікання процесу з різною швидкістю через великий градієнт температур коксованої шихти по ширині пічної камери, а також внаслідок великої різниці між щільністю завантаження по висоті камери, що приводить до одержання коксу, різнорідного за круп-ністю, міцністю, пористістю і реакційною здатністю.

Одержання коксу із задовільними фізико-механічними властивостями стає можливим у разі введення до складу шихти значної кількості добре коксівного вугілля.

Великим недоліком коксування в камерних печах є також періодичність процесу, що створює труднощі при автоматизації всього виробничого процесу і не дозволяє значно підвищити продуктивність праці і поліпшити її умови. При існуючій технології коксування не може бути задовільно вирішене і завдання повного використання хімічного потенціалу вугілля. Тому ведуться чисельні роботи, спрямовані на вдосконалення існуючої технології та створення нових безперервних процесів коксування.

Удосконалення існуючої та створення нової технології підго-товки вугілля для коксування включає комплекс заходів і технічних прийомів, основними з яких є впровадження нових методів збагачення вугілля, раціональне складання вугільних шихт, оптимальні ступінь і характер подрібнення вугілля, збільшення густини вугільного завантаження, сушіння і нагрівання вугілля перед коксуванням та ін. Нові методи збагачення, раціональне шихтування вугілля, оптимальна ступінь і характер подрібнення вугілля дають можливість дещо розширити сировинну базу коксування і поліпшити фізико-хімічні властивості коксу.
Підвищення густини вугільного завантаження, спрямоване в основному на поліпшення якості коксу, який одержують з шихти зі значними добавками слабоспікливого вугілля, досягається різними методами. До них можна віднести трамбування шихти, часткове брикетування і гранулювання шихти і додавання до неї органічних рідин. Практичне здійснення цих методів призводить також до деякого підвищення продуктивності камерних печей.

Одним із способів ущільнення вугільної шихти перед коксуванням, що забезпечує економію добре спікливого вугілля при збереженні і навіть поліпшенні якості коксу та підвищенні техніко-економічних показників його виробництва, є трамбування або брикетування (повне або часткове). При трамбуванні тонко подріб-нену шихту ущільнюють в спеціальному пристрої поза коксовою піччю за допомогою падаючих молотків. Ущільнення шихти можливо також попереднім брикетуванням всієї або частини шихти в двовалкових пресах з подальшим завантаженням брикетів у камери коксування. Основними передумовами поліпшення спікливості шихти і якості одержуваного коксу є збільшення кількості слабоспікливого вугілля в шихті для коксування при її попередньому ущільненні.

Як показали дослідження, спікливість шихти, оцінювана ступенем її розширення в дилатометрі при її нагріванні збільшується пропорційно квадрату густини шихти (рис. 5.4). Зі збільшенням густини шихти зростає міцність шматків і матеріалу коксу (рис. 5.5).
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Рис. 5.5. Залежність міцності коксу 
під час випробовування його в малому барабані від густини шихти
При ущільненні шихти трамбуванням можна підвищити її густину до 1,05–1,15 т/м3. Внаслідок скорочення відстаней між вугільними зернами в ущільненому вугільному пирозі під час коксування потрібна менша кількість рідкої фази і досягається велика міцність структури коксу. 
Це обумовлює можливість використання шихт зниженої спікливості. При ущільненні шихти брикетуванням насипна густина шихти збільшується меншою мірою під час трамбування.
Так, насипна густина шихти, що містить 30 % брикетів, становить в середньому 0,8 т/м3. Міцність коксу з частково брикетованої шихти вища, ніж міцність коксу зі звичайної шихти тієї ж густини. Це пояснюється надзвичайно сильним розширенням брикетів при розм’якшенні порівняно з розширенням подрібненої частини шихти, що обумовлює значне поліпшення спікливості шихти в цілому. Тому процес коксування частково брикетованих шихт протікає так, як якби шихта в печі мала велику густину. 
При розширенні брикетів з виділенням значної кількості парогазових продуктів в пластичному стані відбувається стиснення розташованих навколо брикетів зерен шихти, що сприяє спіканню цих зерен. У зв’язку з цим процес коксування частково брикетованої шихти покращує її спікливість і якість коксу, а також дозволяє використовувати для коксування вугілля зниженої спікливості.

Трамбування шихти. Коксування трамбованих шихт застосовується в промисловому масштабі на ряді коксохімічних заводів, забезпечуючи одержання доменного коксу з шихт із значним вмістом слабоспікливого вугілля.

Трамбування вугільної шихти дозволяє збільшити ступінь помелу шихти без зниження продуктивності коксових печей і погіршення умов праці та їх експлуатації.

Технологія коксування трамбованих шихт полягає в тому, що вугільна шихта подається з вугільних башт, які перебувають з машинної сторони коксової батареї, в бункер ущільнювальної, завантажувальної та коксовиштовхувальної машини (рис. 5.6). 
У спеціальній формі, відповідній формі і розмірам камери коксування, протягом 3 хв відбувається ущільнення вугільного завантаження, і утворюється вугільний пиріг.


Рис. 5.6. Схема коксування трамбованої шихти 
(момент подачі вугільного пирога в камеру): 
1 — трамбувальна машина; 2 — вагон для очищення газів; 
3 — коксова піч; 4 — коксонаправляюча машина; 5 — гасильний вагон; 
6 — регенератор; 7 — вугільний пиріг

Готовий вугільний пиріг направляється на піддоні в камеру коксування, піддон потім висувається на місце, у форму, і двері камери закриваються.

Відсмоктування газів, що утворюються в момент завантаження вугільного пирога в камеру коксування, здійснюється за допомогою пристрою для очищення газів завантаження, встановленого на вагоні. Вагон переміщається по верху батареї, і гази відсмоктуються через отвори у верхній частині печі. Підігріваючи гази спалюють у котельній камері, розташованій на вагоні, а утворені продукти горіння охолоджуються, промиваються водою від пилу і видаляються в атмосферу за температури близько 70 °С.

Коксування трамбованої шихти можна комбінувати з її термічною підготовкою. Вугільну шихту з високим вмістом слабоспікливих і неспікливих компонентів (до 80 %) нагрівають до 170–180 °С, змішують з 6 % нафтового бітуму і ущільнюють в трамбувальній машині, такої ж, як і для трамбування вологої шихти. Трамбований пиріг розміщують в камеру коксування; тривалість процесу його коксування скорочується на 25–30 %, а продуктивність коксової печі збільшується не менш ніж на 35 %.
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Рис. 5.7. Міцність коксу (за малим барабаном) 
із шихти однакового складу при різних способах її підготовки:
а — волога насипна шихта; б — волога трамбована шихта; в — термопідго-тована трамбована шихта
Значною перевагою комбінованого процесу трамбування термопідготованої шихти зі зв’язуючим є поліпшення якості коксу порівняно з коксом, отриманим з трамбованої вологої шихти (рис. 5.7).

Вихід металургійного коксу (клас понад 25 мм) при коксуванні термопідготованої трамбованої шихти на 5 % вище, ніж при коксуванні вологої трамбованої шихти. Для одержання коксу високої якості комбінуванням процесів термо-підготовки і трамбування достатньо, якщо в шихті міститься 10–15 % добре спікливого вугілля.

Техніко-економічні показники комбінованого процесу краще, ніж показники процесу коксування трамбованої вологої шихти, за рахунок зменшення вартості шихти, збільшення продуктивності коксових печей і поліпшення якості коксу.
Ущільнення шихти може здійснюватися її брикетуванням зі зв’язуючим або брикетуванням частини шихти  зі  слабоспікливими і неспікливими компонентами.

Процес попереднього брикетування всієї шихти без зв’язуючого здійснюється у двовалкових пресах продуктивністю до 40 т/год. 
Одержані брикети транспортують ковшовими елеваторами у   вуглезавантажувальний вагон коксової батареї. 
Густина попередньо брикетованої шихти в камері коксування становить 750 замість 650 кг/м3 для небрикетованої шихти.

Розроблені комбіновані процеси, в яких поєднується сушіння шихти за температури 100 °С з подальшим її брикетуванням при додаванні 4–6 % кам’яновугільної смоли. Період коксування сухої брикетованої шихти скорочується на 17–20 %, а продуктивність коксових печей підвищується приблизно на 35 % порівняно з коксуванням вологої брикетованої шихти. 
Перевагами комбінованого процесу сушіння та брикетування шихти перед коксуванням порівняно з роздільними процесами   термічної підготовки та брикетування є можливість використання одного ступеня термічної підготовки шихти, що забезпечує зниження витрат і підвищення безпеки процесу; усунення виносу     вугільного пилу в газозбірник; компактність установки і менша чутливість до перебоїв у роботі установки.
Уперше в промисловому масштабі часткове брикетування шихти було здійснено в 1971 р. в Японії, і в даний час цей метод широко застосовується на ряді коксохімічних заводів Німеччини, Індії та інших країн. 
На рис. 5.8 наведена принципова схема процесу коксування 
частково брикетованих шихт. За цією технологією брикетована частина шихти має той самий склад і ступінь подрібнення, що і основна частина шихти, що не піддається брикетуванню.

Рис. 5.8. Принципова схема процесу коксування 
частково брикетованої шихти
Брикетована частина (30 %) шихти змішується зі зв’язуючим в шнековому змішувачі для рівномірного його розподілу у вугільній масі і надходить у змішувач-пластифікатор з паровим обігрівом з метою розплавлення зв’язуючого і підвищення гомогенності маси.
Загальна витрата зв’язуючого становить 6–8 % від брикетованої частини шихти. Як зв’язуючий матеріал застосовують низькотемпературний пек (температура розм’якшення 35 °С), який в розплавленому стані розбризкується в шихту, що знаходиться в закритій ємності.
Для брикетування застосовують двовалкові преси продуктив-ністю 30–100 т/год. Розмір одержаних брикетів 44(44(26 мм. Для зміцнення брикетів їх охолоджують на колосниковому конвеєрі, на якому одночасно здійснюється відсів розбитих брикетів, які на-правляються знову в змішувач.

Брикети і решта (70 %) подрібненої шихти надходять в окремі секції вугільної башти. У процесі вивантаження їх з вугільної башти в заданому співвідношенні на стрічкові живильники і при подальшому транспортуванні у вуглезавантажувальний вагон шихта і брикети перемішуються. Принципово іншим різновидом процесу часткового брикетування шихти є процес, що полягає в тому, що в брикетовану частину шихти вводять тільки слабоспікливі і неспікливі компоненти шихти. 
Для збільшення вмісту неспікливого вугілля в шихті в цьому процесі використовують високотемпературний нафтовий пек як зв’язуючу або додатково спікливу добавку до брикетованої частини шихти.

Різниця в схемах цього процесу в тому, що в першій з них високотемпературний нафтовий пек використовують як спікливу до-бавку в шихту, у другій — як один із компонентів зв’язуючого при брикетуванні (іншим компонентом є кам’яновугільна смола).
Тривалий досвід експлуатації установок коксування частково брикетованих шихт показав, що при збільшенні частки слабоспікливого і неспікливого вугілля в шихті на 15–20 % можна отримувати доменний кокс високої якості.

Подальший розвиток цього процесу має йти шляхом вдосконалення пресів брикетування та зниження вартості зв’язуючого.

Ефективність коксування частково брикетованої шихти визна-чається тим, що додаткові витрати на брикетування значно покриваються зниженням вартості шихти при використанні великої кількості слабоспікливого і неспікливого вугілля. 
Коксування термічно підготовленої шихти. Попереднє нагрівання вугілля і шихти дозволяє збільшити її густину на 15–30 % і значно підвищити сипучість за рахунок зменшення вологості і зміни властивостей поверхні зерен. 
Кожен тип вугілля і шихти характеризується певною температурою, нагріваючи до якої, досягають максимуму збільшення їх густини і сипучості. Значення цих температур лежать в області 200–250 °С. Після досягнення максимуму густини подальше нагрівання вугілля призводить до інтенсивного виділення газів і зміни властивостей поверхні вугільних зерен, внаслідок чого насипна густина маси починає зменшуватися, залишаючись все ж вище значень для вологого вугілля.

Вплив термічної підготовки вугілля на процес коксування є складним і виявляється в такому:

· підвищується спікливість вугільного завантаження за рахунок збільшення густини і швидкості її нагріву на першій стадії процесу;

· поліпшується процес спікання через збільшення швидкості нагріву на другій стадії процесу; зменшується тріщинуватість коксу за рахунок зниження перепаду температур у завантаженні і 
зменшення градієнта швидкостей усадки суміжних шарів напівкоксу або коксу. 
Позитивний вплив попередньої термічної підготовки на якість коксу тим більший, чим менше спікання вугільного завантаження і чим вище вихід летких речовин з нього. На технологічні власти-вості вугільного завантаження впливають також умови його тер-мічної підготовки, кінцева температура і швидкість нагріву, вміст кисню. При швидкому попередньому нагріванні розширюється температурний інтервал переходу вугілля в пластичний стан, і температура максимального розм’якшення зсувається в область більш високих значень. 
Такий глибокий вплив термічної підготовки вугілля і їх сумішей на процес коксування пояснює, чому при цьому процесі досягається найбільше поліпшення якості коксу порівняно із застосуванням інших методів підготовки. Коксування термічно підготовлених шихт має ряд переваг:
· поліпшується якість коксу внаслідок збільшення густини завантаження на 15–30 %, зменшується перепад температур у вугільному завантаженні, збільшується швидкості нагрівання до плас-тичного стану, знижується сірчистість і підвищується рівномірність та сталість показників фізико-хімічних властивостей коксу;
· розширюється сировинна база коксування за рахунок знач-ного збільшення в шихтах частки газового і слабоспікливого вугілля;
· збільшується продуктивність коксових печей на 25–50 % внаслідок підвищення густини завантаження і зниження періоду коксування;
· поліпшуються умови експлуатації вогнетривкої кладки камер коксування (зменшуються термічні удари);
· зменшується кількість стічних вод і парогазових продуктів коксування завдяки видаленню з шихти всієї вологи.
Термічна підготовка та завантаження шихти в камери коксування здійснюються трьома способами. Один з них — це трубопровідне транспортування шихти (завантаження), попередньо нагрітої в підігрівачі з киплячим шаром. У двох інших способах попереднє нагрівання здійснюється в трубах-сушарках; нагріту шихту завантажують в камери коксування за допомогою ланцюгового конвеєра або спеціального вуглезавантажувального вагона.

В основу способу трубопровідного завантаження покладено нагрівання вугільної шихти в апараті з псевдозрідженим шаром, який одночасно виконує роль дробарки, та трубопровідне транспортування шихти в коксові печі (рис. 5.9).
Вологе вугілля поділяють на два класи. Вугілля класу понад    25 мм дроблять, змішують з вугіллям класу до 25 мм і направляють в зону швидкісного сушіння, куди подається гарячий газ-теплоносій.
Частково підсушене вугілля виноситься висхідним потоком теплоносія в розширену зону підігрівача, де створюється псевдозріджений шар; в нижній частині підігрівача розташована ротаційна молоткова дробарка. 
Верхня межа крупності подрібненого вугілля становить 6 мм, при цьому вихід вугілля класу до 3 мм досягає 90 %. Підігріте до       260 °С вугілля відділяється від теплоносія в звичайних циклонах.
Гаряче вугілля з циклонів надходить в приймальний бункер, з якого періодично подається в дозувальний бункер, а з нього — в завантажувальний трубопровід коксових печей. 

Рис. 5.9. Технологічна схема установки для попереднього підігріву 

і трубопровідного завантаження шихти: 

1 — вугільна башта; 2 — грохот; 3 — дробарка; 4 — бункер-накопичувач; 

5, 12 — шнекові накопичувачі; 6 — камера згоряння газу; 

7 — зона швидкісного сушіння; 8 — дробарка-змішувач; 

9 — зона киплячого шару; 10, 11 — відповідно первинний 

та вторинний циклони; 13 — приймальний бункер; 

14 — дозувальний бункер; 15 — дозатор; 16 — коксові печі; 17 — димосос
По трубопроводу вугілля транспортується до печей під дією пари, що подається в трубопровід через форсунки, розташовані по його довжині. На головному трубопроводі для кожної печі розташовані індивідуальні клапани для її під’єднання і роз’єднання під час завантаження нагрітої шихти через завантажувальний люк.
Перевагами цього способу завантаження є герметичність трубопровідної системи, гарна якість коксу з шихт з підвищеним вмістом слабоспікливого вугілля. Недоліками способу є низька густина пневмозавантаженої шихти (тільки на 2–4 % вище густини вологої шихти); значне винесення її в газозбірник при завантаженні; ушкодження вогнетривкої футеровки підігрівачів; забивання пилевід-відних труб вторинних циклонів.
За способом конвеєрного завантаження здійснюється двоступе-неве нагрівання вугільної шихти у висхідному потоці газу теплоносія і гравітаційного завантаження її в коксові печі за допомогою закритого конвеєра (рис. 5.10). 
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Рис. 5.10. Технологічна схема термічної підготовки шихти 
і конвеєрного завантаження її в камери коксування: 
1 — бункер вологої шихти; 2 — бункер-дозатор вологої шихти; 
3 — вібраційний живильник; 4 — сушарка (перший ступінь 
термопідготовки шихти); 5, 7 — відповідно первинні та вторинні 
циклони — для розділення сухої і нагрітої шихти; 6 — підігрівач 
(другий ступінь термопідготовки шихти); 8 — змішувач; 
9 — проміжний ланцюговий конвеєр; 10 — газодувка 
для рециркуляційного теплоносія; 11 — камера спалювання; 
12 — сухий електрофільтр; 13 — мокрий електрофільтр; 
14 — трубчастий конвеєр дрібного вугілля; 15 — проміжний збірник шихти; 
16 — бункер-дозатор завантажувальної шихти;
17 — ланцюговий конвеєр на коксовій батареї; 
18 — дросельні клапани на конвеєрі; 19 — завантажувальний візок; 
20 — коксові печі

Завантажувальний трубопровід розташований на спеціальному завантажувальному візку, що пересувається уздовж батареї. При завантаженні нагрітої шихти через два завантажувальних люка зі швид-кістю 6 т/хв відпадає необхідність у плануванні шихти. Температура нагрітої шихти під час завантаження в коксові печі 170–200 °С.

Перевагою цього методу коксування термічно підготовленої шихти є нескладне апаратне оформлення процесів підігрівання і завантаження шихти в коксові печі. До недоліків можна віднести подрібнення шихти під час нагрівання і деяке зниження її густини порівняно з густиною цієї самої шихти, нагрітої іншими способами. 

Смола, одержана на цих установках, відрізняється великою запиленістю (зольність понад 0,2–0,3 %), порівняно зі звичайною смолою, вмістом речовин нерозчинних у хіноліні.

Одним з напрямків розвитку цього процесу є поєднання його з процесом сухого гасіння коксу. Частина циркуляційного газу з цієї установки використовується для підігріву шихти. При способі завантаження за допомогою вагона сушіння і нагрівання шихти здійс-нюються в трубах — сушарках, а завантаження нагрітої шихти в камері коксування — за допомогою спеціального вуглезавантажу-вального вагона.

У вуглезавантажувальні вагони нагріта шихта надходить через ущільнювальні з’єднання між випускними клапанами бункерів і бункерами вагона. Бункери вагонів з’єднані з промивальними скруберами, в яких вловлюється вугільний пил.
Продукти згоряння, що утворюються при завантаженні газів, надходять в скрубер, де промиваються водою, що подається під високим тиском через зрошувальні форсунки. Очищений газ ви-пускають в атмосферу, а шлам повертають у шламозбірник.

При вагонному способі завантаження нагрітої шихти густина її в камері коксування вище, ніж при інших методах завантаження. Однак при цьому збільшується маса вуглезавантажувального вагона і ускладнюється його конструкція.
5.5. Безперервні процеси одержання коксу
В останні роки особливу увагу приділяють розробці безперервних методів одержання доменного коксу, що пояснюється не тільки найбільшими масштабами його споживання, а й складністю технології його одержання.

З розгляду теорії процесу коксування можна сформулювати такі основні принципи керування процесом одержання доменного коксу:

· безперервність процесу; поділ всього процесу на стадії, проведення яких має здійснюватися окремо і незалежно один від одного;
· можливість створення зовнішнього тиску на завантаження вугілля в стадії переходу його в пластичний стан і одержання в подальшому шматків коксу необхідних розмірів і форми;
· можливість зміни в широких межах основних параметрів процесу, що визначають оптимальні умови проведення, кожної стадії, з метою одержання з вугілля даного типу твердих, рідких і газоподібних продуктів бажаної якості;

· роздільний відвід парогазових продуктів на кожній стадії процесу з метою максимального використання хімічного потенціалу вугілля;
· автоматичне регулювання кожної стадії процесу, що забезпечує високу продуктивність і поліпшення умов праці;

· можливість найбільш повного використання тепла продуктів коксування; апаратне оформлення процесу має забезпечувати виконання зазначених вище принципів і високі техніко-економічні показники всього процесу в цілому.

Безперервні процеси коксування вугілля можна розділити на дві принципово різні групи: безперервне коксування вугілля без брикетування та одержання формованого (брикетованого) коксу. Одержання формованого коксу можна розділити на дві підгрупи: холодне брикетування із застосуванням зв’язуючого і гаряче брикетування без застосування зв’язуючого. У кожній підгрупі є методи, що розрізняються між собою рядом особливостей.

Як сировину в процесах холодного брикетування шихти використовують в основному неспікливе або слабоспікливе вугілля. Однак якщо спікливість вугілля недостатня (наприлад, антрациту), то до шихти додають спікливе вугілля, частка якого залежить від властивостей основного компонента. При використанні як основний компонент шихти вугілля з високим виходом летких речовин (понад 30 %) її піддають попередній термічній обробці. Як зв’язуюче при холодному брикетуванні застосовують або смолу зі стадії термічної обробки, або кам’яновугільний пек, причому частка зв’язуючого в шихті становить 3–13 %.

У процесах на основі гарячого брикетування використовують двокомпонентні шихти. Як спікливі компоненти шихти в цих процесах можна застосовувати слабоспікливе вугілля з високим виходом летких речовин, що мають достатню текучість. 
У більшості процесів виробництва формованого коксу, коксування брикетів здійснюється в потоці газоподібного або твердого теплоносія. Способи прямого нагрівання порівняно з нагріванням через стіну мають такі переваги: гнучкість, простота, висока продуктивність і безперервність процесу. 
Основний недолік цього способу полягає в утворенні низько-сортних побічних продуктів у вигляді запилених смол і низькокалорійних газів, зниженні виходу коксу. 
Як приклад гарячого брикетування в печах із зовнішнім обігрівом на рис. 5.11 наведена схема, у якій використовуються печі з похилим подом. 
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Рис. 5.11. Піч з похилим подом для прожарювання брикетів: 
1 — бункер; 2 — елеватор; 3 — вугленавантажувальний вагон; 
4 — коксова піч з похилим подом; 5 — регенератори; 6 — гасильний вагон

Процес безперервного коксування вугілля можна розділити на ряд стадій:
· швидке нагрівання вугілля звичайного ступеня подрібнення до заданої температури; 

· витримка вугілля при цій температурі; 

· розвиток і формування нагрітої вугільної маси в пластичному стані під зовнішнім тиском і одержання виробів певних форм;

· спікання формованих виробів за певної температури; 

· подальше гартування формованих виробів.

Для одержання хорошого міцного коксу із сильно сипучого та спікливого вугілля до них необхідно додавати пісне вугілля або коксовий дріб’язок.

Розвиток та формування вугільної пластичної маси обумов-люється в основному такими факторами: температурою поперед-нього нагрівання вугілля, тривалістю витримки вугілля при цій температурі, величиною і тривалістю накладення на підготовлене вугілля зовнішнього тиску. 
На стадії спікання і прожарювання формовок нагрівання їх слід вести з певною швидкістю, що залежить від типу вугілля, що переробляється та умов проведення перших трьох стадій. Загальна тривалість процесу становить 3–5 год, з яких на здійснення перших трьох стадій витрачається всього лише кілька хвилин.

Вугілля в молотковій дробарці подрібнюється до розміру менше ніж 3 мм (90–95 %), через автодозатор і шнековий живильник надходить в цикл нагрівання. 
Останній здійснюється в трьох- або чотирьохступінчастому 
каскаді циклонів за допомогою газу-теплоносія, одержаного в окремій топці. Газ-теплоносій спочатку подають у третій, по ходу вугілля, циклон і далі він послідовно проходить від першого до третього циклону. Відпрацьований газ-теплоносій з першого ступеня каскаду надходить в доочисний циклон для відділення пилу і нагнітачем подається в цикл для зниження температури газу-теплоносія, одержуваного в топці. Надлишковий газ-теплоносій після доочистки від пилу викидають в атмосферу. Температура газу-теплоносія, що надходить в третій цикл нагрівання, становить 580–600 °С.
Вугілля з циклону третього ступеня виходить за температури 435–460 °С (ця температура для кожного виду вугілля підтримується цілком визначеною і коливання допускаються не більше ніж на ±5 °С) та через шлюзові камери надходить у прес-формувальну машину, де відбувається формування пластичної маси у вироби (формування) певних форми і розмірів. Формовки за температури   350–400 °С пластинчастим конвеєром подаються у вертикальні безперервно діючі печі із зовнішнім обігрівом, де нагріваються до температури 850–900 °С. У нижній частині печі формовки охолоджуються і через розвантажувальні пристрої видаються на конвеєр.
Формований кокс, одержаний на цій установці, має досить гарні фізико-механічні властивості: М40 — 89,9 %, М10 — 6 %, наявність шматків розміром 40–60 мм — 86 %, і був випробуваний в доменній печі.

Висока рівномірність гранулометричного складу покращує газопроникність насипних мас формованого коксу, а також покращує показники роботи доменних печей. Цей метод одержання формо-ваного коксу найбільш повно відповідає принципам безперервного коксування. Однак практичне здійснення цього методу одержання формованого коксу пов’язане з рядом труднощів у конструктивному вирішенні вузлів формувань і прожарювання формовок. Питомі капітальні вкладення на будівництво таких установок поки ще вищі, ніж питомі капітальні вкладення на будівництво коксових батарей.

Сутність безперервного методу коксування вугілля в кільцевих печах (рис. 5.12) полягає в нагріванні до заданої температури відносно тонкого шару (50–200 мм) вільно лежачого вугільного завантаження на рухомому поді кільцевої печі. Процес коксування за цим методом може бути розділений на три автоматично керовані стадії: стадія попереднього нагрівання вугілля; стадія спікання вугільного завантаження і утворення напівкоксу і стадія переходу напівкоксу в кокс.
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Рис. 5.12. Кільцева піч з безпосереднім підігрівом: 
1 — оглядові люки; 2 — нерухомий кільцевий тунель; 3 — під; 
4 — бункер; 5 — ущільнювальний формуючий пристрій; 
6 — пристрій для розвантаження; 7 — пальники; 8 — готовий продукт; 
9 — бункери для охолодження готового продукту; 10 — завантажувальний 
матеріал; 11 — рухомий під; 12 — опорні ролики; 13 — гідрозатвори печі; 
14 — штуцер для відведення парогазової суміші

При здійсненні другої стадії є можливість накладання зовніш-нього тиску з одержанням шматків коксу певного розміру і форми.

Підведення тепла до завантаження здійснюється від нагрітого перекриття печі або безпосередньо від продуктів горіння. 

Режим проведення кожної стадії коксування регулюється автоматично в широких межах і незалежно один від одного і забезпечує оптимальні умови проведення кожної стадії для даного типу вугілля і продуктів коксування бажаної якості. Парогазові продукти коксування відводять роздільно на кожній стадії процесу.
Обране апаратурне оформлення процесу коксування, більш 
просте порівняно з існуючим методом коксування в камерних печах або запропонованих безперервних методів коксування, дозволяє в широких межах змінювати технологічні параметри процесу, наприклад, швидкість термічної переробки матеріалу, кінцеву температуру його нагрівання, висоту шару завантаження, ступінь 
ущільнення і подрібнення завантаження, а також дає можливість переробляти різну тверду та рідку сировину (тверді горючі копалини, пеки, нафтові залишки, суміші твердих і рідких продуктів, деревину та ін.) з метою одержання кінцевих продуктів заданої якості. Простота апаратного оформлення обумовлена застосуванням кільцевої печі як основного агрегату. 
Піч для термічної переробки різних матеріалів (рис. 5.13) має кільцевий нерухомий тунель 1, стіни якого викладені з вогнетривкої та теплоізоляційної цегли. Всередині тунелю розташований обертовий під 3, який спирається на ролики 12. 
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Рис. 5.13. Кільцева піч з муфельним обігрівом 
(поперечний переріз):
1 — нерухомий кільцевий тунель; 2 — опалювальний канал; 
3 — вогнетривке перекриття; 4 — під; 5 — гідрозатвори; 
6 — опорні ролики; 7 — опори; 8 — відвід парогазових продуктів

При муфельному обігріві у верхній частині тунелю 1 є кільцевий опалювальний канал 2, утворений вогнетривким перекриттям 3, що відокремлює верх печі від продуктів горіння. Верхня плат-форма поду може бути плоскою або човноподібною (у разі термічної переробки рідких або розм’якшувальних матеріалів).

За завантажувальним бункером по напрямку обертання кільцевого поду може бути встановлений ущільнювальний і формуючий пристрій; він може знаходитися і поза піччю. У цьому випадку одержані в прес-формуючій машині формовки через бункер кільцевої печі надходять на під, і на ньому відбувається спікання і прожарювання формовок. Готовий гарячий продукт термічної переробки скидається в бункер для сухого або мокрого охолодження.

Для герметизації печі служать два кільцевих гідравлічних затвори.

Залежно від типу сировини, що переробляється, і вимог до кінцевого продукту матеріал може бути кусковим або порошкоподібним, рідким або розім’ятим (наприклад, пек). При одержанні формованого доменного коксу на під завантажують нагріте до пластичного стану вугілля і формують його, що забезпечує необхідні густину, розмір і форму кінцевого продукту. У міру обертання кільцевого поду розміщений на ньому матеріал у вигляді відформованого шару або шматкового вугілля піддаються термічній переробці за обраним режимом за рахунок тепла спалюваного в пальниках і в кільцевій порожнині опалювального газу або парогазових продуктів, що утворюються під час нагрівання завантаження, або комбінованого нагрівання. 

Регулюючи температуру в просторі печі над матеріалом, що переробляється, шляхом зміни витрати опалювального газу і повітря та відповідним розміщенням пальників по колу кільцевого каналу печі, можна створити декілька температурних зон по довжині кільцевого каналу печі, що дозволить здійснювати процес термічної переробки матеріалу в кілька стадій з різними швидкостями підйому температури в завантаженні. Матеріал, завантажений на під, проходить у міру його обертання всі стадії переробки, і до кінця одного обороту поду температура в шарі матеріалу, що переробляється піднімається до необхідних значень. Готовий гарячий продукт у вигляді шматків скидається з поду в бункер для сухого або мокрого охолодження. При муфельному обігріванні матеріалу через штуцери відводяться леткі хімічні продукти, що утворюються при термічній переробці матеріалу. У цьому випадку є можливість вловлювати хімічні продукти, що уловлюються без розведення їх продуктами спалювання опалювального газу і направляти на конденсацію і подальше використання. Утворений в процесі коксування коксовий газ може бути розділений на два самостійних потоки. Перший — багатий газ (з теплотою згоряння понад 1,2 МДж/м3), що відбирається зі сторони завантаження печі, містить рідкі про-дукти коксування (смолу, бензольну фракцію та інші продукти). Другий — бідний газ (з теплотою згоряння 0,65 — 0,75 МДж/м3) відбирається зі сторони вивантаження коксу. Цей газ містить в основному водень (близько 80–85 %). Залежно від типу вугілля, що переробляється, бажаної якості і виду одержуваного коксу можливі різні варіанти процесу коксування (рис. 5.14), які дещо відрізняються апаратним оформленням.
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Рис. 5.14. Варіанти безперервної термічної переробки 
вуглецевих матеріалів (1–8 — вихідна сировина 
для одержання кінцевого продукту)

Одержання металургійного коксу можна здійснювати:

а) за повною схемою, описаною вище, при переробленні слабоспікливого вугілля;

б) за простішою схемою перероблення вугільних шихт зниженої або середньої спікливості. У цьому випадку волога або заздалегідь нагріта вугільна шихта із завантажувального бункера поступає на під, що обертається і нагрівається в заданому режимі, що забезпечує оптимальні умови одержання з даної шихти металургійного коксу хорошої якості;

в) одержання коксобрикетів для доменного і ливарного виробництв з різного вугілля і їх сумішей шляхом прожарювання вугільних брикетів. 
Оскільки в кільцевій печі коксується порівняно тонкий шар завантаження і на поді він знаходиться в нерухомому стані, то брикети не піддаються механічним діям і не руйнуються, а також не спікаються між собою і не утворюють конгломерати.
Для одержання недоменного коксу і хімічних продуктів коксування можна використовувати газове слабоспікливе і довгополум’яне вугілля, а також буре вугілля та торф. 
Залежно від призначення твердих і рідких продуктів може бути виданий напівкокс або твердий залишок із заданим виходом летких речовин. 
Вихід і якість летких продуктів термічної переробки палив також може мінятися в широких межах — від низькотемпературних продуктів напівкоксування до високотемпературних продуктів коксування, оскільки залежно від температури простору над завантаженою сировиною та її розподілу по довжині кільця і місця відбору парогазових продуктів ступінь піролізу може змінюватися.

До недоліків процесу слід віднести складність утилізації тепла продуктів горіння, важкі умови роботи футеровки поду.

1. Як залежить якість коксу від температури? Які фактори впливають на температуру в опалювальному простінку? 

2. Обґрунтуйте переваги і недоліки різних опалювальних газів і принципи їх вибору для обігріву коксових печей.

3. Як впливає гідравлічний режим коксових печей на їх роботу і якість коксу? У яких випадках експлуатації коксових печей не додержується гідравлічний режим їх роботи?

4. Чим визначається вибір серійності видачі коксових печей?

5. Як впливає на якість коксу мокре і сухе гасіння? Назвіть переваги і недоліки цих способів.

6. Чому температури в опалювальній системі коксових печей починають вимірювати через 5 хв після кантування?

7. Які теоретичні передумови розробки нових методів підготовки та коксування вугілля?
8. Чим відрізняється безперервний процес одержання формованого коксу від шарового процесу коксування?

9. Укажіть, чим відрізняються технологічні схеми одержання різних видів коксу в кільцевій печі.

10. Як впливає часткове брикетування шихти на сировинну базу коксування і якість доменного коксу?

11. Як і чому відрізняється завантаження термопідготовленої шихти від завантаження вологої шихти?

6.1. Уловлювання летких продуктів 
термічної переробки твердих горючих копалин
Під час термічної переробки твердих горючих копалин леткі продукти виходять з печей за температури 400–450 °С (напівкок-сування) або 650–800 °С (коксування). На кожному заводі використовується певна послідовність обробки летких речовин і уловлювання хімічних продуктів. У табл. 6.1 наведений порядок уловлювання летких, прийнятий на більшості коксохімічних підприємств світу.
Схожа послідовність обробки парогазової суміші використовується при охолоджуванні і очищенні генераторних газів, а також летких продуктів, що утворюються при напівкоксуванні і енергохімічній переробці твердих копалин.

Особливість процесу уловлювання продуктів з газу полягає у тому, що на всіх етапах охолоджується газ, насичений парами води. Будь-які коливання температури цього газу викликають, як правило, конденсацію або випаровування певної кількості вологи, що створює технічні труднощі і призводить до необхідності оснащення газопроводів системою відведення конденсату. 

Тиск в апаратах і газопроводах відрізняється від атмосферного. Ця обставина, а також вибухонебезпечність сумішей газу з повітрям зумовили застосовувати конденсатовідведення з гідравлічними затворами.
Токсичні речовини, що утворюються під час цієї взаємодії, смолянисті продукти підсилюють корозію, забруднюють стоки і відкладаються в трубопроводах, апаратах, сховищах. 
Так, в розчинах, циркулюючих в різних відділеннях цеху уловлювання, звичайно присутні тіоціанати, хоча їх немає в початкових летких продуктах, але вони утворюються при взаємодії ціанідів і сірки:

CN– + S → NCS–
Таблиця 6.1
Послідовність уловлювання летких продуктів
	Операція
	Призначення
	Примітки

	Охолодження до 
80–100ºС в газозбірнику або в іншому апараті
	Припинення реакції 
термічного перетворення. Виділення пилу і важких смол
	–

	Охолодження 
в спеціальних холодильниках до 
30–40 ºС, конден-сація води і смоли
	Виділення з газу смоли і води, що створює сприятливі умови для його транспортування
	–

	Підвищення тиску газу в нагнітачі
	Відкачування газу від печей і керування їх гідравлічним режимом, 
транспортування через апаратуру цеху уловлювання до споживача
	Операція часто поєднується з очищенням газу від туману смол в електрофільтрах

	Уловлювання аміаку і піридінових основ
	Одержання цінних про-дуктів, запобігання корозії апаратури і газопроводів, забезпечення стабільної роботи подальших від-ділень цеху, запобігання викидам токсичних 
речовин
	Поєднується з утилізацією аміаку під час пере-робки стічних вод

	Уловлювання сірководневого 
та ціаністого водню
	Запобігання корозії і порушенням технології в подальших відділеннях цеху і у споживачів. Скорочення викидів токсичних речовин
	Часто поєднується з очищенням газу від нафталіну. При обробці малосірчистих палив використовується обмежено

	Виділення сирого бензолу з газу
	Виділення цінних продуктів і створення сприятливих умов для подальшого транспортування газу
	На більшості заводів сирий бензол витягують до сіркоочищення


Сірка ж утворюється в результаті окиснення сульфід-іона киснем, що розчиняється у воді:

4HS– + О2→ 4S + 2Н2О

Уловлювання таких речовин, як аміак, ціаністий водень, сірководень, пов’язано не стільки з їх цінністю, скільки з тим, що їх сумісна присутність ускладнює експлуатацію інших відділень цеху уловлювання і використовування газу споживачами.

Для уловлювання з газу різних речовин переважно використовують процес абсорбції. Їх можна витягнути також шляхом ад-сорбції або виморожуванням. Проте адсорбція і виморожування відносяться до енергоємних процесів, пов’язаних з великими капітальними витратами на спорудження установок. Крім того, вони відрізняються малою продуктивністю і менш пристосовані до автоматизації. 
Переваги абсорбції особливо помітні для установок великих одиничних потужностей. У даний час продуктивність цехів уловлювання газу сягає 150 тис. м3/год в одному потоці.

Як правило, поглинальні речовини добре розчинні у використовуваних абсорбентах. Тому швидкість уловлювання лімітується лише дифузією поглинальних речовин в газовій фазі. Рушійна сила абсорбції в цьому випадку дорівнює
ΔPi = piг – piР= Pyi – Hxi
де piг — парціальний тиск i-гo компонента в газі, кПа; piР — парці-альний тиск його пари над поверхнею сорбенту, кПа; Р — загальний тиск уловлювання, кПа; Н — константа Генрі за даної температури, кПа; yi і xi  — концентрація i-ї речовини в газовій і рідких фазах відповідно, молярні частки.

З погляду економіки доцільно працювати при можливо великих концентраціях поглиненої речовини в поглиначі, оскільки при цьому зменшується об’єм циркулюючого сорбенту, скорочуються 
енерговитрати на його перекачування і нагрівання перед десорбцією, використовується компактніша масообмінна і теплообмінна апаратура. Рушійні сили абсорбції при уловлюванні ряду компонентів невеликі, оскільки малий парціальний тиск речовин в газі до і 
особливо після очищення (табл. 6.2).

Для збільшення ефективності уловлювання, як видно з рівняння рушійної сили абсорбції, доцільно підвищувати тиск процесу. При тих самих значеннях рушійної сили і концентрації речовини в газі в результаті збільшення парціального тиску зростають рівноважні концентрації поглиненої речовини в сорбенті. 
Таблиця 6.2
Концентрації та парціальний тиск ряду компонентів 
коксового газу до і після уловлювання 
(уловлювання при тиску, близькому до атмосферного)
	Компонент
	Концентрація, г/м3
	Парціальний тиск, кПа

	
	до уловлювання
	після уловлювання
	до уловлювання
	після уловлювання

	Аміак

Піридинові 
основи

Бензол

Сірководень

Ціаністий 
водень
	8–12

0,45–0,55

30–35

4–20

1–2,5
	0,03

0,05

2–5

0,5–2

0,05
	1,06–1,58
0,013–0,015

0,87–1,02

0,26–1,32
0,083 – 0,208
	0,004

0,0014

0,06–0,15

0,03–0,13
0,004


Аналогічний ефект може бути досягнутий у разі зниження температури уловлювання в результаті зменшення константи Генрі. 
У зв’язку з тим, що і збільшення тиску, і додаткове охолоджування газу пов’язані із значними енерговитратами, які не завжди вдається повністю компенсувати шляхом скорочення витрат на уловлювання, ці прийоми використовуються обмежено. Проте у всіх випадках, коли для подальшої переробки або транспортування газу необхідно підвищувати його тиск, слід застосовувати абсорбцію при підвищеному тиску.

При фізичній абсорбції речовин необхідні багатоступінчасті протитечійні абсорбери. Якщо парціальний тиск речовини в газі малий, доцільно застосовувати хемосорбційні процеси, наприклад, для уловлювання аміаку, піридинових основ, сірководню і ціаністого водню.

На більшості підприємств надмірний тиск після нагнітачів не перевищує 0,02 МПа. Тому для уловлювання використовують насадкові і форсункові абсорбери, що мають невисокий гідравлічний опір. У разі хемосорбції доцільне застосування барботажних апаратів і скруберів Вентурі, оскільки при цьому кількість необхідних ступенів масообміну мала і загальний опір системи знаходиться в допустимих межах.

При визначенні технологічної схеми, виборі апаратури і технологічного режиму наперед визначають кількість сорбенту за об’ємом поглинальної речовини, а також оптимальні способи подачі сорбенту. Останнє визначає і режим масообміну (протитечія або прямотечія, використання рециркуляції або відмова від неї).
За будь-яких способах охолоджування або підготовки газу, 
уловлювання тих або інших речовин з газів термічної переробки горючих копалин необхідно враховувати випаровування або конденсацію води (при складанні теплових і матеріальних балансів; при визначенні геометричних розмірів апаратів і оцінці складу 
одержуваних продуктів). При цьому в технологічні схеми повинні бути включені відповідні сепаратори і передбачена переробка стічних вод.

Одними з важливих критеріїв, які враховують при розрахунках устаткування і виборі технології уловлювання, є повнота уловлювання або, точніше, залишковий вміст речовини в газі — при використанні різних варіантів абсорбції — місткість сорбенту за поглинальною речовиною.
Особливе значення має залишковий зміст вилученої речовини, оскільки для багатьох речовин нормується саме цей показник — допустимий вміст речовини в газі. 
Повнота уловлювання залежить також від початкового змісту речовини і не відображає повною мірою ефективність роботи установки.

Місткість сорбенту виражена в мас. % або в г/дм3 циркулюючого розчину, дозволяє визначити кількість абсорбенту, необхідну для подачі в систему. Від цього залежать витрата електроенергії, тепла і води на 1 т уловленої речовини. Крім того, зменшення кількості розчину, а значить, і збільшення об’єму циркулюючого поглинача, приводить до збільшення капітальних витрат на теплообмінне устаткування, місткості, абсорбери, і особливо на десорбери.

6.1.1. Вуглеводневий склад летких продуктів 
термічної переробки твердих горючих копалин

Тверді горючі копалини є дуже складними полігетеро-конден-сованими системами, що термічно нестійкі. При первинних їх перетвореннях утворюються чисельні нестабільні сполуки і вільні радикали, що зазнають подальших перетворень з утворенням ста-більного твердого залишку і летких продуктів. Останні, своєю чергою, також можуть піддаватися подальшим перетворенням з утворенням стабільніших при високих температурах речовин.

Вихід і склад летких продуктів залежать від природи почат-кових горючих копалин — елементного складу, ступеня метаморфізму, петрографічного складу, змісту і природи мінеральних домішок — умов термічної переробки (температури, тривалості перебування в зоні високих температур, конструкції печей, способів обігріву, тиску, умові евакуації летких продуктів, можливості підсосу повітря та ін.).

До складу летких продуктів обов’язково входять газоподібні за звичайних температур речовини (водень, метан, оксид і діоксид вуглецю), вуглеводні всіх класів, вода, яка випарувалася з вугілля, так і утворилася при термічному розкладанні органічної маси. Сполуки, що містять кисень представлені фенолами, кетоном і карбоновими кислотами, а також конденсованими циклічними сполуками (кумарон, дібензфуран та ін.). До азотовмісних речовин відносяться як неорганічні речовини (аміак і ціаністий водень), так і органічні — аліфатичні і ароматичні аміни, циклічні сполуки рядів піридину, хіноліну, акридину, індолу, карбазолу. Компоненти, що містять сірку летких продуктів представлені сірководнем, меркаптанами, сірковуглецем, діоксидом вуглецю, циклічними сполуками рядів тіофену і його похідних.

У складі летких продуктів виявляються і деякі компоненти, що виділяються при розкладанні мінеральних домішок, наприклад, хлорид амонію, що утворюється при термічному перетворенні хлоридів.
Таким чином, склад летких продуктів залежить від різних факторів, що і затрудняє його надійне прогнозування.
Існує лише така якісна закономірність — із збільшенням глибини термічних перетворень і розвитком вторинних процесів, пов’язаних з підвищенням температури або збільшенням тривалості дії високих температур, збільшується вихід газоподібних продуктів і вміст в них водню, підвищується зміст ароматичних і гетероароматичних сполук в продуктах, що конденсуються. 

Відомо, що стійкість зв’язків вуглецю з гетероатомами зростає у ряду С—О<С—S<C—N, тому в продуктах низькотемпературної переробки палив (400–450 °С) багато кисневмісних речовин, тоді як значна кількість аміаку, піридину і хіноліну з’являється в летких продуктах лише за температур понад 600 °С.

Леткі продукти термічної переробки прийнято умовно ділити на газ, смолу, газовий бензин (сирий бензол), стічні води (підсмольна — при напівкоксуванні або надсмольна — при високотемпературному коксуванні). До газового бензину відносять речовини з температурою кипіння близько 40 °С. Залежно від умов охолоджування газу може істотно змінитися вихід і склад газового бензину (сирого бензолу). Смола звичайно містить вугільний і коксівний пил, які виносяться з печі разом з летючими продуктами. У воді розчиняються різноманітні неорганічні (аміак, сірководень, діоксид вуглецю, хлориди, роданіди) і органічні (феноли) сполуки, а також суспензія нейтральних масел.

Глибина термічних перетворень летких продуктів може бути проілюстрована порівнянням виходу і складу продуктів напівкоксування і коксування кам’яного вугілля.

Леткі продукти, що утворюються на різних заводах при високотемпературному коксуванні, істотно не розрізняються за складом. За рахунок інтенсивного протікання вторинних термічних перетворень до складу таких летких продуктів входять в основному найбільш термічно стабільні сполуки. Так, в них практично відсутні кетон, спирти і карбонові кислоти, двоатомні феноли. Якщо в смолах напівкоксування великий вміст циклоалканових і ароматичних вуглеводнів з довгими бічними ланцюгами, то смоли високотемпературного коксування є сумішами повноциклічних ароматичних вуглеводнів і гетероароматичних сполук (табл. 6.3).
Фенолова фракція смол напівкоксування містить складні суміші алкілфенолів, тоді як у фенолах кам’яновугільної смоли присутні переважно фенол, крезоли і ксиленоли. У газі напівкоксування практично відсутній аміак; у коксівному газі його вміст близько 8–12 г/м3.

Склад продуктів низькотемпературної термічної переробки великою мірою залежить від природи початкового твердого палива. 
Так, в смолах напівкоксування торфу і бурого вугілля міститься до 2,5 % карбонових кислот, тоді як в смолах, одержаних з кам’яного вугілля, вони практично відсутні.

Смоли термічного розкладання прибалтійських сланців містять до 60–70 % кисневмісних сполук, з них близько половини складають феноли складної структури. 
У первинних смолах, одержаних з бурого вугілля, загальна кількість кисневмісних речовин не перевищує 40–45 %.
Таблиця 6.3

Склад продуктів термічної переробки вугілля

	Вихід, % від маси вугілля
	Напівкоксування
	Високотемпературне коксування

	   газу,  м3/т
	6–8 (80–120)
	13–15(330–380)

	   смоли
	7–10
	3–5

	   газового бензину (сирого бензину)
	0,4–0,6
	0,8–1,1

	Вміст в газі, %

	водню
	26–30
	55–60

	метану
	41–55
	25–28

	Вміст в смолі, % мас.

	фенолів
	20–35
	1–3

	основ
	1–2
	3–4

	нафталіну
	сліди
	7–12

	Вміст різних груп вуглеводнів в газовому бензині (сирому бензолі), мас. %

	    ненасичених
	40–60
	10–15

	    аліфатичних і циклоалканових
	15–20
	2–5

	    ароматичних
	30–40
	80–88


Найпоширенішим і практично важливішим способом термічної переробки вугілля є високотемпературне коксування. Хімічні продукти коксування забезпечують потребу промисловості у ряді цінних видів сировини.

Коксохімічна промисловість є основним постачальником нафталіну і антрацену, що використовуються для одержання пластмас і фарбників; крезолу — для виготовлення синтетичних смол, отрутохімікатів і стабілізаторів; піридинових і хінолінових основ — для виробництва різноманітних фізіологічно активних речовин, сумішей поліциклічних ароматичних вуглеводнів, необхідних для приготування технічного вуглецю, різних видів вуглеграфітових виробів і анодної маси для алюмінієвої промисловості. Смола високотемпературного коксування з високим змістом поліциклічних ароматичних вуглеводнів є унікальною сировиною для одержання згаданих вище вуглеграфітових матеріалів і технічного вуглецю, а також антисептиків і біологічно стійких ізоляційних матеріалів. Коксовий газ використовується як паливо і є цінною хімічною сировиною. З нього потенційно можливо виробити понад 2 млн т водню і більше 1 млн т етилену і етану за рік.

Продукти низькотемпературної переробки вугілля такої цінності не становлять. У первинних смолах — смолах напівкоксування міститься мала кількість ароматичних вуглеводнів; феноли, як вже наголошувалося, є переважно складними сумішами поліалкіло-ваних продуктів, які не становлять особливої цінності для хімічної промисловості і непридатні для приготування високоякісних матеріалів. Виділення з цих смол індивідуальних вуглеводнів нераціо-нальне. Присутність в смолах напівкоксування значної кількості нестабільних кисне-, азот- і сірковмісних речовин додатково ус-кладнює їх переробку. Через особливості конструкцій печей напівкоксування і енерготехнологічних агрегатів в ці смоли потрапляють зважені частинки золи, тому навіть при використовуванні смол низькотемпературної термічної переробки як палива необхідна додаткова їх переробка і стабілізація.

Сирий бензол, одержаний при високотемпературному коксуванні, що складається із суміші ароматичних вуглеводнів (до 70 % чистого бензолу), є важливою хімічною сировиною. Газовий бензин містить велику кількість нестабільних неграничних вуглеводнів (40–60 %). Перед переробкою також потрібна попередня його стабілізація. При високотемпературному коксуванні утворюється більше газу; він містить більше водню і менше баластних домішок, ніж первинний газ.

У печах високотемпературного шарового коксування на вихід і склад летких продуктів найбільш впливають вторинні процеси термічного розкладання в надкоксівному просторі. Інтенсивність цих процесів залежить від часу перебування летких продуктів в ньому та його об’єму. При цьому збільшення об’єму простору залежить від усадки вугільного завантаження, а також від повноти завантаження коксових камер.
У випадку, якщо правила технічної експлуатації не дотриму-ються і печі виявляються недовантаженими, це приводить до значного перегріву надкоксового простору і збільшення ступеня розкладання летких продуктів. При цьому зменшується вихід смоли і фенолів, в смолі накопичуються продукти глибокої поліконденсації ароматичних вуглеводнів, знижуючи цінність продуктів переробки смол як сировини для виробництва вуглеграфітових матеріалів. Одночасно на стінах камери коксування за цих умов відбувається інтенсивне відкладання піролізного графіту, що ускладнює експлуатацію коксових печей. Інтенсивне протікання вторинних термічних перетворень приводить до збільшення вмісту в газі ціаністого водню, що утворюється при взаємодії аміаку з коксом і метаном:
NH2 + С →HCN + H2                      NH3 + CH4 → HCN  + 3Н2
У зв’язку з цим температура надкоксового простору не повинна перевищувати 800 °С. Оскільки вона залежить від рівня обігріву в обігрівальних простінках коксових печей, цей рівень повинен вибиратися з урахуванням вірогідної усадки коксованого вугілля.

6.1.2. Охолодження і транспортування летких продуктів

Призначення відділення первинного охолоджування і транспор-тування летких продуктів термічного розкладання твердих горючих копалин полягає у відведенні з печей піролізу парогазової суміші, охолоджуванні її, що супроводжується конденсацією водяної пари і пари смоли, транспортуванні газу в подальші відділення цеху уловлювання та далі споживачу.

Обов’язковою функцією відділення є звільнення смоли від води, домішок пилу і золи. Робота відділення первинного охолоджування і транспортування газу на сучасних підприємствах визначає ста-більність експлуатації всього підприємства і впливає на функціонування коксових печей, всіх цехів уловлювання і споживання газу.
Особливості технологічного оформлення цього відділення розглядаються нижче на прикладі первинного охолоджування і транспортування летких продуктів високотемпературного коксування.

На рис. 6.1 зображена технологічна схема відділення конденсації. Газ за температури 650–800 °С відводиться з камери коксової печі 1 і через горловину стояка і клапанну коробку 2 поступає в газозбірник 3. Тут газ зрошується водою за температури 70–75 °С і охолоджується до 80–85 °С. 

При охолоджуванні газу конденсується близько 50 % пари смоли (так звана важка смола), що знаходиться в парогазової суміші. Газ з газозбірника 3 поступає в сепаратор 4, де звільняється від крапель смоли і води. Вода і смола змішуються з водою та смолою, що відводяться з газозбірника, і поступає у відстійник 8.

Газ із сепаратора 4 приходить в первинний холодильник 5, де конденсується смола, що залишилася, і велика частина водяної пари та охолоджується до 25–35 °С і далі поступає на всмоктувальну лінію нагнітача 6. 

Рис. 6.1. Технологічна схема відділення конденсації:
 1 — коксова піч; 2 — стояк з клапанною коробкою; 3 — газозбірник; 
4 — сепаратор; 5 —холодильник; 6 — нагнітач; 7 — електрофільтр;
8, 9, 11 — відстійники; 10, 12 — насоси

Конденсат з холодильника 5 стікає в ємність 11. У газі після холодильника 5 міститься велика кількість крапель води і смоли. Стиснений газ з нагнітача 6, нагріваючись за рахунок адіабатичного стиснення на 10–15 °С, поступає в електрофільтр 7. Значна частина рідкої фази відділяється у відцентровому полі нагнітача 6, а залишок — в електростатичному полі електрофільтра 7. Конденсат, відокремлюваний в нагнітачі і електрофільтрі, змішується з основною масою конденсату з холодильника і поступає в ємність 11.

У відстійнику 8 за рахунок різниці густини відбувається розділення надсмольной води, кам’яновугільної смоли і фусів. Останні є згустками, що складаються із смоли, вугільного пилу, частинок коксу і напівкоксу. Фуси збираються на дні відстійника і за допомогою скребкового транспортера виносяться з відстійника (звичайно вони повертаються у вугільну шихту). 
Вода відводиться зверху відстійника і поступає в ємність 9, звід-ки насосом 10 подається на зрошування газу в горловину стояків і газозбірники. Смола відводиться в ємність 11, а звідти насосом 12 прямує на переробку. Як видно зі схеми, в цьому відділенні є два види води: вода, циркулююча в системі газозбірник-відстійник і конденсат з холодильників.
Вода циклу газозбірника частково випаровується при охолоджуванні газу, тому її поповнюють водою з ємкості 11. Надлишкову воду з цієї ємкості направляють на переробку і очищення.

Вода циклу газозбірника і вода холодильників містить солі амонію (4–5 г/м3 в перерахунку на аміак або 0,2–0,25 моль/дм3 ) і феноли. Відмінність цих вод полягає у тому, що до 70–80 % солей амонію, що містяться у воді циклу газозбірника, складають важкогідролізуючі солі (NH4Cl), тоді як в конденсаті холодильників — 
80–90 % легко гідролізуючі кислі карбонати і сульфіди амонію, а також ціанід амонію. Для запобігання накопиченню NH4CI частина води циклу газозбірника виводиться і змішується з надсмольною водою.

Охолоджування летких продуктів до температури 80–85 °С здійснюється в стояках і газозбірниках.
При коксуванні 1 т шихти виділяється 480 м3 парогазової суміші такого складу (% об.): 75 — неконденсуючого газу, 23,5 пари води і 1,5 — пари смоли і сирого бензолу. При охолоджені цього газу виділяється близько 0,5 гДж тепла, 85–90 % якого — за рахунок випаровування частини зрошуючої води, інше — за рахунок нагрівання води і тепловтрат через стінки. У газозбірник для охолодження летких продуктів подається надсмольна вода за температури 70–80 °С в кількості 5–6 м3/т коксованої вугільної шихти. Лише 2–3 % води, що подається, при цьому випаровується.

Витрата таких великих кількостей охолоджуючої води з відносно високою температурою пояснюється особливостями органі-зації теплообміну в системі відведення пари. Горловина стояка і клапанна коробка, по суті, виконують функції холодильника форсунки, у якому теплообмін відбувається на поверхні падаючих крапель. Ефективність роботи такого холодильника залежить від площі його поверхні, крупності крапель, часу їх затримки в холодильнику, а також від рівноважного тиску водяної пари над поверхнею крапель. Обмеженість габаритів горловини стояка і клапанної коробки різко скорочує час контакту між краплями і газом. У той же час надсмольна вода, що подається на зрошування, містить частинки вугільного, коксового пилу, смоли, корозійно-активні солі. Це перешкоджає використовуванню форсунок з отворами малого діаметра. Для одержання дрібних крапель з розвиненою поверхнею необхідні саме такі форсунки, проте в процесі експлуатації вони швидко забивалися б, і їх доводилося б часто чистити. Застосування форсунок з отвором діаметром понад 2–3 мм робить роботу системи зрошування надійнішою, але погіршує умови теплообміну (малий шлях і крупні краплі) та при охолодженні газу встигає випаруватися лише невелика частка об’єму краплі. У зв’язку з цим для поліпшення умов випаровування газ охолоджують гарячою водою. Високий рівноважний тиск водяної пари над нею збільшує швидкість випаровування і, таким чином, покращує охолодження газу.
При охолодженні холодною водою необхідний певний час на нагрів крапель. При цьому кількість поглинального тепла була б значно меншою, ніж тепла, що виділяється при випаровуванні, а витрату води на зрошування довелося б збільшити у декілька разів. Надмірна кількість води потрібна і для видалення важкої смоли з газозбірника.

Як правило, газ виводиться з печі через два стояки. Це дозволяє чіткіше керувати гідравлічним режимом коксової камери.

Леткі продукти, відокремлені в сепараторі від крапель води і смоли, піддаються подальшому охолодженню до 25–40 °С в первинних газових холодильниках. На вході в холодильник вони містять понад 50 % мас. водяної пари.

Такий великий об’єм пари створюється за рахунок вологи шихти (60–80 кг/т робочої маси шихти), води, що утворюється при 
термічному розкладанні органічної маси вугілля (20–30 кг/т), і води, що випарувалася в коліні стояка і газозбірнику (180–200 кг/т). У холодильнику при охолодженні суміші до 30–40 ºС відбувається конденсація 92–95 % води (у насиченому водою газі після холо-дильника залишається води всього 10–15 кг/т початкової шихти), 
90 % тепла, яке віднімається у первинному холодильнику, це тепло конденсації води. 
Таким чином, основним процесом, що протікає в первинних холодильниках, є конденсація водяної пари у присутності інертного газу, що і визначає вибір методики їх розрахунку.

Після первинного холодильника маса парогазової суміші зменшується майже в 3 рази, а об’єм — в 2,5 рази. Це дозволяє значно зменшити витрату енергії на подальше транспортування газу.

У первинних холодильниках протікає також конденсація смоли і нафталіну, що міститься в ній. Особливостями нафталіну порівняно з іншими компонентами кам’яновугільної смоли є відносно низька температура кипіння (218 °С) і висока температура плавлення 
(80 ºС), а також схильність до сублімації і утворення туманів і   аерозолів (суспензії дрібних кристалів нафталіну в газі). 
Тому при охолодженні газу можливе відкладання кристалів    нафталіну на тепло обмінних поверхонь, що істотно знижує коефіцієнти теплопередачі. Крім того, в трубопроводах і лініях стікання води можливе утворення нафталінових пробок.

Достатньо повне виділення смоли і нафталіну запобігає їх конденсації при подальшому проходженні газу в трубопроводах і апаратах. Робота первинних холодильників таким чином, впливає на транспортування газу, а також і на технологічний режим подальших відділень цеху уловлювання, особливо відділення уловлювання аміаку.

Охолодження газу здійснюється переважно в кожухотрубчастих холодильниках (рис. 6.2) з вертикальними або горизонтальними трубами. 
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Рис. 6.2. Трубчасті холодильники з вертикальними (а)
 і горизонтальними (б) трубами

Газ рухається в міжтрубному просторі, а зворотна вода — по трубах. У холодильниках вона нагрівається до 40–45 °С. 
Характеристика холодильників наведена в табл. 6.4.
Таблиця 6.4
Характеристики холодильників
	Експлуатаційні показники
	З вертикальними трубами
	З горизонталь-ними трубами

	Поверхня охолодження, м2
	2100
	2950

	Продуктивність по газу, м3/год
	10000
	20000

	Коефіцієнт теплопередачі, Вт/(м2·К)
	185
	215


Відносно високі коефіцієнти теплопередачі пояснюються тим, що тепло віднімається переважно при конденсації водяної пари. 
Дещо велику інтенсивність охолоджування в холодильниках з горизонтальними трубами можна пояснити не тільки високими швидкостями руху води в трубах, але і сприятливішими умовами стікання плівки конденсату з горизонтальних труб.

Холодильники з вертикальними трубами виконані шестиходовими по газу і семиходовими — по воді. Протягом ряду років холодильники були шестиходовими і по воді, при цьому вода відводилася з нижньої, водяної камери. Той факт, що легша, гарячіша вода в останньому пучку труб рухалася примусово зверху вниз, приводило до несприятливого подовжнього перемішування і зменшувало рушійну силу процесу теплообміну. 
Уведення сьомого ходу значно зменшило небезпеку подовжнього перемішування, що і дозволило за незмінних умов роботи апаратури на 2–3 ºС знизити температуру охолодженого газу.
Недоліком холодильників з вертикальними трубами є нестабіль-ність охолоджування газу, пов’язана з відкладенням нафталіну в останніх по ходу газу секціях. Якщо в перших секціях нафталін розчиняється у висококиплячих компонентах смоли, що конден-суються одночасно з ним, то в останніх секціях при конденсації з газу виділяється переважно низькокиплячий компонент — нафталін. Тому холодильники доводиться періодично пропарювати, що порушує стійкість роботи системи охолоджування.

Поверхню холодильників з горизонтальними або похилими      (5 градусів) трубами можна промивати смолою. Крім того, всі труби зрошуються фракціями смоли, що конденсуються у верхніх секціях. Це зменшує відкладення нафталіну, хоча і знижує (порівняно з потенційно можливими) коефіцієнт теплопередачі.

Загальними недоліками трубчастих холодильників є велика витрата металу, необхідність очищення внутрішньої поверхні труб від накипу. Тому зараз використовують холодильники безпосередньої дії (рис. 6.3). 
При безпосередньому контакті газу з охолоджуючою водою в насадочному, поличному, тарілчастому апараті або в скрубері Вентурі відбувається інтенсивне охолоджування газу. Холодильники безпосередньої дії мають значно менші габарити, і на їх виготовлення потрібно у декілька разів менше металу, ніж на трубчасті холодильники. Відповідно скорочуються і капітальні витрати.
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Рис. 6.3. Холодильники безпосередньої дії поличкового 
типу (а) і зі скрубером Вентурі (б): 
1 — холодильник; 2 — приймальна ємкість-сепаратор;     
3 — циркуляційний насос; 4 — холодильник для охолодження води

Проте відокремлену від смол воду з холодильників безпосередньої дії не можна подавати на дальше, оскільки в ній міститься 
0,5–2 г/л фенолів, близько 5 г/л солей амонію (ціанід, роданід, 
сульфід, хлорид, дикарбонат), а також смолянисті та інші токсичні речовини. У зв’язку з цим необхідно, щоб цикл охолоджуючої води був замкнутим, а для охолоджування її використовувати кожухо-трубчасті, зрошувальні або пластинчасті холодильники.
Найбільшу складність представляє підтримка чистоти поверхонь теплообмінників. Висока корозійна активність надсмольної води, обумовлена присутністю в ній іонів Сl– і CNS–, а також наявністю в циркулюючій воді смоли і зважених частинок викликає швидке забруднення поверхні і зниження коефіцієнта теплопередачі.
Необхідне часте очищення теплообмінної апаратури, тому до-цільно використовувати пластинчасті теплообмінники.

Існуючі схеми охолоджування коксового газу відрізняються великою витратою води на охолоджування (17–22 м3 на 1000 м3 газу). Підготовка свіжої води, система зворотного водопостачання і 
транспортування газу пов’язані із значними витратами, тому на коксохімічних заводах починають упроваджувати комбіновані схеми первинного охолоджування: до 60 °С газ охолоджується в апаратах повітряного охолоджування, а від 60 до 25–35 °С в трубчастих холодильниках або холодильниках безпосередньої дії. Велика частина води конденсується при охолодженні газу до 60 °С. У по-вітряних холодильниках газ віддає близько 80 % тепла, і потреба в зворотній воді зменшується в 3–4 рази.

Охолоджуюче повітря подається вентилятором під тиском       12–14 Па. Регулювання подачі повітря здійснюється шляхом зміни кута повороту лопатей, частоти обертання вентилятора, а також за допомогою жалюзі. Охолоджування в літній період може бути поліпшене шляхом подачі води в повітряний потік.

Найбільші перспективи має схема із застосуванням на першому ступені апаратів повітряного охолоджування, а на другому ступені охолоджування безпосереднього охолоджування в скруберах 
Вентурі.

При охолодженні коксового газу виділяється велика кількість тепла (2,12 ГДж на 1000 м3 газу), проте через низьку температуру утилізація цього тепла не здійснюється.
Зараз використовується тепло коксового газу для нагрівання поглинаючого розчину цеху очищення газу від сірководню вакуумно- карбонатним методом. Для цього поглинаючий розчин подається замість охолоджуючої води у верхні секції газового холодильника з горизонтальним розташуванням труб. Принципово можлива утилізація тепла коксового газу при застосуванні в трубчастих холо-дильниках низькокиплячих хладоагентів (аміак, етан, фреони). При випаровуванні цих хладоагентов одержують пару тиском 1–2 МПа, яку можливо використати в спеціальних турбоагрегатах.

Холодильники, нарешті, можуть застосовуватися як випарники холодильних установок абсорбції. Проте ці рішення пов’язані з дуже великими капітальними і експлуатаційними витратами, що часто значно перевищують вартість утилізованої енергії, тому поки не використовуються.
Охолодження і очищення газів, що виділяються в інших процесах термічної переробки твердих горючих копалин, здійснюється на установках, аналогічних розглянутій вище. Проте особливості складу летких продуктів, що утворюються, впливають на вибір апаратури і конструкцію окремих апаратів. Так, гази, що виходять з апаратів напівкоксування, газифікації, енерготехнологічної пере-робки палив (особливо при використовуванні газового теплоносія), містять велику кількість вугільного і напівкоксового пилу                 (до 5–10 % від маси початкового вугілля). Тому для очищення газу застосовують спеціальні батареї циклонів, а також холодильники безпосередньої дії, зрошувані водою або смолою, нерідко в поєднанні зі встановленими після них електрофільтрами. 
При цьому смола, циркулююча в цих холодильниках, відрізняється високим вмістом домішок золи і вугільного пилу. У смолах, одержаних на першій стадії охолоджування газів енерготехноло-гічної переробки палив, може бути до 20 % пилу.
Схема відділення конденсації газів термічної переробки дрібнозернистого палива наведена на рис. 6.4.

Рис. 6.4. Відокремлення конденсації продуктів напівкоксування:
1 — піч; 2 — циклон; 3 — скрубер: 4 — газозбірник; 
5, 6 — повітряні холодильники; 7 — трубчастий водяний холодильник; 
8 — електрофільтр; 9 — збірник важкої смоли; 10 — насос; 
11 — збірник середньої смоли; 12 — сепаратор
Парогазова суміш, що виходить з печі 1 за температури 470–550 оС проходить циклони 2, охолоджується в стояку-скрубері 3 і газо-збірнику 4, зрошується важкою смолою, до 200–250 °С. Далі газ очищається в електрофільтрі 8 і охолоджується в двох послідовно розташованих повітряних холодильниках 5 і 6 відповідно до            150–180 °С. Тут з газу виділяються важка і середня смоли. 
Остаточне охолоджування газу здійснюється у трубчастому водяному холодильнику 7, де конденсується легка смола.

Прямий газ, одержаний при коксуванні кам’яновугільного пеку, відрізняється високим у 7–10 разів більше вмістом пари смоли, ніж в прямому коксовому газі із звичайних коксових печей. У той же час в цьому газі відсутні феноли, аміак, ціаністий водень і сірководень, тому для охолоджування коксового газу використовують холодиль-ники безпосередньої дії, зрошувані циркулюючою зворотною водою. Гарячу зворотну воду охолоджують на звичайних градирнях.
6.2. Очищення та розділення газу від смоли, води і фусів

Після охолоджування коксового газу в ньому залишається у вигляді туману 2–5 г смоли на м3 газу (після нагнітача 0,3–0,5 г/м3). Ця смола вимивається з газу в подальших відділеннях цеху уловлювання (особливо в сульфатному), забруднюючи розчини і апаратуру, погіршуючи якість одержуваної продукції, утворюючи кисле середовище.
Для очищення газу від смоляного туману використовують 
електрофільтри з трубчастими осаджувальними електродами. 
Негативно заряджені іони сорбуються частинками смоли, які осідають на осаджувальних електродах і розряджаються там. Конденсат стікає по електроду в нижню частину апарату і виводиться. У присутності води і солей підвищується електризованість смоли, тому продуктивність електрофільтрів вища, ніж апаратів сухого пилоочищення. 
Швидкість газу в електрофільтрі становить до 1,8 м/с, а напруга струму, що підводиться — 50–80 кВ. Вміст смоли в очищеному газі не перевищує 50 мг/м3.

Електрофільтри можна встановлювати як до, так і після нагнітача. Перший варіант більш раціональний. Очищення газу проводиться в сприятливіших умовах, оскільки якщо електрофільтр розташований після нагнітача, то частинки туманоподібної смоли і частинки нафталіну переходять в пароподібний стан і не виділяються з газу в електрофільтрі. Проте при розташуванні електро-фільтрів на всмоктувальній лінії виникає небезпека загоряння газу в ізоляторних коробках. Для запобігання пробою на ізоляторах в результаті конденсації на них водяної пари ізоляторні коробки в зимовий час обігріваються.

З газозбірника, сепаратора і холодильників виводиться суміш води, смоли і твердих частинок (вугілля, напівкоксу, коксу і графіту). Ця суміш розділяється у відстійниках на надсмольну воду, кам’яновугільну воду і фуси. Останні є сумішшю твердих частинок, на поверхні яких сорбується смола.

Необхідність ретельного розділення вказаної суміші обумовлена такими факторами:

· надсмольна вода надалі подається на зрошування стояків і газозбірників. Вона не повинна містити залишків смоли і твердих частинок, оскільки зрошувальні форсунки газозбірника можуть забиватися і процес охолодження газу буде ускладнений;
· кам’яновугільна смола далі поступає на ректифікацію. Наявність в ній навіть невеликої кількості води приводить до значного збільшення витрати тепла і охолоджуючої води при переробці смоли. Крім того, за наявності водяної пари в колоні ректифікації 
збільшиться загальний об’єм парової фази, внаслідок чого зросте гідравлічний опір колони.

Розчинені в надсмольній воді амонійні солі при нагріванні понад 250 °С частково розкладаються з виділенням газоподібних НCl, SО3, які підсилюють корозію апаратури смолопереробного цеху; тверді частинки, що знаходяться в смолі, є основними носіями 
зольності. Тим часом якість кам’яновугільного пеку (висококиплячої частини смоли) значною мірою оцінюється його зольністю, тобто ступенем виділення із смоли фусів. Фуси, що залишилися в смолі, поступово осідають в трубопроводах і апаратах, забруднюючи їх і порушуючи нормальну експлуатацію. Тверді частинки сприяють також стабілізації емульсії води і смоли.

З кам’яновугільної смоли вилучення води і фусів ускладнюється, оскільки вона відрізняється високою в’язкістю, що значно ускладнює відстоювання та частково розчиняє воду. Це пояснюється присутністю в смолі полярних сполук (фенолів), а також здат-ністю поліциклічних ароматичних зв’язків до донорно-акцепторної взаємодії з водою і солями, що містяться в ній, утворення стійких емульсії з водою. Цьому сприяє наявність в смолі полярних сполук і твердих частинок, що стабілізують емульсії, а також висока її в’язкість. Тверді частинки вугілля, напівкоксу і коксу мають невеликі розміри (0,1 мм і менші), тому відокремити їх від смоли важко завдяки малій відмінності густини смоли (1180–1220 кг/м3) і фусів (1250 кг/м3).

Розділення води, смоли і фусів проводять за температури         80–85 °С, що дозволяє понизити в’язкість смоли і поліпшити ступінь відстоювання.

Кам’яновугільна смола, що поступає на переробку, повинна міс-тити не більш 3–4 % води і 0,1 % золи. Метод відстоювання за температури 80–85 °С часто не дозволяє одержувати смолу такої якості.
Для поліпшення розділення смоли, води і фусів використовують відстоювання під тиском, розділення у відцентровому полі і проми-вання смоли надсмольною водою з подальшим відстоюванням. При відстоюванні під тиском температура може бути збільшена до         120–140 °С. Ефективність відстоювання різко зростає завдяки зниженню в’язкості смоли. У відцентровому полі багато разів збільшується рушійна сила сепарації і поліпшується відділення фусів від смоли. Багатократне промивання смоли надсмольною водою з подальшим її видаленням дає можливість поліпшити відділення від смоли фусів і води.

Становить інтерес розбавлення смоли (після відстоювання ос-новної кількості води) органічними низькокиплячими розчинниками (наприклад, сирим бензолом) і відокремлення води і фусів від одержаного розчину. При цьому вміст води може бути знижений до 0,05–0,1 % та повністю відділяються не лише фуси, але і високо-конденсуючі компоненти смоли. Неминучі додаткові витрати на відгонку розчинника при подальшій переробці смоли компенсуються перевагами, обумовленими виключенням витрати тепла на відгонку, зниженням корозійності, за рахунок видалення солей, та значним поліпшенням якості смоли і пеку. Цей прийом іноді використовують при переробці сланцевих смол і смол напівкоксування.
Транспортування коксового газу здійснюється відцентровими нагнітачами. На виході з коксохімічного виробництва газ повинен мати надмірний тиск 4–6 кПа. Максимальне розрідження перед нагнітачем — 4–5 кПа, а надмірний тиск на стороні нагнітання —        20–30 кПа. Сумарний тиск в даний час у нагнітачах становить         30–36 кПа. Температура газу після нагнітача підвищується на            10–15 °С.

Для транспортування газу використовуються нагнітачі продук-тивністю 72 тис. м3/год (108–114 тис. м3/год) з кількістю обертів       3000–5000 за хв. Звичайно для обслуговування чотирьох батарей коксівних печей використовують три нагнітачі (два працюючих і один резервний). Як привід застосовуються електродвигуни. 
Принципово можливе застосування і газотурбінного приводу, який має високий ступінь автономності. У більшості випадків з трьох нагнітачів, встановлених в машинному залі, два мають елект-ричний, а один — паровий привід, що дозволяє працювати при аварійному відключенні електроенергії. Пара, що виходить з турбіни, має надмірний тиск 0,49–0,88 МПа. Та придатна до використання далі для технічних потреб і обігріву приміщень.

Кваліфіковане використовування пари після турбіни — основна умова економічності цього виду приводу, але економічніше застосовувати електричний привід.

Від нормальної роботи газових нагнітачів залежить робота всього коксохімічного заводу. Тому необхідно ретельно контролювати роботу підшипників, їх змазку, охолодження і якість самого змащувального матеріалу, а також стежити за видаленням конденсату, що накопичується в нижній частині корпуса нагнітача.

Якщо транспортування газу і уловлювання летких продуктів ведуть за підвищеного тиску (0,8–1,8 МПа), то переважно викорис-товують двоциліндрові відцентрові компресори з тиском                 0,35–0,40 МПа після першого ступеня. При цьому температура газу становить відповідно 150–180 °С після першого і 130–140 °С після другого ступеня, тому після обох ступенів стиснення необхідно встановлювати холодильники.

6.3. Уловлювання аміаку і піридинових основ
Аміак міститься в летких продуктах, що утворюються в процесах переробки твердих горючих копалин, за температури, що перевищує 500 °С. Так, при високотемпературному коксуванні в аміак переходить до 20–25 % азоту, що міститься в початковому вугіллі. Уміст аміаку в коксовому газі визначається природою коксованого вугілля і становить 8–11 г/м3 (1,0–1,5 %), причому, 8–16 % аміаку при охолодженні газу розчиняється в конденсаті, що утворюється. Вміст піридинових основ в коксовому газі становить 0,35–0,6 г/м3.

Хоча аміак може бути використаний як самостійне добриво або як сировина для одержання інших добрив, проте серйозного впливу на загальний баланс зв’язаного азоту аміак, що утворюється при піролізі, не надає. 
Так, загальні ресурси аміаку в коксохімічній промисловості становить менше 2 % об’єму виробництва синтетичного аміаку.
Необхідність уловлювання піридинових основ обумовлена їх цінністю для хімічної промисловості.

Нижче в табл. 6.5 наведені дані про вміст і напрями використання основних компонентів піридинових основ.

Таблиця 6.5

Застосування основних компонентів піридинових основ
	Компонент
	Уміст, мас. % в розрахунку на 
суміш чистих піридинових основ
	Примітка

	Піридин
	50–70
	Розчинник, сировина для одер-жання ПАР і антисептиків

	2-Метилпіридин (α-піколін)
	3–12
	Сировина для одержання 2-ві-нілпіридину і спеціальних видів СК, розчинник

	3-Метилпіридин (β-піколін)
	2–10
	Сировина для одержання нікотинової кислоти (вітамін РР), синтетичних стимуляторів росту рослин

	4-Метилпіри-дин (γ-піколін)
	1–4
	Сировина для одержання  
ізонікотинової  кислоти


Необхідність уловлювання аміаку обумовлена в основному такими технологічними причинами:

– за прийнятою в даний час технологією значна частина аміаку, що залишається в газі, поглинається водою при кінцевому охолодженні і десорбується в атмосферу на градирні;

– аміак разом із ціаністим воднем, що знаходиться в газі, підсилює корозію устаткування за рахунок утворення добре розчинної комплексної сполуки:

4NH3 + 4HCN + Fe (CN)2 → (NH4)4 [Fe(CN)6];
– аміак, що залишається в газі, при спалюванні перетворюється на токсичні і корозійно-активні оксиди азоту;

– аміак стабілізує емульсії води і масла при уловлюванні бензолу.

Все це ускладнює роботу сучасного коксохімічного підприємства, тому відповідно до правил технічної експлуатації допустимий вміст аміаку в газі не повинен перевищувати 0,03 г/м3.
6.3.1. Механізм уловлювання аміаку і піридинових основ

Добра розчинність аміаку і піридину у воді дозволяє уловлювати їх водою. Оскільки аміак і піридин є основами (константи дисоціації за температури 20 °С відповідно 1,8·10–5 і 1,8·10–9), то їх 
можна поглинати розчинами кислот.

Раніше було сказано, що аміак і піридинові основи в газі мають малі парціальні тиски, а отже, і дуже малі рушійні сили абсорбції. Для збільшення рушійної сили (враховуючи, що тиск уловлювання задано технологічними умовами, а початкова концентрація аміаку і піридину не можуть бути змінені) слід знизити температуру абсорб-ції, яка обмежена температурою зворотної води, і зменшити кон-центрацію аміаку і основ в абсорбенті. Це означає, що достатньо повне уловлювання аміаку і основ водою досягається при використанні багатоступінчастого протитечійного абсорбера, зрошуваного чистою водою за невисоких температур. При хемосорбції рівно-важний тиск парів аміаку над розчином може бути зведений до нуля, що є неодмінною умовою повного уловлювання.

Швидкість абсорбції аміаку і піридинових основ лімітується дифузією їх в газі. Поглинання протікає за схемою:
NH3 + H2O↔ NHз·H2O NH4+ + ОН–
При уловлюванні цих компонентів розчинами кислот рівновага зміщується вправо. При хемосорбції розчинами сірчаної і особливо фосфорної кислот слід враховувати гідроліз солей, які утворюються. 

У зв’язку з тим, що з підвищенням температури від 20 до 100 °С іонний добуток води значно збільшується (від 0,86·10–14 до 74·10–14 відповідно до температур), а константи дисоціації основ і кислот зменшуються, константа гідролізу зростає більш ніж в 200 разів, а ступінь гідролізу в 12–15 разів.
У табл. 6.6 наведений ступінь гідролізу різних солей амонію і піридину за різних температур.
Щоб зменшити гідроліз солей і добитися високого ступеня 
уловлювання аміаку і піридинових основ, процес слід вести за температури не вищої ніж 60 °С і застосовувати розчин, що містить надлишок сірчаної кислоти. У цьому випадку сульфат амонію і моноамонійфосфат можна одержати, використовуючи одноступінчастий апарат, а для одержання діамонійфосфату обов’язкове застосування протитечійного ступеневого абсорбера.
Таблиця 6.6
Ступені гідролізу сульфатів і фосфатів 
піридину і амонію (%, мас.)

	Температура, °С
	Сіль
	Температура, °С
	Сіль

	
	Гідросульфат
	Сульфат
	Однозаміщений фосфат
	Двозаміщений фосфат
	
	Гідросульфат
	Сульфат
	Однозаміщий
фосфат
	Двозаміщений фосфат

	Аміак
	Піридин

	20
	0,002
	0,02
	0,019
	8,3
	20
	0,2
	2,96
	1, 9
	90,0

	60
	0,008
	0,11
	0,102
	24,8
	60
	0,8
	9,9
	0,2
	97,0

	100
	0,023
	0,41
	0,36
	53,3
	0
	2,3
	29,0
	6,0
	99,0


6.3.2. Способи уловлювання аміаку з газу

На початку становлення коксохімічної промисловості аміак уловлювали водою і переробляли далі в сульфат амонію або отримували аміачну воду. До створення виробництва синтетичного аміаку коксохімічна промисловість була основним постачальником цього продукту. Зараз на більшості заводів аміак уловлюють з газу сірчаною кислотою з одержанням сульфату амонію, який використовується як добриво.

Розвиток виробництва синтетичного аміаку і висококонцент-рованих добрив призвів до того, що випуск сульфату амонію перевищив потребу в ньому сільського господарства. Низька цінність сульфату амонію, а також невисока якість часто роблять його виробництво нерентабельним. Однак необхідність очищення газу від аміаку зумовила застосування цього технологічного процесу.

Найважливішим показником якості сульфату амонію є гранулометричний склад. Відповідно до вимог сільського господарства, обумовленими умовами внесення добрив у ґрунт, передбачають наявність не менше 90–95 % частинок розміром 1–4 мм, у тому числі не менше 50 % розміром 2–3 мм. 
Широко поширений в даний час сатураторний спосіб не дозволяє одержувати сульфат амонію такої якості. 
Для укрупнення дрібних кристалів сульфату амонію використовують метод гранулювання. Одержав також поширення в промисловості безсатураторний спосіб одержання (NH4)2SО4, який дозволяє регулювати крупність продукту.

На рис. 6.5 показана найбільш поширена технологічна схема виробництва сульфату амонію в сатураторах.

Рис. 6.5. Технологічна схема одержання 
сульфату амонію в сатураторі:
1 — паровий підігрівач; 2 — сатуратор; 3 — напірний бак; 
4 — циркуляційна каструля; 5, 11 — насоси; 6 — кислотна пастка; 
7 — кристалоприймач; 8 — каструля зворотних потоків; 
9 — центрифуга; 10 — сушарка

Коксовий газ після нагнітачів і електрофільтрів надходить в 
підігрівач 1, а звідти в сатуратор 2, де барботує через кристали 
сульфату амонію, у яких співвідношення гідросульфат- і сульфат-іонів відповідно 68 % і 40–45 %. При цьому поглинаються аміак і піридинові основи.

Газ, що виходить із сатуратора, звільняється від крапель розчину сульфату амонію в пастці 6 і направляється на уловлювання сірководню або бензолу. Пульпа з верхньої частини ванни сатуратора через гідрозатвор переливається в циркуляційну каструлю 4, звідки насосом 5 повертається в конічну частину сатуратора. Таким чином створюються система циркуляції розчину і потоку розчину, що піднімається в сатураторі.

Кристали сульфату амонію осідають в конічній частині сатуратора, одержана пульпа за допомогою насоса 11 надходить в кристалоприймач 7, де відбувається її згущення.
Освітлений розчин повертається з кристалоприймача 7 в сатуратор через каструлю зворотних потоків 8. Частина розчину виводиться із системи на спеціальну установку для виділення піридинових основ з цього розчину.
Сірчана 72–78 %-ва кислота надходить в сатуратор з напірного бака 3. Розчин з пастки 6 повертається в циркуляційну каструлю 4.
Згущена пульпа з кристалоприймача надходить на центрифугу 9 безперервної дії з пульсаційною видачею. Відокремлюваний розчин через каструлю зворотних потоків 8 повертається в сатуратор, а сіль, що містить 1–2 % вологи, направляється в сушарку псевдозрідженого шару 10 і звідти — на склад.

Поступово на стінках сатуратора осідає шар зцементованої дрібнокристалічної солі, що збільшує опір проходу газу. Тому періодично сатуратор промивають гарячою водою.

На рис. 6.6 показаний найбільш поширений сатуратор, який являє собою циліндричний апарат з конічним днищем, футерований зсередини керамічною плиткою або кислототривким бетоном.
До нижнього фланця шоломової труби 1 приєднаний газопід-відний патрубок 2, а до нього — барботажна парасолька 3. Перемішування і подача розчину створюються циркуляційним насосом, що подає розчин в струменевий насос-ажитатор 4.

Труби, що входять до сатуратора, виготовлені з хромонікельмолібденової сталі, кришки і газопідвідний патрубок футеровані свинцем. Рівень у сатураторі визначається положенням порогу у вікні переливання в циркуляційну каструлю.

Особливістю сатуратора є поєднання в одному апараті двох процесів — абсорбції аміаку і основ та кристалізації сульфату амонію, отже, робота апарату повинна бути організована таким чином, щоб досягалася необхідна повнота уловлювання та був одержаний кристалічний продукт, відповідної якості. Одна з головних вимог — одержання відносно великих кристалів. У результаті зменшення загальної поверхні кристалів знижуються злежуваність і кількість домішок, адсорбованих на поверхні кристалів.

Повнота уловлювання сатуратора тим вище, чим нижче температура, так як при цьому зменшуються ступінь гідролізу солей, а значить, і вміст у розчині вільного аміаку.



Рис. 6.6. Типовий сатуратор гіпрококсу 
з центральним барботером та ажитатором: 
1 — шоломова труба; 2 — газопідвідний патрубок; 
3 — барботажна парасолька; 4 — ажитатор

Вплив температури на розміри кристалів більш складний. Як відомо, процес кристалізації складається з двох основних стадій: утворення центрів кристалізації і росту кристалів. Співвідношення швидкостей цих стадій і визначає розміри утворених кристалів. Якщо швидкість утворення центрів кристалізації vу.ц. більша швидкості росту vр, то утворюються дрібні кристали. Для одержання великих кристалів необхідно, щоб переважала швидкість росту кристалів. Однак швидкості цих процесів збільшуються з підвищенням температури:

vу.ц = K1exp(–E1/T3);
vр.= K11exp(–E11/T2),
де K1, K11, E1, E11 — константи.

Таким чином, при підвищенні температури швидкість утворен-ня центрів кристалізації зростає швидше, і, отже, кристали будуть дрібніші.

Крім того, підвищення температури понад 60 °С призводить до одержання кристалів у вигляді довгих тонких і крихких голочок. Такі кристали легко руйнуються при центрифугувані, сушінні та пересипанні. Отже, для поліпшення якості кристалів доцільно працювати за невисоких температур. Однак для додержання водного балансу сатуратора доводиться підтримувати температуру у ванні сатуратора понад 45–50 °С. 
Причина цього полягає в тому, що в апарат надходить значна кількість надлишкової води із сірчаною кислотою, розчином після піридинової установки, промивними водами після сатуратора. Видалити надлишкову воду можна тільки в коксовий газ. Необхідне для цього тепло виділяється при нейтралізації кислоти і утворенні сульфату амонію (1173,2 кДж/кг сульфату амонію). Для випаровування води в газ необхідно, щоб він не був насичений вологою за температури ванни сатуратора, тобто щоб точка роси газу була нижчою температури в сатураторі. Практика роботи підприємств показує, що температура в сатураторі повинна бути на 15–25 °С вищою за точку роси. Остання визначається температурою газу після первинних газових холодильників. 
Таким чином, при оптимальному режимі охолодження (температура після холодильників 25–30 °С) температура розчину в сатураторі повинна бути 50–55 °С. Якщо газ охолоджується погано, то вона може сягати 60–70 °С.

Підтримання надлишкової кислотности в сатураторі необхідно для придушення гідролізу і поліпшення уловлювання аміаку. Однак при збільшенні кислотності зростає швидкість утворення центрів кристалізації, що призводить до зменшення середнього розміру кристалів. Різний вплив підвищення кислотності на повноту уловлювання і швидкість росту кристалів змушує шукати ком-промісне рішення.

У промисловості часто користуються умовним показником — вмістом вільної кислоти в розчині. Іонний склад звичайного розчину (в іон /л) такий: 9,7—NH4+; 4,4—SO42–; 0,9—HS04–, таким чином, надлишкова кислотність розчину визначається концентрацією іонів Н+, що утворюються при дисоціації гідросульфат-іона. 
Часто концентрацію гідросульфат-іонів умовно перераховують на вміст сірчаної кислоти. Тому, якщо кажуть, що вміст у розчині вільної кислоти дорівнює 4 %, це означає, що мова йде про вміст HS04–, який становить 8 %.

Оптимальна кислотність маточного розчину 3–4 % (6–8 % гідросульфат-іонів).

Для одержання досить великих і однорідних кристалів важлива навіть не кислотність маточного розчину, а її стабільність. Якість солі вище, якщо вміст вільної кислоти становить 5,0 ± 0,1 %. Це пов’язано з кращою розчинністю в воді кислої солі — гідросульфату амонію і, отже, зі збільшенням концентрації солей в розчині при підвищенні кислотності. При значному зниженні кислотності зменшується розчинність і виділяються дрібні кристали.

На роботу сатуратора і якість одержуваної солі впливають також домішки — іони заліза, алюмінію, кадмію, а також миш’яку, що вносяться з сірчаною кислотою, органічні речовини, що надходять з газом і регенерованими кислотами, іони заліза, які потрапляють в розчин при корозії апаратури, комплексні іони, що надходять з розчином та містять піридинові основи — головним чином іони гексаціанофератів [Fe(CN)6]4.

Найбільш несприятливий вплив іонів заліза і алюмінію, які сорбуються на поверхні зростаючих граней кристалів, причому цей вплив проявляється навіть при вмісті іонів 0,01 %, в 10 разів зменшуючих швидкість росту кристалів.

Домішки миш’яку та гексаціаноферати сприяють спінюванню маточного розчину, що може призвести до викиду газу через гідрозатвор. Домішки смолистих речовин і гексаціаноферату заліза надають забарвлення одержуваній солі. Тому для приготування сульфату амонію високої якості слід застосовувати чисту кислоту, вживати заходів до зниження корозії устаткування і ретельно очищати газ від залишків смоли в електрофільтрах. Перемішування вмісту апарату, сприяє отриманню великих однорідних кристалів, так як при цьому поліпшується дифузія іонів до граней зростаючих кристалів, спостерігається невисокий ступінь перенасичення розчину, що запобігає появі зон місцевих перенасичень.

Для кожної солі існує деяке мінімальне перенасичення, нижче якого не утворюються значні кількості нових центрів кристалізації, а перенасичення не відбувається, в основному, за рахунок росту кристалів. Підтримання перенасичення нижче цього рівня є умовою вирощування великих кристалів. Для сульфату амонію допустиме перенасичення не перевищує 4 кг/м3. Це означає, що для 
одержання 1 тонни кристалів в системі повинно циркулювати не менше 250 м3 розчину.

Кратність циркуляції розчину в сатураторах, як правило, набагато менше — 20–30 м3/т. Крім того, в зоні абсорбції аміаку насиченим маточним розчином виникають місцеві перенасичення, що в десятки разів перевищують допустимі. Тому при використанні будь-яких варіантів сатураторних схем не вдається виростити кристали розміром понад 1 мм; основна маса кристалів має розміри не більші як 0,5 мм.

Проте перемішування сприяє збільшенню розмірів кристалів за рахунок безперервно протікаючих в пульпі процесів розчинення — кристалізації, які при інтенсивному перемішуванні і досить тривалому перебуванні твердих частинок в пульпі сприяють розчиненню дрібних кристалів і зростанню більших. Цей процес термодинамічно вигідний, оскільки крупні кристали мають меншу сумарну по-верхню і, отже, мають меншу поверхневу енергією. У зв’язку з цим слід підвищувати інтенсивність циркуляції, створювати в сатураторі і кристалоприймачеві потоки, що піднімаються. Це сприяє виносу дрібних кристалів. Одним із шляхів здійснення цього завдання є розглянута вище циркуляція через систему циркуляційна каструля — насос — сатуратор.

У деяких конструкціях передбачається додаткове перемішування за рахунок розміщення в конусі сатуратора ажитатора, лопаткових мішалок різних типів або газового перемішувального обладнання. Використання цих пристроїв дозволяє збільшити крупність кристалів при дотриманні оптимального і стабільного технологічного режиму. Грануляція дрібних кристалів сульфату амонію, одер-жаних у сатураторах, дає можливість виробляти гранули заданого розміру. Сульфат амонію має малу пластичність, його гранулюють або шляхом пресування, або продавлюванням вологої солі через фiльєру з подальшим сушінням одержаних гранул.

Безсатураторний спосіб виробництва сульфату амонію. У безсатураторному процесі адсорбція і кристалізація здійснюються в окремих апаратах. При цьому на стадії абсорбції одержують ненасичений розчин сульфату амонію, який піддається потім кристалізації на спеціальній установці. Технологічна схема безсатураторного процесу зображена на рис. 6.7. 


Рис. 6.7. Технологічна схема безсатураторного 
виробництва сульфату амонію: 
1, 2 — секції абсорбера; 3, 5 — проміжні ємності; 
4, 6, 7, 8 — насоси; 9 — вакуум-кристалізатор; 10 — кристалоприймач; 
11 — центрифуга; 12 —конденсатор; 13 — ловушка

Уловлювання більшої частини аміаку з газу здійснюють у першій секції абсорбера 1 розчином кислотністю 2–3 %. Доуловлювання аміаку і вилучення піридинових основ проводять у другій секції форсункового абсорбера 2 розчином, що містить 12–16 % вільної кислоти. Ненасичений розчин сульфату амонію далі на-правляють на вакуум-кристалізаційну установку 9. Тут при інтенсивній циркуляції відбувається часткове випаровування розчину і виділяються великі однорідні кристали.
Абсорбція можлива не тільки у форсункових абсорберах, але і в апаратах інших типів: тарілчастих, насадочних, в скруберах Вентурі. Оскільки процес абсорбції практично незворотний, при виборі конструкції апаратів враховують капітальні та енергетичні витрати на перекачування газу і розчинів.

Для одержання крупнокристалічної солі застосовують три варіанти вакуум-кристалізаційних установок: суспензійні кристалі-затори з примусовою циркуляцією, вакуум-кристалізатори, що працюють за принципом термосифона, і кристалізатори з псевдозрідженим шаром кристалів. 

Найбільш великі (2–4 мм) і однорідні кристали можна одержати в апаратах псевдозрідженого шару. Однак ці кристалізатори характеризуються низькою об’ємною продуктивністю (40–70 кг/м3 об’єму кристалізатора на 1 год), відносно складні і важкі для керування. Тому більш розповсюджені апарати суспензійної кристалізації, які прості в керуванні і дозволяють отримувати однорідні, хоча й більш дрібні кристали (0,5–1,0 мм).

Спільним для всіх систем вакуум-кристалізації є енергоємність, тобто значна витрата пари на вакуум-насоси 0,15–0,25 т/т солі і витрата пари на випаровування розчину 1,0–1,6 т/т солі. Застосування систем конденсації, необхідність ретельного виконання основних вузлів установки, шліфування всіх поверхонь, що стикаються з перенасиченими розчинами, для уникнення утворення на них кристалів.

6.3.3. Вилучення піридинових основ з розчинів

У сатураторному процесі задовільне уловлювання піридинових основ досягається при концентрації їх в розчині не більше 20 г/дм3, так як при малому надлишку кислоти зростає гідроліз піридин-іонів. У безсатураторному процесі на другій стадії абсорбції за  рахунок великого надлишку кислоти гідроліз незначний навіть при концентрації основ 100 –150 г/дм3.

Частина розчину, що еквівалентна кількості поглинених піридинових основ, спрямовується на їх виділення. 

Для цього розчин нейтралізують аміаком, одержаним в результаті десорбції його з надсмольної води. Константа рівноваги реакції

NH3+ C5H5NH+ ↔ NH4+ + C5H5N–
дорівнює 10 000, тобто рівновагу зміщено вправо.

Технологічна схема установки для виділення піридинових основ наведена на рис. 6.8.
Розчин дозується в нейтралізатор 1 установки. Вона являє собою барботажний апарат або тарілчасту колону. Надсмольна вода надходить у верхню частину аміачної колони 2, а в нижню — подається гострий пар. Вода після десорбції аміаку направляється на знефенолювання, а пароаміачна суміш надходить в нейтралізатор.

Температура нейтралізації 100–105 °С. У цих умовах протікає десорбція основ. Суміш водяної пари і піридинових основ конден-сується в апараті 3. 

Рис. 6.8. Технологічна схема установки 
для виділення піридинових основ: 
1 — нейтралізатор; 2 — аміачна колона; 3 — конденсатор; 
4 — сепаратор; 5 — насос

Водний розчин солей, який відокремлюється в сепараторі 4 і 
містить до 80–100 г/дм3 основ, направляється для зрошення в колону 2, а сира легка піридинова фракція, яка містить 75–80 % основ, 15 % води і до 5–10 % фенолів, надходить на централізовану установку для переробки основ.

Нейтралізований розчин направляється в збірники розчину, де змішується з основною кількістю розчину, а звідти повертається в сатуратор або (у безсатураторному процесі) на перший ступінь абсорбції.

В одному дм3 надсмольної води міститься 4,5–5,0 г аміаку у вигляді солей: гідрокарбонату, гідросульфиду і ціаніду амонію, а також хлориду і тіоціонату амонію. Перші три солі при нагріванні їх розчинів до кипіння розкладаються, і аміак разом з СО2, H2S і HCN десорбується з розчину, так званий леткий аміак, частка якого становить 80–85 %. Аміак у вигляді хлориду або тіоціонату може бути виділений з води тільки при нагріванні із сильними основами (гідроксиди лужних або лужноземельних металів) — це так званий зв’язаний аміак. 
На деяких заводах виділяють тільки леткий аміак. Аміачна колона являє собою секцію колони ректифікації. Для збільшення концентрації аміаку в пароаміачній суміші верхні тарілки її використовуються як конденсатор безпосередньої дії. 
Вміст аміаку в парах після колони залежить від температури охолодження пари. 
За високих температур константа Генрі для системи аміак—вода велика, тому вміст аміаку в газовій фазі може бути значним.

На практиці для виділення зв’язаного аміаку аміачну воду після колони обробляють у спеціальному реакторі вапняним молоком — суспензією гідроксиду кальцію (рис. 6.9). 

Рис. 6.9. Технологічна схема виділення зв’язаного аміаку: 
1 — аміачна колона; 2 — приколонок; 3 — реактор; 4 — відстійник

Виділяється при цьому вільний аміак, який десорбується в додатковій колоні.
Останнім часом замість вапняного молока нерідко використовують розчини лугу. Висока вартість лугу компенсується скороченням витрат на приготування вапняного молока, видалення осадів, що утворюються. 

При нейтралізації розчинів прагнуть до того, щоб надлишкова лужність (аміак) в нейтралізованому розчині була мінімальною — не вище 0,5 г/дм3 розчину. Це обумовлено значним збільшенням швидкості утворення гексаціаноферату заліза при високих значеннях pH.
6.3.4. Одержання фосфатів амонію 
при уловлюванні аміаку

Невисока цінність сульфату амонію як добрива привела до пошуку можливості приготування більш цінних продуктів, тому була розроблена технологія одержання фосфатів амонію з аміаку коксового газу. 
Фосфати амонію, моно- і діамонійфосфат — являють собою складні добрива, що містять цінні діючі речовини: азот і фосфорний ангідрид, необхідні для сільськогосподарських культур. Фосфати амонію не тільки високоякісні добрива, а й антипірени. Просочення розчинами цих солей надає негорючість паперу і деревині.

Технологія уловлювання аміаку з одержанням моноамонійфосфату практично не відрізняється від технології одержання сульфату амонію і може бути здійснена в такій же апаратурі. Відмінність діамонійфосфату полягає в досить високому ступені гідролізу,  тому при одержанні цієї солі в сатураторі необхідно встановити абсорбер доуловлювання, зрошуваний розчином моноамонійфосфату або фосфорної кислоти.

З цієї самої причини в безсатураторні схеми виробництва діамонійфосфату включені тарілчасті абсорбери (6–8 тарілок). 
Умови одержання кристалів фосфатів амонію не такі жорсткі: допускається більш високе перенасичення — 13,8 г/дм3 для моно- та 10,5–15,6 г/дм3 — для діамонійфосфату. Тому необхідна кратність циркуляції розчину в 3–4 рази менша, ніж при одержанні   сульфату амонію.

Піридинові основи при одержанні фосфатів амонію вилучають в окремому абсорбері розчином фосфорної кислоти з надлишком           50 –60 % від стехіометричного в розрахунку на монопіридинофосфат або поглинаючим маслом, одночасно з уловлюванням бензолу.

Розчин фосфату амонію має вищий pH, ніж розчин сульфату амонію, тому він менш корозійно-небезпечний. 
У той же час фосфорна кислота на відміну від концентрованої сірчаної кислоти нездатна пасивувати вуглецеву сталь. Тому для зберігання і перевезення фосфорної кислоти потрібні ємності,   футеровані кислотостійкими матеріалами.

Незважаючи на переваги фосфатів амонію як добрив, їх виробництво в коксохімічній промисловості здійснюється лише на де-кількох зарубіжних коксохімічних підприємствах.

Підвищення вимог сільського господарства до якості добрив ускладнює виробництво товарних солей в коксохімічній промисловості. До складу промислових установок повинні входити складні системи кристалізації і грануляції солей, їх сушіння, розфасовки, відвантаження. 

Відносно невеликі розміри установок, які визначаються кількістю аміаку, що вилучається, збільшують питомі капітальні витрати і обумовлюють низьку продуктивність праці. Так, в коксохімічній промисловості одиничні потужності установок в десятки разів   менші, ніж у типових сучасних агрегатів з виробництва мінеральних добрив на спеціалізованих підприємствах. Тому ще наприкінці 70-х років минулого століття почали переходити до виробництва з коксового газу аміачної води або безводного аміаку. Перевага такого методу — обмежене використання сторонніх реагентів, приготування універсальних продуктів і використання простих і високопродуктивних абсорбційно-десорбційних установок.

6.3.5. Виробництво аміачної води або безводного аміаку 
з коксового та інших газів
Уловлювання аміаку водою з коксового газу ускладнене одночасним поглинанням таких кислих газів, як діоксид вуглецю, сірководень, ціаністий водень.

При концентруванні аміаку, що десорбується з води, необхідне його очищення від цих кислих компонентів, що одночасно виділяються. Це пояснюється не тільки корозійною дією сірководню і ціаністого водню, але і значним збільшенням корозії через високу електропровідність розчинів солей амонію.

Іонну силу розчину вираховують за формулою


,
де Ci — концентрація відповідного іона, кмоль/м3; Z — заряд іона.
Вона становить, наприклад, для 25 %-го розчину NH3 у воді 0,0155 кмоль/м3, а для 10 %-го розчину карбонату амонію                2,56 кмоль/м3, тобто в 165 разів більше. 
Тому в присутності навіть невеликих кількостей СО2 в аміачній воді значно збільшується інтенсивність корозії.
Технологічна схема одержання аміачної води або безводного аміаку наведена на рис. 6.10.

Рис. 6.10. Технологічна схема одержання концентрованої
аміачної води або безводного аміаку шляхом абсорбції аміаку водою: 
1 — абсорбер; 2, 3 — теплообмінники; 4 — дисоціатор; 
5, 8, 13 — кип’ятильники; 6 — насоси; 7 — дистиляційна колона;

9, 14 — дефлегматори; 10 — лужний промивач; 11 — конденсатор; 
12 — колона ректифікації під тиском

Аміак поглинається водою з газу, попередньо очищеного від нафталіну, в насадному або тарілчастому абсорбері. 
Одержаний розчин солей амонію (за температури абсорбції 
25–30 °С вміст аміаку в розчині 20–25 г/дм3) підігрівається в теплообмінниках 2 і 3, і спрямовується в десорбер кислих газів (дисоціатор) 4. На верхні тарілки цього апарату надходить холодний розчин після абсорбера. Десорбер обладнаний кип’ятильником 5.

Сутність роботи десорбера (дисоціатора) полягає в такому.

У нижній частині апарату розчин нагрівається до температури         100–105 °С (і вище, якщо апарат працює при підвищеному тиску). 
При цьому відбувається гідроліз солі і десорбція кислих газів і аміаку. Верхня частина апарату охолоджується до 45–55 °С, що дозволяє аміаку розчинятися у воді, а поглинання кислих газів 
значно менше через високий ступінь гідролізу солей. Гази, що виходять з дисоціатора, містять діоксид вуглецю (близько 80 % від поглиненої кількості), сірководень (близько 50–60 % поглиненого водою) і аміак (5 %). Вони можуть бути повернуті в газопровід перед холодильниками. Таким чином, якщо у вихідній воді після абсорбера масове співвідношення NH3 : СО2 : H2S = 1,0 : 0,6 : 0,2, то після дисоціатору воно дорівнює 1,00 : 0,13 : 0,08.

Розчин насосом 6 подається в дистиляційну колону, обладнану кип’ятильником 8 і дефлегматором 9. Пари перед конденсацією промивають гарячим вапняним молоком або розчином лугу в спеціальному промивачу 10 для звільнення від кислих домішок. 
При конденсації пари в конденсаторі 11 одержують 25 %-ву аміачну воду. Якщо виникне необхідність у приготуванні безводного аміаку, аміачну воду піддають фракціонуванню під тиском                1,6–2,0 МПа в ректифікаційній колоні 12, що має підігрівач 13 і дефлегматор 14. Здійснення ректифікації аміачною водою під тиском збільшує температуру конденсації безводного аміаку і дозволяє охолоджувати дефлегматор звичайною зворотною водою.

До недоліків уловлювання аміаку водою відносяться невисока аміакоємність розчину (10–25 г/дм3) і зумовлені цим великі енерговитрати, необхідність охолодження газу до температури 20–25 °С, значна витрата вапняного молока або лугу для зв’язування кислих газів, високий гідравлічний опір апаратури, викликаний необхід-ністю використовувати абсорбер ефективністю 7–10 теоретичних тарілок. Все це обмежує застосування даного процесу. Тому у ті самі роки в коксохімічну промисловість впроваджують метод   уловлювання аміаку в круговому процесі розчинами слабких кислот або кислих солей багатоосновних кислот. Метод заснований на тому, що амонійні солі кислот з константою дисоціації 10–8–10–7 майже не гідролізуються за температур нижчих від 60 °С, а за температур вищих від 100–120 °С ступінь гідролізу їх високий.

Найбільш зручно для цієї мети використовувати розчини фосфатів амонію:

NH4H2PO4 + NH3 ↔ (NH4)2HPО4
Висока розчинність цих солей у воді (відповідно 3,84 і             4,3 кмоль/м3) дозволяє досягти аміакоємності 40–45 г/дм3 розчину. Оскільки аміак хімічно зв’язується при уловлюванні розчинами  моноамонійфосфату, в 10–20 разів зменшується поглинання діоксиду вуглецю і тим більш сірководню і ціаністого водню. 
У зв’язку з цим відпадає необхідність в установлені спеціального десорбера (дисоціатора) і застосовується лише контрольне промивання пари розчином лугу для видалення слідів кислих газів.
Так, якщо концентрована аміачна вода, одержана за схемою
рис. 6.10, але без лужного промивання, містить аміаку не менше     200 г/дм3, СО2 — до 70 г/дм3 і H2S — до 10–30 г/дм3, то амоній-фосфатним методом (також без лужної обробки) можна одержати     20 %-ву аміачну воду, що містить діоксид вуглецю 3–4 г/дм3.

На рис. 6.11 наведена технологічна схема уловлювання аміаку в круговому амонофосфатному процесі.

Рис. 6.11. Технологічна схема уловлювання аміаку 

в круговому амонійфосфатному процесі: 
1 — абсорбер; 2 — насос; 3 — теплообмінник; 4 — підігрівач; 5 — регенератор; 
6 — холодильник; 7, 12 — дефлегматори; 8 —лужний промивач пари; 
9, 11 — кип’ятильники; 10 —ректифікаційна колона; 
13 — конденсатор; 14 — збірник безводного аміаку

Газ, звільнений від нафталіну, очищується від аміаку в абсорбері 1 ефективністю дві-три теоретичні тарілки за температури 40–45 °С.
Можливість уловлювання аміаку за такої температури є однією із переваг зазначеного процесу. Одержаний розчин діамонійфосфату прокачується насосом 2 через теплообмінник 3 і підігрівач 4 і надходить у регенератор 5, що працює під тиском 0,3–0,5 МПа. Регенератор оснащений підігрівачем 9 і дефлегматором 7. 
Пари 20–30 %-го аміаку очищуються від домішок СО2 розчином лугу в промивачеві 8 і конденсуються. Аміачна вода (20–30 %-ва) подається насосом 2 в ректифікаційну колону 10, що працює під тиском 1,5–2,0 МПа і за температури в нижній частині апарату        180–200 °С. Після дефлегматора і конденсатора рідкий безводний аміак направляють в ємності товарної продукції.

Вода з колони 10 повертається в нижню частину регенератора 5, а розчин моноамонійфосфату з регенератора 5 через теплообмінник 3 і холодильник 6 надходить на зрошення абсорбера 1.

У процесі уловлювання одержують безводний аміак, що містить 99,99 % NH3 і не більше 0,003 % СО2. Аміак такої якості можна використовувати для одержання ряду органічних і неорганічних азотовмісних речовин, а також і як самостійне висококонцентроване добриво. За даними експлуатації промислових установок, вит-ратні матеріали на виробництво 1 тонни аміаку подані в табл. 6.7.
Таблиця 6.7

Витратні матеріали на виробництво 1 тонни аміаку
	Фосфорна кислота (поновлення механічних втрат), т
	0,0075

	Гідроксид натрію, т
	0,01

	Пара, т
	10–11

	Вода зворотна, м3
	150–250

	Електроенергія, кВт∙год
	220


Для порівняння на виробництво сульфату або фосфату амонію в розрахунку на 1 тонни поглиненого аміаку витрачається відповідно 2,88 т сірчаної або фосфорної кислоти.
В останні роки в США і Японії виробництво безводного аміаку за цією технологією здійснюється приблизно на 20 великих підприємствах, які раніше виробляли сульфат амонію. Цей метод запроектований для всіх нових зарубіжних установок очищення від аміаку газів термічної переробки твердих горючих копалин.
6.4. Очищення газів від сірчистих сполук

При піролізі вугілля так само, як і при їх газифікації та гідрогенізації, в газову фазу переходять сполуки сірки, 95–98 % яких становить сірководень, інша частина газу — сірковуглець, діоксид сірки, а також найпростіші меркаптани.

Необхідність очищення газів від сірчистих сполук обумовлена їх утилізацією і надійним транспортуванням. При спалюванні газів сірка, що міститься в них, переходить в діоксид сірки, що викидається в атмосферу. Цей токсичний газ здатний переміщатися в атмосфері на відстані до тисячі кілометрів, частково окиснюючись при цьому до оксиду сірки (III). В результаті разом з дощем на землю випадає розчин сірчистої або сірчаної кислоти. 

При транспортуванні газів, що містять сірководень, він може взаємодіяти зі стінками апарату і газопроводів, кородуючи їх. Крім того, можуть утворитися пірофорні сульфіди заліза, які є причиною пожеж при ремонті апаратури. Вміст сірководню в газі, що направляється в мережу далекого газопостачання, не повинно перевищувати 0,02 г/м3. У металургії використання технологічних паливних газів, що містять сірководень, ускладнює видалення сірки з металу, знижує його якість. Тому вміст сірки в газі, що поступає на металургійні підприємства не повинен перевищувати 0,5–2,0 г/м3. Особ-ливо небезпечні сірчисті сполуки при використанні газів в каталітичних процесах, так як вони отруюють найбільш активні металеві та оксидні каталізатори (нікель, платина та ін.). У цьому випадку допустимі концентрації сірчистих сполук не повинні перевищувати 0,001 г/м3.

Інша причина обов’язкового уловлювання сірчистих сполук — можливість утилізації сірки, що виділяється з газу. Під час термічної переробки палив в газ переходить від 30 до 40 % сірки, що знаходиться у вугіллі. При гідрогенізації вугілля, а також у деяких процесах газифікації сірка практично повністю переходить в сірководень. Вміст сірководню в газах, які одержуються в процесі ви-робництва коксу з донецького вугілля, становить 18–20 г/м3. Таким чином, після очищення газів від сірководню може бути одержана значна кількість сірчаної сировини. 
Процеси уловлювання сірководню з газів можуть бути розділені за різними ознаками на кілька груп. За призначенням ці процеси можна розділити на ті, в яких передбачається утилізація поглиненої сірки і без неї. Останні використовуються тільки на установках невеликої продуктивності, а також за малого вмісту сірководню в газі, тобто тоді, коли витрати на одержання товарної продукції перевищують вартість самої продукції.

Залежно від агрегатного стану поглинача процеси поділяють на твердофазні і рідкофазні. На великих установках переважно застосовуються більш продуктивні та економічні рідкофазні процеси. Для поглинання сірководню з газу використовують хемосорбційні процеси. Уловлювання водою нераціонально, оскільки розчинність H2S у воді менше, ніж розчинність СО2, вміст якого в газі великий, тому селективність поглинання сірководню мала.

За хімізмом методи поглинання сірководню поділяться на окиснювальні і абсорбційно-десорбційні (кругові). 

Під час регенерації поглинального розчину в разі застосування окиснювальних методів утворюється товарний продукт — елементна сірка, а у випадку використання кругових методів — концентрований сірководневий газ. Тому в останньому випадку необхідна додаткова стадія — переробка сірководню в сірку або сірчану кислоту. У цих процесах на стадії сорбції розчинник — водний розчин слабкої основи або солі сильної основи і слабкої кислоти — взаємодіє з сірководнем, що розчинився у воді, утворюючи гідросульфід-іон.
Під час виділення сірководню з коксового газу виникають також труднощі, пов’язані з присутністю в ньому ціаністого водню, який поглинається разом з сірководнем з утворенням тіоціанатів. Кількість ціаністого водню залежить від вмісту азоту у вугіллі та режиму його термічної обробки. Вона невелика в газах напівкоксування або середньотемпературного коксування і досягає 1,5–2,5 г/м3 в коксовому газі. Тому під очищенням коксового газу правильніше мати на увазі комплексне сіркоціаноочищення.

6.4.1. Рідкофазні окиснювальні методи сіркоочищення

У коксохімічній промисловості застосовується миш’яково-содове сіркоочищення. Вихідними речовинами для приготування свіжого розчину поглинача служать карбонат натрію та оксид миш’яку (III). Під час розчинення утворюється ортоарсеніт натрію:
2Nа2СО3 + As2О3 + Н2О = 2Na2HAsО3 + 2СО2
Під час обробки сірководнем на окремій установці виходить змішана сіль:
2Na2HAsО3 + 5H2S = Na4As2S5 + 6Н2О

При подальшому окисненні (барботаж повітря) миш’як (III) перетворюється на миш’як (V). При цьому утворюється складна сіль, яка і є поглиначем сірководню:
Na4As2S6 + О2 = Na4As2S6O2
При цьому pH розчину підтримується в межах 7,8–7,9. У цих умовах поглинання сірководню відбувається за такою схемою. На першій стадії проходить взаємодія сірководню з содою в розчині:
Na2CО3 + H2S ↔NaHS + NaHCО3,
а потім гідросульфід-іон реагує з Na4As2S5О2 з утворенням Na4As2S6О:
Na4As2S5О2+ H2S = Na4As2S5O2 + H2O

При регенерації киснем повітря утворені солі окиснюються у вихідну сіль, і при цьому виділяється елементарна сірка:
2 Na4As2S5O + О2 = Na4As2S5O2+ 2S

На рис. 6.12 показана схема основного блоку миш’яково-содового очищення коксового газу. Коксовий газ надходить в абсорбер 1, де очищається від сірководню. 

Рис. 6.12. Технологічна схема основного блоку 

миш’яково-содового очищення газу: 
1 — адсорбер; 2 — регенератор; 3 — компресор; 4 — пінозбірник;  
5 — вакуум-фільтр; 6 — автоклава-плавник; 7 — барабанний охолоджувач;
8 — збірник регенерованого розчину; 9 — насос

Розчин після абсорбера направляється в нижню частину регенератора 2, що становить собою порожній циліндр, у якому прямотоком знизу вгору рухаються розчин, що регенерується, і стиснене повітря, яке нагнітається компресором 3. При цьому утворюється мілкодисперсна сірка, яка флотується повітрям і спливає у розширеній верхній частині регенератора — пінозбірника 4.
Сірчана суспензія з пінозбірніка 4 надходить на вакуум-     фільтр 5, де від розчину відділяється сірчана паста, що містить до     60 % твердої фази. Відділення залишків розчину проводиться в автоклаві-плавнику 6, де сірка плавиться під тиском і її розплав відстоюється від розчину. Сірка охолоджується на поверхні барабанного охолоджувача 7 і у вигляді лускованого продукту відвантажується споживачеві, а розчини з регенератора, фільтрат з вакуум-фільтрів і розчин, що відстоявся в автоклаві, об’єднують і по-вертають на абсорбцію свіжих порцій сірководню.
До недоліків процесу слід віднести протікання ряду побічних реакцій. Так, в регенераторі може проходити окиснення іонів HS– до тіосульфат-іона:

2HS– + 2О2 = S2О32– + Н2О

Таким чином, частина соди і сірководню переходить в нерегенерований тіосульфат, що накопичується в розчині.

Оскільки одночасно з сірководнем поглинається і ціаністий 
водень:
HCN + Nа2СО3 ↔NaCN + NaHCO3,
то при взаємодії з елементною сіркою ціанід натрію утворює іншу нерегенеровану сіль — тіоціанат натрію. У міру накопичення солі її виводять з системи. На утворення солей витрачається більше 
25 % поглиненої з газу сірки. Щоб зменшити обсяг виведеного з системи розчину, намагаються в ньому підтримувати високі 
(близькі до насичення) концентрації солей: 250 г/дм3 тіосульфату натрію, 50–60 г/дм3 тіоціанату натрію, 18 г/дм3 карбонату натрію і 15 г/дм3 оксиду миш’яку (III).

З метою утилізації миш’яку розчин, який збирається в кількості 3–4 м3/т поглиненого сірководню підкислюють. При цьому відбувається руйнування складних миш’якових солей і в осад випадають сульфіди миш’яку. Залишки миш’яку виділяють з розчину обробкою його розчином сульфату заліза з одержанням погано розчинних FeAsО3 і FeAsО4.

Таким чином, система виділення миш’яку являє собою технологічну схему, що включає дві стадії осадження та дві стадії фільтрації. Сульфід миш’яку розчиняють в лугу, а миш’як повертають в процес.

У подальшому переробляють баластні солі, що залишилися в розчині. Для цього розчин обробляють сірчаною кислотою, за допомогою якої не тільки виділяють сульфіди миш’яку, але і розкладають тіосульфат натрію з утворенням сульфату натрію та еле-ментної сірки. Тіоціанат натрію, який знаходиться у фільтраті, при окисненні також переходить в сульфат натрію. Можливо також виділення товарного тіоціанату амонію.

За іншими схемами шляхом вакуум-випаровування очищеного від миш’яку розчину одержують суміш солей складу (табл. 6.8). 

                                                       Таблиця 6.8

Суміш солей, (%)

	Тіосульфат натрію
	46,8 

	Тіоціанат натрію
	17,2

	Сульфат натрію
	18,3 

	Вода
	17,7


При прожаренні в окиснювальному середовищі тіосульфат і тіоціанат перетворюються на сульфат натрію, який використовують у скляній промисловості.

Утворення та переробка баластних солей значно ускладнює миш’яково-содове очищення газу.

Особливістю цього технологічного процесу є не тільки одноступінчасте поглинання сірководню на 90–95 % (залишковий вміст 1–2 г/м3), а й вилучення на 90 % і більше ціаністого водню.

При послідовному очищенні газу цим методом в два ступені залишковий вміст сірководню зменшується до 0,001 г/м3.

Неодмінною умовою ретельного очищення від сірководню є   підтримання в розчині певного надлишку поглинаючого агента. Стехіометричне співвідношення (масове) оксиду миш’яку (III) до поглиненого сірководню становить 5,82. 
Фактично очищення здійснюється при відношенні 15–16:1 на першому і 30:1 на другому ступені. Таким чином, з урахуванням складу розчину (AS2O3 15 г/дм3) ємкість розчину по сірководню не перевищує 1 г/дм3 розчину.

Мала стійкість складних тіо- і окситіомиш’якових солей, а також протікання побічних реакцій змушує підтримувати pH розчинів в дуже вузьких межах: 7,8–7,9. 
При збільшенні pH значно зростає швидкість накопичення тіосульфату, а при зменшенні pH відбувається розкладання окситіомиш’якових солей з виділенням нерозчинних сульфідів миш’яку.

Миш’яково-содове сіркоочищення чутливе до домішок органічних речовин в газі. Вони не тільки забруднюють сірку, сорбуючись на її частинках, але й, головне, збільшують швидкість регенерації настільки, що утворюються речовини, не здатні сорбувати сірководень (відбувається «перерегенерація»):

Na4As2S О6→Na4As2 S 3О4
Тому установку миш’якового сіркоочищення розміщують після цехів уловлювання бензолу і перед ними встановлюють електро-фільтри для вловлювання туману органічних речовин з газів.

Такі недоліки миш’якового методу очищення, як великі витрати реагентів та електроенергії, використання токсичних поглиначів, великі обсяги шкідливих стоків і викидів, недостатня надійність технологічного процесу і складність його, сприяли розвитку окиснювальних процесів, названих хінонними. 

Усі ці методи використовуються тільки для очищення коксового газу. Спільним для них є поглинання сірководню водним розчином аміаку (10–15 г/дм3) у присутності 02–0,4 г/дм3 каталізатора. Каталізаторами слугують речовини здатні до окисно-відновних зворотних процесів, наприклад, гідрохінон (система гідрохінон-бензо-хінон), антрахінондісульфокислота, ванадат натрію, 1,4-нафто-хінон-2-сульфокислота та ін.
Хімізм цих процесів зводиться до такого. 

Адсорбція: 

NH3Н2О + H2S = NH4SH + Н2O

Регенерація при використанні гідрохінону як каталізатора:

1) окиснення гідрохінону киснем повітря з утворенням бензо-хінону
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2) окиснення бензохіноном гідросульфід-іона з освітленням елементної сірки і регенерацією гідрохінону
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Абсорбцію і регенерацію проводять за температури 20–22 °С. Ємність розчинів дуже невелика (0,15–0,2 г/дм3). За рахунок цього досягається дуже висока повнота уловлювання ціаністого водню  (96,7 %) і особливо сірководню (99,99 %). Увесь уловлений ціаністий водень перетворюється на тіоціанат амонію, 75–80 % уловленого сірководню при регенерації переходить в елементну сірку, 15–17%  — в тіоціанат і 6–8 % — в тіосульфат амонію. 

Хінонні методи відрізняються від миш’якового відносно меншою швидкістю утворення тіосульфату. Це призводить до зменшення кількості стічних вод (до 1–2 м3/т сірки). Перевагою хінонних методів є також відсутність додаткових реагентів (витрата аміаку на одержання нерегенерованих солей компенсується абсорбцією), можливість (і необхідність) поглинання сірководню на початку технологічного процесу, до уловлювання аміаку. Остання обставина значно знижує небезпеку корозії в усіх подальших цехах і виключає несприятливі дії на природу, оскільки виключаються викиди H2S і HCN.

Недоліком хінонних методів (як і миш’якового) є невисока ємкість розчинів і, як висновок, значні витрати електроенергії на перекачування цих розчинів, а також велика кількість солей, що утворюються, не знаходять застосування. У зв’язку з цим, останнім часом була створена технологія термічного розкладу і спалювання концентратів солей. Так, за схемою «Фумакс–Родакс–Компакс» спалюється упарена пульпа після регенерації розчину, що містить сірку. При коефіцієнті надлишку повітря 1,2–1,5 і температурі 
1100 °С сірка, тіоціанат і сульфат амонію перетворюються на діоксиди сірки, азот і воду. Ця газова суміш використовується далі у виготовленні сірчаної кислоти. 

6.4.2. Кругові методи очищення газу від сірководню

Ця група методів ґрунтується на поглинанні кислих компонентів газів водними розчинами слабких основ (аміаку, етаноламінів, солей амінокислот) або солей сильних основ, що мають лужну ре-акцію, і слабких кислот (наприклад, карбонатів натрію або калію, фосфатів калію та ін.):
RNH2 + H2S = RNH3+ + HS–
Mе2CO3 = MеHCO3 + MеHS

За температури до 40 °С рівновага цих процесів зміщена праворуч, а за температури понад 60 °С посилюється гідроліз і десорбується сірководень. 

На рис. 6.13 наведена схема уловлювання сірководню в круговому процесі. 

Рис. 6.13. Технологічна схема уловлювання сірководню 
в круговому процесі: 
1 — абсорбер; 2 — теплообмінник; 3 — десорбер; 
4 — кип’ятильник; 5, 6 — насоси

Коксовий газ очищається від сірководню в абсорбері 1. Насичений сірководнем розчин нагрівається в теплообміннику 2 і надходить в десорбер 3, де при кипінні розчину відбувається десорбція сірководню. Десорбер забезпечений кип’ятильником 4. Регенерований розчин охолоджується у блоці теплообміну і повертається в абсорбер.

На відміну від окиснювального очищення газу в круговому процесі температури абсорбції і десорбції істотно розрізняються. Тому доводиться нагрівати і охолоджувати великі об’єми розчину. Особливе значення для економічності процесу має збільшення 
сіркоємності, оскільки в цьому випадку зменшуються об’єми циркулюючого розчину і енерговитрати на 1 тонну поглиненого сірководню. Доцільно використати добре розчинні поглиначі.

Завдання кругового процесу — не лише повне уловлювання сірководню, але і одержання при регенерації досить концентрованого сірчановодневого газу (понад 75 %) для подальшої його переробки.

У всіх процесах термічної переробки ТГК сірководень витягають з газів з високим вмістом діоксиду вуглецю. Об’ємний зміст СО2 в коксовому газі в 4–10 разів більше змісту сірководню. Крім того вугільна кислота сильніша за сірководневу. Таким чином, за умовами рівноваги сприятливіше протікає поглинання СО2. 

Для забезпечення селективного поглинання сірководню використовують спеціальні прийоми. Перший з них ґрунтується на тому, що швидкість абсорбції СО2 лімітується дифузією карбонат-іонів у воді. Це пов’язано з меншою швидкістю дифузії іонів HCO3-порівняно з іонами HS–, а також з більшою складністю утворення іона НСО3–:
СО2(г) = СО2(р) + Н2О = СО2·Н2О = Н2СО3 = Н+ + НСО3–
Тому для селективного поглинання сірководню слід застосовувати апарати, що забезпечують малий час контакту між газом і рідиною, течія якого устигає поглинутися H2S і в малому ступені уловлюється СО2. 

Другий прийом, що використовується для збільшення селек-тивності вилучення H2S полягає в зменшенні міри десорбції СО2 з розчинів під час регенерації. Менша міра гідролізу карбонатів порівняно з гідролізом сульфідів дозволяє селективно десорбувати сірководень за знижених температур (наприклад, при регенерації у вакуумі). Так, якщо уловлювання сірководню проводять розчинами карбонатів лужних металів, то регенерацію здійснюють при залишковому тиску 14,5–15 кПа і температурі 60–66 °С. При цьому з розчину селективно десорбується сірководень, а надлишок іонів НСО3 перешкоджає сорбції СО2 регенерованим розчином.

У круговому процесі з коксового газу поглинається також ціа-ністий водень. Повнота уловлювання його становить від 20–60 до     95 % (при збільшенні витрати поглинача або малому вмісті сірководню в газі). 

У газах термічної переробки ТГК завжди міститься деяка кількість кисню. У результаті утворюються тіосульфати і тіоціанати (аналогічно окиснювальним процесам) хоча кількість їх набагато менша (об’єм розчинів, що відводяться, при очищенні від сірко-водню розчинами соди складає 0,2 м3/т сірководню). При уловлюванні сірководню аміачною водою на утворення тіоціанатів і гідроліз витрачається близько 15 % поглиненого HCN. При поглинанні сірководню розчинами соди ця величина зростає до 25–30 %. 

Вибір абсорбентів значною мірою залежить від їх розчинності у воді. Робоча сіркоємність визначається розчинністю тих гідрокарбонатів, що утворюються. 
У табл. 6.9 наведена коротка характеристика деяких поглиначів.

Таблиця 6.9 

Характеристики різних поглиначів 
для уловлювання сірководню

	Поглинач
	Розчинність, г на 100 см3 води
	Робоча 
концентрація, %
	Сіркомісткість, г/дм3

	
	20 °С
	40 °С
	
	

	Карбонат натрію
	17,71
	32,8
	5
	3,5–4

	Карбонат калію
	52,8
	53,9
	15
	5,5–6,0

	Аміачна вода
	Необмежена
	1,5
	6–7,5

	Діетаноламін
	
	40–50
	40–50


Діетаноламін та інші органічні поглиначі обмежено застосовуються для очищення газів, що містять ціаністий водень із-за утворення нерегенерованих сполук, що призводять до втрат цих дорогих поглиначів. Вони переважно використовуються при очищенні нафтових і природного газів. При цьому уловлювання ведуть під тиском, що забезпечує кількісне вилучення сірководню з газів.

Щоб зменшити витрату пари на нагрівання розчину перед регенератором використовують тепло коксового газу. Для цього в труб-ки, перших по ходу газу секцій, первинного газового холодильника, подають не технічну воду, а розчин після абсорбера. Проведення регенерації у вакуумі за температур не вищих за 70 °С дозволяє використати таке порівняно низьке тепло. У світовій коксохімічній промисловості найбільш поширене аміачне очищення газу (рис. 6.14).

Коксовий газ очищається в тарілчастому чи багатоступінчастому абсорбері 1 від сірководню шляхом промивання аміачною водою. Далі газ спрямовується на очищення від аміаку, а розчин гідросульфіду амонію поступає в систему теплообміну і в колону 5 для вилучення сірководню. Сірчановодневий газ потім надходить на переробку, а аміачна вода після охолодження повертається в абсорбер 1. У всіх сучасних установках газ очищається від сірко-водню до уловлювання аміаку концентрації (1,5–2,0 %). У результаті встановлюється динамічна рівновага між вмістом аміаку в розчині і газі. 

Ефективність аміачного сіркоочищення не залежить від співвідношення між концентраціями аміаку і сірководню в газі так як при збільшенні змісту сірководню в газі пропорційно зростає і 
кількість циркулюючого розчину.

Рис. 6.14. Технологічна схема аміачного очищення газу: 
1 — абсорбер; 2 — теплообмінник; 3 — підігрівач; 
4 — холодильник; 5 — сірководнева колона, 
6 — кип’ятильник; 7, 8 — насоси

Уловлювання ведуть за температури 20–25 °С. При цьому витрата аміачної води вибирається так, щоб в насиченому розчині забезпечувалося молярне відношення NH3:H2S = 2:1. Регенерацію здійснюють за атмосферного тиску. 

Повнота уловлювання від 75 до 95 %. 
Утилізація сірководню можлива з одержанням елементної сірки або сірчаної кислоти. Вибір того або іншого варіанта визначається можливостями збуту продукції в цьому районі і капітальними витратами. При виробництві сірки значно нижчі капітальні витрати і чисельність обслуговуючого персоналу.

Одержати елементну сірку прямим некаталітичним окисненням сірководню не вдається, оскільки неминуче подальше окиснення сірки в оксид сірки (IV). Тому використовують процес двоступінчастого окиснення, коли на першій стадії частина сірководню окис-нюється до оксиду сірки (IV), а на другій — за температури 
250–350 °С інший сірководень у присутності каталізатора взаємодіє з оксидом сірки (IV) з виділенням елементної сірки:
2H2S + 3O2 → H2O + 2SO2
2H2S + SO2 → 2H2O + 3S

При цьому одержують хімічно чисту сірку, придатну для застосування у будь-якому технологічному процесі. 
Застосовують і одноступінчасті схеми каталітичного окиснення. Виробництво сірчаної кислоти з сірководню здійснюють найбільш поширеним — контактним методом. Відмінності від загальноприйнятої традиційної схеми полягають в такому. 

В окиснюваному сірчановодневому газі міститься ціаністий водень, який в умовах процесу може окиснюватися або в азот, або в оксиди азоту:

4HCN +5O2 → 2H2O + 4CO2 + 2N2
4HCN + 7O2 → 2H2O + 4CO2 +4NO

Токсичні оксиди азоту, що утворюються, розчиняються в сірчаній кислоті, різко збільшуючи її корозійну активність. Така кислота, що містить нітрозилсірчану кислоту, викликає руйнування вуглецевих сталей, розчиняє свинець. У зв’язку з цим, процес окиснення сірководню також здійснюється в два етапи. Спочатку при недостачі кисню повітря ціаністий водень згоряє до азоту і частково окиснюється сірководень. 

Далі в камеру згоряння подається надлишок повітря, що забезпечує повне окиснення сірководню до оксиду сірки (IV).

Звичайні каталізатори каталітичного окиснення SO2 в SO3 знижують активність у присутності водяної пари. Тому в усіх традиційних схемах приготування контактної сірчаної кислоти передбачено осушення газів перед контактними апаратами (зазвичай шляхом промивання концентрованою сірчаною кислотою). Проте при окисненні сірководню утворюється суміш Н2O і SO2. Тому в даному випадку використовується спеціальний ванадієвий каталізатор, модифікований оксидом барію і стабільно працюючий у присут-ності водяної пари (так званий процес мокрого каталізу).

З контактного апарату виходить газова суміш, що містить оксид сірки (VI) і водяної пари. Тому для одержання із неї сірчаної кислоти неприйнятне промивання газів розбавленою сірчаною кислотою. При охолодженні газу шляхом змішування його з холодним повітрям сірчана кислота конденсується у вигляді дрібнодисперсного туману. Щоб зменшити небезпеку його утворення, охолодження газу роблять охолодженою сірчаною кислотою. Кислота, що знову утворюється, конденсується на поверхні сірчаної кислоти і розчиняється в ній. 
Проте деяка кількість туману утворюється і в кислотному конденсаторі — абсорбері із-за перенасичення пари. Тому для уловлювання туману використовується електрофільтр. Технологічна схема одержання сірчаної кислоти з сірководню наведена на рис. 6.15.


Рис. 6.15. Технологічна схема одержання 
сірчаної кислоти з сірководню: 
1 — камера печі спалювання з котлом-утилізатором; 
2 — камера допалювання; 3 — камера змішування; 
4 — контактний апарат; 5 — абсорбер-конденсатор; 
6 — зрошувальний холодильник; 7 — збірник кислоти; 
8 — електрофільтр; 9 — насос; 10 — ємність готової сірчаної кислоти

Сірчановодневий газ поступає в піч з котлом-утилізатором де і спалюється при недостачі повітря. Газ за температури 780–800 °С після котла-утилізатора поступає в камеру допалювання 2, куди додається додаткова кількість повітря. У камері змішування 3 до цих газів додається додаткова кількість повітря. При цьому зменшується температура. 

У контактному апараті 4 додається холодне повітря для керування температурою процесу. Газ охолоджується в абсорбері-конденсаторі 5 холодною сірчаною кислотою. Витікаюча з абсорбера-конденсатора гаряча сірчана кислота охолоджується в зрошувальних холодильниках 6 і стікає у збірник 7. 
Звідти частина кислоти насосом знову подається на зрошування апарату, а надмірна кислота спрямовується в ємність готової продукції 9. Залишки сірчаної кислоти уловлюються в електрофільтрі 8, а звідти стікають у збірник 7. При цьому одержують 93–94 %-ву кислоту, вільну від домішок металів та інших забруднюючих домішок. 

6.4.3. Твердофазне очищення газів від сірководню

Разом з абсорбцією сірководню знайшло застосування і твердо-фазне очищення (адсорбція) гідроксидом заліза. Очисна маса (з розрахунку на суху) складається з болотної руди — гідроксидів заліза — 94–95 %, деревної тирси — 4–4,5 % (для розпушування маси); вміст вологи в очисній масі 25–30 %. 

У процесі уловлювання протікають такі реакції:

2Fe(OH)3 + 3H2S → Fe2S3 + 6H2O

Fe2S3 → 2FeS + S

Fe(OH)2 +H2S → FeS + 2H2S

У міру накопичення сульфідів очисна маса продувається повітрям після відключення газу і пропарювання, при цьому відбувається регенерація маси:
2Fe2S3 + 3O2 + 6H2O → 4Fe(OH)3 + 6S

4FeS + 3O2 + 6H2O → 4Fe(OH)3 + 4S

У міру накопичення сірки в очисній масі активність її зменшується, тому після досягнення концентрації сірки в масі 30 — 40 % її перевантажують. Відпрацьована маса переробляється разом з піритом в обпалювальних печах сіркокислотних заводів. При твердо-фазному сіркоочищенні може бути досягнуте кількісне витягання сірководню і ціаністого водню (останнє зв’язується очисною масою у вигляді гексаціаноферату заліза). 

Ступінь очищення газів дуже висока. Вміст сірководню в очищеному газі може досягати 0,002 г/м3.

Як адсорбція, так і регенерація — екзотермічні процеси, при цьому нагрівається газ і очисна маса висихає. Для цього необхідно додавання водяної пари в газ і обмеження допустимої концентрації сірководню у початковому газі. Внаслідок малої швидкості реакцій при використанні твердофазного очищення із стаціонарним шаром адсорбенту підтримується час контакту до 5 хв, а швидкість газу під час руху через масу повинна бути в межах 5–7 мм/с. Враховуючи також необхідність регенерації очисної маси в частині адсорберів, доводиться створювати дуже громіздкі установки твердофазного сіркоочищення. Тому цей метод застосовується лише для доочи-щення газу, з якого велика частина сірководню вилучається рідкофазним методом, або для очищення невеликих кількостей газу.
6.5. Уловлювання бензолу і газового бензину

Вилучення з газу речовин, що не конденсуються при охолодженні, необхідне тому, що вони є цінною хімічною сировиною. У першу чергу це відноситься до коксохімічного сирого бензолу, який містить 70–76 % чистого бензолу. Склад сирого бензолу, що википає до 200 °С, одержаного з вугілля Донбасу, наведено в табл. 6.10.
                                                                          Таблиця 6.10

Склад сирого бензолу (%, мас.)
	Бензол
	76,17

	Толуол
	12,0

	Ксилоли та етилбензол
	3,16

	о-етилтолуол
	0,15

	м- і п- етилтолуоли і стирол
	1.28

	Псевдокумол, бутилбензоли, діетилбензоли
	0,27

	Циклопентадієн
	0,77

	Кумарон, метилстироли
	2,20

	Сірковуглець
	1,3

	Тіофен
	1,10

	Метилтіофени
	0,13

	Насичені вуглеводні до С5
	0,14

	Інші
	1,33


Ресурси сирого бензолу і газового бензину в найбільш поширеному процесі — конденсації смоли за атмосферного тиску — становлять відповідно 0,9–1,1 і 0,4–0,8 % з розрахунку на початкове вугілля. Вміст сирого бензолу в коксовому газі 30 — 35 г/м3.

Газовий бензин є сумішшю вуглеводнів C6 — C10. На відміну від сирого бензолу, що містить більше 90 % бензолу і його простих гомологів, газовий бензин складається з найрізноманітніших вуглеводнів, наприклад, в ньому міститься від 30 до 60 % ненасичених вуглеводнів.

Найбільш поширеним способом уловлювання бензолових вуглеводнів з газу є їх абсорбція поглинаючими оливами. Щоб досягти 90–96 %-го вилучення, використовують систему багатоступін-частих протитечійних абсорберів. 
Для поліпшення уловлювання слід підтримувати температуру не вище 20–25 °С. При подальшому зменшенні температури збільшується в’язкість оливи і погіршується дифузія бензолу в ній.

У зв’язку з тим, що на уловлювання сирого бензолу, як правило, направляють газ після сульфатного відділення при температурі         55–60 °С, його необхідно охолоджувати (так зване кінцеве охолодження газу). 
Таким чином технологічна схема відділення уловлювання сирого бензолу складається з вузлів кінцевого охолодження, абсорбції бензолових вуглеводнів, десорбції вуглеводнів з оливи з одержанням готового сирого бензолу.

Газ, що поступає із сульфатного цеху за температури 55–60 °С насичений вологою. Велика частина тепла, що відводиться під час охолодження цього газу до 20–25 °С, це теплота конденсації водяної пари. У газі містяться також ціаністий водень, сірководень, нафталін. 
Присутність в газі нафталіну (1,0–1,5 г/м3) не дозволяє використати для кінцевого охолодження як звичайні кожухотрубчасті холодильники, так і насадні холодильники безпосередньої дії, оскільки виникає небезпека швидкого відкладення нафталіну на внут-рішній поверхні апаратів. Тому використовують порівняно мало-ефективні поличні холодильники. Проте і в цьому випадку необхідне очищення води від зваженого в ній нафталіну, кількість якого для технологічної лінії продуктивністю 130 тис. м3/год газу становить 130–180 кг/год. 

Поширена схема блоку кінцевого охолодження показана на  рис. 6.16. 
У верхній секції кінцевого холодильника 1 відбувається охолодження газу. Суспензія нафталіну у воді перетікає в нижню секцію 2, де вода в протитечії промивається за температури 60–80 °С із смолою, яка при цьому розчиняє (екстрагує) нафталін. 
Вода відстоюється від смоли в додатковому відстійнику 3 і подається насосом на градирню 4.

Рис. 6.16. Схема блоку кінцевого охолодження: 
1 — верхня секція кінцевого холодильника; 
2 — нижня секція кінцевого холодильника;
3 — відстійник; 4 — градирня; 5 — насос

Недоліком цієї схеми кінцевого охолодження є накопичення солей (особливо тіоціанату амонію) у тому числі солей з технічної води. Тому щогодини доводиться оновлювати цикл кінцевого охолодження, виводячи 10–15 м3 води. У ній містяться (у мг/дм3) — іонів амонію — до 600, тіоціанідів — 200–300, хлоридів і тіосульфатів — до 400.

Найбільш раціональне вирішення цього питання — використання схем уловлювання, що передбачають вилучення сирого бензолу після видалення з газу сірководню і ціаністого водню.

6.5.1. Абсорбція бензолу з коксового газу

Для абсорбції сирого бензолу з газу використовують як кам’яновугільну, так і нафтову оливу. При виборі оливи необхідно враховувати такі умови:

1. Абсорбент повинен мати хорошу здатність поглинання. За інших умов поглинальна здатність вище у абсорбента з меншою молекулярною масою, оскільки в цьому випадку при рівних масових концентраціях поглиненого агента мольна частка його виявляється меншою. Тому знижується рівноважний тиск пари бензолу над поверхнею поглинача і зростає рушійна сила абсорбції. 

2. При використанні легшої кам’яновугільної оливи зростають втрати абсорбенту з сирим бензолом, що десорбується. Витрата на відновлення втрат кам’яновугільної і солярової оливи відповідно дорівнює 100–140 і 50–100 кг/тонну сирого бензолу.

3. Для нормальної роботи установки необхідно, щоб фізико-хімічні властивості абсорбенту (молекулярна маса, в’язкість, густина) залишалися стабільними під час роботи. Збільшення в’язкості і густини в процесі експлуатації знижує поглинальну здатність оливи, збільшується витрата енергії на перекачування; зменшуються також коефіцієнт абсорбції в поглинальній апаратурі і коефіцієнт теплопередачі в системі теплообміну.

Через великі втрати низькокиплячих компонентів і бензольних вуглеводнів під час перегонки, в кам’яновугільній оливі накопичуються сполуки з високою температурою кипіння. Крім того, багатократні нагрівання і охолодження оливи викликають полімеризацію неграничних сполук, що входять до складу оливи і тих, що сорбуються нею з газу. 
Зміна властивостей з цієї причини також характерніша для кам’яновугільної оливи, що містить значно більше ненасичених сполук, ніж солярова олива.

Широке застосування кам’яновугільної поглинаючої оливи для уловлювання бензольних вуглеводнів, яка по ряду технічних ха-рактеристик поступається соляровій, пояснюється тим, що вона є продуктом коксохімічного виробництва.

Абсорбція бензолу здійснюється в системі абсорберів, в яких протитечією рухаються газ і олива. Вибір конструкцій абсорберів залежить від вимог до опору апарату. Хоча тарілчасті апарати колонного типу надійніші в роботі, але в системах уловлювання при тиску, близькому до атмосферного (як на більшості коксохімічних підприємствах), їх не використовують через великий опір проходу газу (сумарний опір абсорберів досягає 7–8 кПа). 
Тому переважно застосовують насадочні апарати з насадками різного типу. Використовують металеві спіральні і плоскопара-лельні насадки. 

У табл. 6.11 наведені показники різних типів насадок.
Таким чином, найдоцільніше використати плоскопаралельну металеву насадку. Процес уловлювання сирого бензолу або газового бензину здійснювати при підвищеному тиску, оскільки при цьому парціальний тиск агентів, що поглинаються, збільшується пропорційно підвищенню тиску. 

                                                                                 Таблиця 6.11 

Характеристика абсорберів бензолу з насадками різних типів

	Показник
	Металева спіральна насадка
	Металева плоско- паралельна насадка

	Питома поверхня, м2/м3
	136
	250

	Об’єм насадки, м3
	1250
	520

	Насипна густина, кг/м3
	104
	150

	Маса насадки, т
	130
	60

	Допустима швидкість газу, м/с
	0,75
	3,0

	Допустимий переріз апарату, м2
	48,0
	12,0

	Висота насадки, м
	42,6
	44.0

	Діаметр скрубера,  м
	8,0
	4,0

	Висота скрубера, м
	35
	30

	Питомий опір насадки, Па/м
	50–60
	15–20

	Сумарний опір насадки, кПа
	1,3–1,6
	0,66–0,88

	Вільний переріз насадки, %
	86
	95–97


Дані, наведені в табл. 6.12, ілюструють збільшення ефективності абсорбції бензолу із зростанням тиску. 
Таблиця 6.12

Показники процесу абсорбції бензолу за різного тиску

	Показники
	Тиск абсорбції, МПа

	
	0,11
	0,4
	0,8
	1,2

	Об’єм абсорберів
	100
	10
	6,9
	5,7

	Маса металу
	100
	46,5
	40,8
	37,2

	Поверхня теплопередачі
	100
	32
	21,2
	12,8

	Питома витрата:
	

	Водяної пари
	100
	46,8
	35,0
	27,6

	Охолоджувальної води
	100
	49,4
	38,2
	29,7

	Електроенергії
	100
	32,4
	21,6
	17,6

	Вміст бензолу
	2,0–2,5
	8,0
	16,0
	20,0


Підвищення тиску абсорбції на 15–20 % зменшує собівартість бензолу і дозволяє збільшити ступінь екстракції його з газу.
Економія, що досягається за рахунок зниження вартості сирого бензолу, не покриває витрат на стискування газу у разі використання установок малої одиничної потужності, оснащених поршневим компресором. Абсорбція бензолу під тиском рентабельна лише на установках великої одиничної потужності оснащених відцентровими компресорами, і у разі, якщо газ надалі переробляється за підвищеного тиску.
6.5.2. Десорбція сирого бензолу з поглинаючих олив

У насиченій бензолом оливі міститься не більше 2,5–3 % сирого бензолу. Після десорбера її зміст становить 0,3–0,4 %. Для досягнення такого високого ступеня десорбції необхідно, щоб температура в нижній частині десорбера дорівнювала температурі кипіння абсорбенту (250 — 300 °С). Проте в цих умовах якість оливи 
швидко погіршується і її часто доводиться міняти. 

У традиційній схемі десорбції насичену оливу перед десорбером нагрівають парою до температури 135–140 °С і в десорбер для зменшення температури кипіння подають гостру пару (2–3 тонни на тонну сирого бензолу). Вибір такої температури визначається параметрами найбільш доступної пари під тиском 0,5–0,6 МПа. Недоліками цієї схеми десорбції є велика витрата пари, збільшення об’єму апаратури і утворення значних об’ємів стічних вод, що містять бензол, ціанід і тіоцианід амонію.

Без помітної зміни стабільності абсорбенту температуру де-сорбції збільшують до 180 °С шляхом підігрівання оливи перед десорбером в трубчастій печі. При цьому покращуються усі економічні показники виробництва сирого бензолу і в 4–5 разів зменшується витрата гострої пари, а отже, і кількість стічних вод.

Утворення стічних вод під час десорбції бензолу можна виключити взагалі, якщо проводити її у вакуумі. 
Проте вакуумні системи знаходять дуже обмежене застосування, оскільки для охолодження пари бензолу в конденсаторах потрібні холодильні машини (температура конденсації не вище 10–15 °С).

Холодна насичена олива (рис. 6.17) спочатку підігрівається в дефлегматорі 6 парами води і сирого бензолу, потім в масляному теплообміннику 7 гарячою оливою, що виходить після бензолової колони, і остаточно в паровому підігрівачі або трубчастій печі 9. Потім вона поступає на верх бензолової колони 10. 
У нижню частину бензолової колони подається гострий пар, а також пари води і оливи з парового регенератора 11. З верхньої частини бензолової колони відводяться пари води, сирого бензолу і оливи в співвідношенні бензолу до оливи в парах, рівному 1:1. Це пояснюється тим, що бензолова колона являє, по суті, тільки вит-ратну секцію фракційної колони і склад парової фази під зводом колони відповідає рівновазі в системі.

Рис. 6.17. Технологічна схема десорбції сирого бензолу 
з поглинаючої оливи: 
1 — сепаратор; 2 — конденсатор; 3, 6 — дефлегматори; 
4 — розділююча колона; 5, 9 — підігрівачі; 7 — теплообмінник; 
8 — холодильник; 10 — бензолова колона; 11 — паровий регенератор

Флегма змішується з насиченою оливою, що спрямовується в колону. Пари з дефлегматора поступають в розділюючу колону 4, забезпечену підігрівачем 5 і дефлегматором 3. 

Тут відбувається фракційна конденсація так званого важкого бензолу (межі перегонки 150–200 °С). Пари води і легкого бензолу (википає до 150 °С) поступають з верхньої частини колони в конденсатор 2. Звідси конденсат спрямовується в сепаратор 1. Знизу сепаратора відводиться забруднена солями і бензолом сепараторна вода, а зверху легкий бензол. 

Гаряча звільнена від бензолу олива з нижньої частини колони 10 поступає в масляний теплообмінник 7, а звідти, в холодильник 8. Частина оливи (біля 1 %) безперервно відводиться в регенератор 11. З парою переганяється значна частина оливи. Пари оливи потім повертаються в колону 10. Висококиплячі залишки, так звані полімери, відводяться із системи. 
Одержання легкого (вихід 91–94 %) і важкого (9–6 %) бензолу переслідує мету зосередити у фракції важкого бензолу основну масу висококиплячих реакційноздатних неграничних сполук.

Апаратура бензолового відділення піддається інтенсивній корозії. Причиною цього є присутність в газі і поглинаючій оливі, аміаку, тіоціанату, ціаніду, хлориду амонію і води. 
Найбільша корозія відзначається в нижній частині 1 бензолової колони, куди за температури понад 150 °С поступають пари з регенератора, що містять хлорид амонію, сірководень і аміак. 
У разі використання кам’яновугільної оливи інтенсивність корозії вища, що обумовлено хорошою розчинністю в ній неорганічних речовин. Інтенсивність корозії може бути зменшена при регенерації оливи в трубчастій печі (рис. 6.18). 
У цьому випадку олива нагрівається в печі 1 до 300–310 °С і поступає у випарник 2, де пари води і оливи відділяються від важкого залишку — полімерів.
Пари конденсуються в конденсаторі 3. 

Регенерована олива відстоюється від водного розчину солей в сепараторі 4. 
При цьому олива (на відміну від системи з паровою регенерацією) не лише звільняється від полімерів, але і від солей, що  спричиняють корозію облад-нання.
При регенерації процеси ущільнення нестабільних сполук в оливі йдуть повніше, з утворенням висококиплячих полімерів. При використанні цього методу корозія менша, ніж при проведенні парової регенерації. 
Найбільш радикальним засобом зменшення корозії є видалення сірководню і ціаністого водню на початку газового тракту, ретельне очищення газу від аміаку, раціональний вибір матеріалів для виготовлення бензолової колони.
6.6. Вдосконалення цехів уловлювання 
летких продуктів

Розвиток цехів уловлювання летких продуктів коксохімічних виробництв йтиме шляхом підвищення надійності і економічності установок, зменшення енергоємності, скорочення споживання води, впровадження безвідходних процесів уловлювання. Причому, уловлювання летких продуктів в коксохімічній промисловості буде переважно здійснюватися за атмосферного тиску. Як при спорудженні нових, так і при технічному переозброєнні діючих установок необхідно виконати ряд умов.

1. У технологічній схемі слід передбачати можливість усунення з газового потоку на більш ранніх стадіях речовин, здатних ускладнити подальшу переробку газу і посилити корозію апаратури.

2. У технологічній схемі не повинні чергуватися неодноразові пониження і підвищення температури газу, оскільки додаткова стадія пов’язана зі значним збільшенням капітальних витрат і вит-рати води. Насичення газу на всіх стадіях водою призводить до утворення на кожній стадії великих об’ємів забрудненого конденсату.

3. У технологічній схемі мають бути по можливості виключені використання великих об’ємів сторонніх реагентів. 

4. У технологічному процесі не повинні утворюватися значні об’єми стічних вод, газових викидів в атмосферу. У циклі не повинні накопичуватися корозійно-активні домішки, що вимагають систематичного оновлення циркулюючих розчинів або оливи.

5. Технологічне обладнання основних відділень цехів уловлювання повинно бути по можливості однотипним.

6. Технологічна схема повинна відрізнятися гнучкістю і мати резерв інтенсифікації, а отримувані продукти відрізнятися високою якістю.

Найбільш поширеної на вітчизняних підприємствах технології уловлювання характеризуються такою послідовністю основних технологічних операцій: 
· відсмоктування газу з печей; 
· первинне охолодження газу; 
· стискування газу в нагнітачах; очищення газу в електро-фільтрах; 

· уловлювання в сатураторах аміаку і піридинових основ з одержанням сульфату амонію; 
· кінцеве охолодження газу з поглинанням частини HCN; 
уловлювання сирого бензолу поглинальною оливою; 
· очищення газу від сірководню вакуум-карбонатним методом (з одержанням у результаті сірчаної кислоти методом мокрого каталізу) або миш’яково-содовим окиснювальним методом.

Найбільш раціональною технологічною схемою уловлювання летких продуктів вважається така. 

1. Охолодження газу, конденсація надмірної води і смоли при використанні апаратів повітряного охолодження на першому ступені і холодильників безпосередньої дії на другому ступені охолодження. Це дозволяє значно зменшити кількість аерозольного нафталіну, що виноситься із системи.

2. Очищення газу в електрофільтрах. 

3. Стискування газу в нагнітачах. 

4. Аміачне сіркоціаноочищення, що включає очищення від нафталіну. Це рішення дозволяє використати власні ресурси погли-нального агенту і гарантує подання в подальші відділення цеху газів, вільних від найбільш небезпечних агресивних агентів і нафталіну. 

5. Уловлювання аміаку по круговому амонійно-фосфатному методу з одержанням безводного аміаку або чистої аміачної води.

6. Уловлювання сирого бензолу поглинальною оливою.

Впровадження цієї технології дозволить скоротити капітальні витрати, витрату енергії і реагентів, підвищити надійність вироб-ництва, значно спростити керування, зменшити корозію, виключити шкідливі викиди атмосферу і істотно скоротити об’єм стічних вод.
Створення в перспективі дуже великих установок енерготехно-логічної переробки, газифікації і деструктивної гідрогенізації ТГК буде пов’язано з організацією систем охолодження і очищення газових потоків потужністю 1 млн м3/год. 

Обов’язковою складовою частиною схем уловлювання за умови хімічної переробки газу буде очищення від діоксиду вуглецю, вміст якого в неочищеному генераторному газі і газах енерготехнологічної переробки палив перевищує 30 % об.


1. Які переваги і недоліки процесу уловлювання хімічних продуктів під тиском?

2. Як зміниться вміст ароматичних вуглеводнів і високо-киплячих речовин у разі зменшення тривалості нагрівання при високошвидкісному піролізі вугілля?
3. Як впливає збільшення в шихті кількості газового вугілля на вихід і якість летких продуктів коксування?

4. Поясніть, як зміняться вихід і якість хімічних продуктів при збільшенні температури  напівкоксування з 500 до 700 ºС.

5. Укажіть труднощі, що виникають при експлуатації трубчастих холодильників і холодильників безпосередньої дії. Оцініть міру надійності кожного апарату.

6. Які труднощі виникають при експлуатації апаратів повітряного охолодження, якщо вони застосовуються для охолодження коксового газу до 55–60 оС? Які рішення дозволяють усунути ці 
труднощі?

7. Чим відрізняється відділення конденсації при високотемператур-ному і низькотемпературному коксуванні?

8. Які оптимальні умови проведення процесу розділення газу від води, смоли і фусів?

9. Навіщо необхідно уловлювати аміак в процесі переробки твердих горючих копалин?

10. Опишіть механізм уловлювання аміаку і піридинових основ.

11. Укажіть недоліки миш’яково-содового сіркоочищення, які послужили поштовхом до розробки хінонних методів сіркоочищення. 

12. У яких випадках раціонально використати окиснювальне, а в яких випадках кругове рідкофазне очищення газу від сірководню? 

13. Які типи абсорберів краще використати при круговому сіркоочищенні газів, що містять окрім сірководню діоксид вуглецю?

14. Чим пояснити широке застосування способу одержання сульфату амонію в сатураторах?

15. Як вилучити піридинові основи, використовуючи круговий амонійно-фосфатний процес поглинання аміаку?

16. Які причини змушують закрити цикл води кінцевого охолодження коксового газу? 

17. Порівняйте процеси десорбції бензолових вуглеводнів з оливи водяною парою і в умовах вакууму. 

18. Порівняйте паровий і вогневий методи регенерації поглинальної оливи. 

19. Укажіть причини, що викликають корозію устаткування бензолового відділення і заходи щодо її зниження.

С

клад вуглеводнів, вилучених з газу (сирий бензол, газовий бензин), і склад речовин, що конденсуються при охолодженні газів (смоли) тісно пов’язані. Таке розділення вуглеводнів на два різні продукти умовне. Частина висококиплячих компонентів сирого бензолу або газового бензину обов’язково входить до складу смоли, а в газовому бензині або сиро-му бензолі мають бути присутніми низькокиплячі компоненти смоли. 
Технології переробки цих груп речовин відрізняються. Сирий бензол і газовий бензин є сумішами вуглеводнів (40–200 °С), що википають у відносно вузькому діапазоні, причому у цих сумішах переважають низькокиплячі компоненти (від 55 до 85 % википає за температур до 100 °С). Смоли ж складаються із суміші речовин, що википаються у діапазоні температур від 140 до 600 °С і вище. При цьому вміст низькокиплячих речовин (до 200 °С) незначний (від 5 до 20 %), а на частку сполук, що википають за температур понад          350–400 °С, приходиться від 30 до 60 % смоли.

При переробці сирого бензолу раціонально використати фракційне випаровування, причому вибір нагріваючих агентів не є складним із-за низької температури википання сирого бензолу. При переробці смоли навпаки, вибір нагріваючого агента пов’язаний зі значними труднощами, а попереднє відділення найбільш висококиплячої частини смоли істотно полегшує переробку її низькокиплячих компонентів.

Значні відмінності існують при переробці хімічних продуктів коксохімічного виробництва і продуктів інших процесів переробки твердих горючих копалин. Сирий бензол та кам’яновугільна смола — це суміші, що уміщують переважно ароматичні вуглеводні: одно-ядерні — сирий бензол і дво- і багатоядерні смоли. Склад хімічних продуктів інших процесів значно більш складний і нестабільний. Поряд з ароматичними вуглеводнями, часто з довгими бічними ланцюгами або з великою кількістю замісників, вони містять цикло-алкани, алкани і алкени, значні кількості кисне-, азот- і сірковмісних речовин. 
Їх відрізняє від продуктів високотемпературного коксування також мала фізико-хімічна стійкість під час нагрівання та зберігання.

Давній досвід переробки продуктів високотемпературного коксування, значна однорідність їх властивостей і складу пояснюють той факт, що технологія цих продуктів давно і добре освоєна, а самі продукти мають стійкий попит. У той же час продукти напівкоксування і енерготехнологічної переробки горючих копалин значно менш вивчені, вони дуже розрізняються за складом і по-різному переробляються. В даний час відсутня добре відпрацьована технологія їх переробки, а продукція немає стійкого збуту. 
7.1. Переробка сирого бензолу і газових бензинів

Вихід сирого бензолу в розрахунку на суху вугільну шихту коливається у вузьких межах (0,9–1,1 %). Як зазначалося раніше, він містить 85–94 % бензолу і його гомологів, 5–15 % ненасичених вуглеводнів (у тому числі високомолекулярних: стирол, інден, кумарон і гомологи), 0,2–2,0 % сірковмісних сполук, 0,3–2,0 % алканів і циклоалканів. Крім того, в сирому бензолі, виділеному з поглинальної оливи, присутні легкі погони олив, нафталін, феноли та піридинові основи.

Сирий бензол є одним з головних джерел чистого бензолу.

Основні напрямки використання бензолу наведено на рис. 7.1, причому на одержання різних продуктів використовується така кількість бензолу (у мас.%): етилбензол і стирол — 48; ізопропілбензол і фенол — 21; циклогексан — 16; анілін — 7; малеїновий ангідрид — 3; інші — 5. Інтенсивний розвиток виробництва полімерних матеріалів визначає все зростаючу потребу в бензолі. Навіть анілін — традиційна сировина для виробництва барвників — нині переважно використовується для виготовлення напівпродуктів для одержання поліуретанових смол (більше 55 %), а на частку промисловості барвників доводиться не більше 5 % виробленого в світі аніліну. Значення коксохімічного толуолу і ксилолів, порівняно з аналогічними нафтохімічними продуктами, невелике. На їх частку припадає не більше 3 % загального виробництва толуолу і менше 1 % виробництва ксилолів. До того ж ресурси нафтової сировини для виробництва толуолу і ксилолів у кілька разів більші, ніж ресурси сировини для одержання бензолу. В останні роки стає знову важливим досить повне використання коксохімічного бензолу. Великий інтерес може становити виділення бензолу з продуктів високошвидкісного піролізу, де його вміст може досягати 50–70 %. 



Рис. 7.1. Напрямки використання сирого бензолу

Газові бензини, що одержують під час напівкоксування, доцільно переробляти разом з низкокиплячою фракцією відповідної смоли. Це пояснюється тим, що вміст низкокиплячих компонентів в смолах напівкоксування значно більший, ніж в смолах високотемпературного коксування. Дуже складний склад цих газових бензинів робить нераціональним застосування їх для одержання індивідуальних речовин. Тому газові бензини можуть бути використані як паливо для двигунів внутрішнього згоряння, але за умови попередньої стабілізації та очищення.

7.2. Технологія сирого бензолу

Як сказано вище, головним завданням переробки сирого бензолу є одержання чистого бензолу. Бензол, толуол, ксилоли —        головні компоненти сирого бензолу. Вони значно відрізняються за температурою кипіння (табл. 7.1). 

                                                                    Таблиця 7.1

Температура кипіння (°С, тиск 101 кПа)
	Бензол
	80,1
	
	м-Ксилол
	139,1

	Толуол
	110,6
	
	п-Ксилол
	138,4

	о-Ксилол
	144,9
	
	Етилбензол
	136,2


Таким чином, у процесі ректифікації бензол легко може бути відділений від толуолу, а останній — від суміші ксилолів і етил-бензолу. Значно ускладнюють одержання чистих бензолових вуглеводнів супутні їм сірковмісні сполуки і ненасичені вуглеводні. Вони мають близькі з бензоловими вуглеводнями температури кипіння і не можуть бути виділені в процесі ректифікації. Так, супутниками бензолу є тіофен і циклогексен, температури кипіння яких дорівнюють відповідно 84,07 і 83 °С, але очистка бензолу від них абсолютно необхідна.

Речовини, що містять сірку, мають шкідливий вплив на більшість процесів переробки ароматичних вуглеводнів, насамперед, як каталітичні отрути. Найбільш чутливі до сірковмісних сполук в сировині є нікельхромові каталізатори процесу гідрування ароматичних вуглеводнів. Так, при вмісті всього 0,0002 % тіофену швидкість гідрування бензолу в циклогексан зменшується вдвічі, а при вмісті сірковмісних сполук 0,0005–0,003 % каталізатор повністю дезактивується внаслідок утворення неактивного сульфіду нікелю. 

Несприятливо впливають домішки тіофену і на процес алкілування бензолу в присутності хлориду алюмінію при одержанні етил- та ізопропілбензолу. 
Тому державними стандартами вміст тіофену обмежено 0,00005 % для бензолу вищого ступеня очистки, 0,0002 % для бензолу марки «для синтезу» і 0,04 % марки «для нітрації».

У процесі зберігання ненасичені сполуки полімеризуються або окиснюються з утворенням забарвлених речовин, а також смолистих продуктів, відкладаються в ємностях і апаратурі, що призводить до необхідності передчасної очистки обладнання. Можливі також відкладення коксу на каталізаторах і їх дезактивація. У звя’зку з цим в хімічній сировині мають бути відсутні ненасичені сполуки.

У зв’язку з тим що шляхом ректифікації бензол неможливо 
звільнити від тіофену і циклогексену, виникає необхідність хімічної обробки бензолу перед ректифікацією з метою їх видалення. Для цього використовують обробку воднем, або інші хімічні процеси, в результаті яких тіофен і циклогексен перетворюються на речовини, які можна відокремити від бензолу фізичними методами (переважно ректифікацією). У вітчизняній коксохімічній промисловості переважно використовується обробка сірчаною кислотою. Як сірнокислотний метод, так і гідроочистка забезпечують при підборі оптимального режиму необхідне видалення ненасичених і сірковмісних сполук.

Однак, хімічна очистка пов’язана з витратами реагентів і втратами сировини. Тому найчастіше такий спосіб очистки використовують тільки для видалення тих сірковмісних і ненасичених сполук, які неможливо відокремити шляхом ректифікації. Розподіл цих груп сполук в сирому бензолі ілюструє рис. 7.2. 
З рис. 7.2а видно, що високим вмістом і сірковмісних і ненасичених сполук відрізняється фракція, яка переганяється за температури нижчої температури кипіння бензолу, — легка фракція, що на виробництві називається легкою (головною) фракцією.

У ксилольній фракції і у фракціях, які переганяються за температури вищої температури кипіння ксилолів, великий вміст ненасичених сполук, тому до хімічної обробки доцільно відокремити ці фракції. При цьому не тільки скорочуються витрати на хімічну очистку, але й можливо самостійно використовувати компоненти цих фракцій. 

Рис. 7.2. Крива ректифікації сирого бензолу (1) 
і розподіл ненасичених (2), і сірковмісних (3) сполук у його фракціях

Так, основними компонентами легкої фракції є циклопентадієн, що становить інтерес як сировина для синтетичного каучуку, деяких видів отрутохімікатів і синтетичних смол, а також сірковуглець. У висококиплячих фракції концентруються інден, кумарон і стирол, що служать сировиною для одержання інден-кумаронових смол. Ці смоли використовують для приготування лаків, фарб, а також спеціальних будівельних матеріалів — облицювальних плиток.
Таким чином, схема переробки сирого бензолу складається з трьох послідовних, логічно необхідних стадій:

1) попередня ректифікація, що забезпечує відділення низько-киплячих і висококиплячих сірковмісних і ненасичених сполук;

2) хімічна обробка, призначенням якої є видалення сірковмісних і ненасичених сполук за температур кипіння основних компонентів сирого бензолу;

3) остаточна ректифікація, в результаті якої одержують чисті продукти, що відповідають вимогам ДСТУ.

7.2.1. Попередня ректифікація сирого бензолу

Попередня ректифікація може бути проведена в системі, що складається з двох ректифікаційних колон (рис. 7.3). При цьому в першій колоні від бензольної фракції (точніше, від фракції бензол-толуол-ксилоли (БТК) відокремлюють легку (бензолову фракцію), а в другій колоні фракція БТК відділяється від важкого бензолу. Якщо в бензольному цеху забезпечується хороший поділ легкого і важкого сирого бензолу, то друга колона не потрібна.


Рис. 7.3. Схема попередньої ректифікації сирого бензолу: 
1 — колона для виділення легкої фракції; 
2 — колона для виділення фракції БТК; 3 — конденсатори; 
4 — підігрівачі; 5 — насос

Найважливішим вузлом попередньої ректифікації є колона для відділення легкої фракції. Ретельність виділення легкої фракції визначає залишковий вміст сірковуглецю у фракції БТК, а отже, і в чистому бензолі. Крім того, при цьому виділяється циклопентадієн, присутність якого у фракції БТК ускладнює проведення її хімічної очистки.

Циклопентадієн має високу реакційну здатністю і утворює при полімеризації високомолекулярні продукти, що характеризуються високою в’язкістю. У зв’язку з цим для відділення легкої фракції використовують досить ефективні ректифікаційні колони (30–50 тарілок) і ведуть ректифікацію при флегмовому числі 40–60. Вихід легкої фракції, яку одержують, становить 2,0–3,5 %. На підпри-ємствах, які переробляють сирий бензол, одержаний з сірчистого донецького вугілля, виділяють фракцію, в якій міститься 25–45 % сірковуглецю, 15–25 % циклопентадієну і 15–35 % бензолу. При коксуванні вугілля з невеликим вмістом сірки одержують легку фракцію такого складу: сірковуглець — 3–5 %, циклопентадієн — 15–30 % і бензол — до 60 %. 
У чистому бензолі вміст сірковуглецю не повинен перевищувати 0,0001–0,005 %, залежно від того, який сорт чистого бензолу одержують.

7.2.2. Сірчанокислотна очистка бензолу

Найбільш поширена сірчанокислотна очистка сирого бензолу. Це пов’язано як з традиціями коксохімічної промисловості, так і з можливістю використовувати відпрацьовану сірчану кислоту безпосередньо на коксохімічному підприємстві для приготування   сульфату амонію. Розглянемо процеси, що проходять при взаємодії фракції БТК з 90 — 95 %-ою сірчаної кислотою (рис. 7.3).

1. Ненасичені вуглеводні у присутності сірчаної кислоти піддаються полімеризації, що проходить за карбоній-іонним механізмом:
                                                       +

R — CH = CH2 + H2SO4 → HSO4– + R — CH — CH3

При цьому утворюються димери

        +                                                                        |

R — CH — CH3 + R — CH = CH2 → R — CH — C — CH3

                                                                       |           |

                                                                      CH3     R

а потім тримери, тетрамери і т. д., аж до продуктів відносно високого ступеня полімеризації. 
     Зазвичай достатнім виявляється одержання димерів і тримерів, які відрізняються від відповідних ароматичних вуглеводнів значно більшою температурою кипіння (на 60–80 °С) і легко можуть бути відокремлені в процесі остаточної ректифікації.

Утворення продуктів високого ступеня полімеризації сприяє збільшенню в’язкості, зменшенню розчинності полімерів в очищеному продукті і призводить до відкладення на стінках апаратів смолистих речовин. У зв’язку з цим процес полімеризації слід зупинити на більш ранній стадії.

2. Тіофен може бути виділений з бензолу шляхом селективного сульфурування:
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Утворена тіофенсульфокислота розчинна в сірчаній кислоті та воді і виводиться з бензолу при обробці кислотою і подальшому промиванні.

Можливе також сульфурування бензолу і його гомологів:

CH3C6H5 + H2SO4 = CH3 – C6H4 – SO2H + H2O

Однак швидкість сульфурування бензолу в 800–1000 разів нижча, ніж тіофену. Тому тіофен вибірково вилучається з бензолу.

3. При взаємодії тіофену з ненасиченими сполуками бензольної фракції можливе його алкілування, яке проходить за електрофільним механізмом:
                       +

RCH = CH2 + H2SO4 <=> CH3 — RCH — CH3 + HSO4–
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У результаті утворюються термічно стійкі алкілтіофени, які мають температуру кипіння, що на 60–70 °С перевищує температуру кипіння бензолу.

Спеціальні дослідження показали, що в умовах очистки бензолу швидкість алкілування в 10–20 разів перевищує швидкість сульфурування тіофену. Тому значна частина тіофену в реальних умовах вилучається при алкілуванні ненасиченими сполуками і тільки після вичерпання ненасичених сполук (як в результаті алкілування, так і особливо за рахунок полімеризації) відбувається сульфурування тіофену.

Процес видалення тіофену шляхом алкілування має значні пере-ваги порівняно з його сульфуруванням. Так, алкілування є незво-ротним процесом (за температура до 300 °С), а сульфурування — зворотним, що проходить з виділенням води. Виділена вода роз-бавляє сірчану кислоту, і швидкість сульфурування зменшується. Для повноти виділення тіофену при сульфуруванні очистку необхідно проводити олеумом, що зв’язує воду. При алкілуванні кон-центрація кислоти стабільна.

Сульфурування пов’язано з втратами кислоти, яка безпосе-редньо вступає в реакцію. При алкілуванні втрати кислоти визначаються її виносом з побічними продуктами і промивними водами і помітно менші.

Швидкість алкілування більша, ніж швидкість сульфурування, що дозволяє зменшити розміри апаратури.

При алкілуванні можна використовувати менш концентровану кислоту, тому знижується швидкість несприятливих побічних процесів і зменшується глибина полімеризації ненасичених вуглеводнів. Зменшується також небезпека утворення смолистих відкладень в апаратурі.

При алкілуванні утворюються стабільні сполуки, які відділяю-ться шляхом ректифікації і можуть бути використані в складі палив або розчинників. Сульфування пов’язано з утворенням стічних вод, забруднених сульфокислотами. 

Таким чином, очистку бензолу доцільно проводити в умовах, коли переважно проходить алкілування тіофену. Цей висновок і визначає вибір сировини для очистки. 
Оскільки ненасичені сполуки витрачаються не тільки в процесі алкілування, а й полімеризації, їх кількість повинна в кілька разів перевищувати кількість тіофену. Однак швидкість полімеризації в кілька разів більша швидкості алкілування, тому співвідношення ненасичених сполук і тіофену має бути таким, щоб можна було забезпечити проходження обох процесів.

Була запропонована промивка кислотою суміші бензольних вуглеводнів — фракції БТК. У цьому випадку ненасичені сполуки ксилольної фракції алкілували тіофен бензольної фракції. Співвідношення ненасичених сполук і тіофену становило 7–12 до 1, що сприяло проходженню обох конкуруючих реакцій — полімеризації і алкілування. Зменшення абсолютного вмісту ненасичених вуглеводнів в БТК порівняно з вмістом ксилольної фракції знизило небез-пеку одержання високомолекулярних сполук і дозволило керувати процесом полімеризації. Таким чином, перехід до очистки фракції БТК не тільки спростив технологічний процес, але і значно поліпшив очистку. При цьому скоротилася витрата сірчаної кислоти і в кілька разів зменшилося утворення смолистих речовин в апаратурі.

Однак під час очистки фракції БТК значна частина ненасичених сполук полімеризувалася, і їх не вистачало для повного видалення тіофену. Тому у вихідну або в попередньо очищену фракцію БТК стали додавати «присадку» — додаткову кількість ненасичених вуглеводнів, частіше піпериленову фракцію — побічний продукт виробництва синтетичного каучуку. 
При цьому створювався надлишок ненасичених вуглеводнів, за допомогою якого і завершувалася очистка.

При сірчанокислотній очистці проходять і небажані побічні процеси, наприклад, сульфування і алкілування бензольних вуглеводнів (особливо толуолу і ксилолів) з утворенням висококиплячих побічних продуктів. Це призводить до безповоротної їх втрати.

Частина ненасичених сполук, реагуючи з сірчаною кислотою, утворюють так звані «середні ефіри»: 

2R — CH = CH2 + H2SO4 → R — CH — CH3   H3C — CH — R

                                                     |                                 |

                                                    O  ______________ SO2

які розчиняються в бензольних вуглеводнях, але при нагріванні до  100–150 °С на стадії остаточної ректифікації руйнуються, утворюючи коксоподібний вуглецевий залишок і діоксид сірки. 
Це створює небезпеку корозії конденсаційної апаратури і утворення відкладень в підігрівачах ректифікаційних колон. Відзначається особлива схильність до утворення термічно нестабільних складних ефірів у ненасичених вуглеводнів легкої фракції. Це є ще однією причиною необхідності ретельного відділення зазначеної фракції на стадії попередньої ректифікації.

Для очистки використовують 91–94 %-у сірчану кислоту. По-дальше збільшення концентрації кислоти недоцільне через посилення утворення «середніх» ефірів, збільшення глибини полімеризації ненасичених сполук і розвитку реакцій сульфурування. Температура очистки не повинна перевищувати 40–45 °С, що також пов’язано з розвитком за високих температурах тих же несприятливих процесів, що і під час збільшення концентрації сірчаної кислоти. Крім того, внаслідок зростання тиску насиченої пари бензолу за підвищених температур збільшуються його втрати.

Усі процеси взаємодії компонентів сирого бензолу із сірчаною кислотою (крім сульфурування) незворотні. Тому взаємодію між БТК і сірчаною кислотою можна здійснювати за прямоточними схеми, в апаратах ідеального змішування або ідеального витіснення, але при інтенсивному перемішуванні, необхідному через велику різниці густини між кислотою і бензолом (1800 і 880 кг/м3). Для цієї мети можна застосовувати системи з інтенсивним перемішуванням різними механічними мішалками, а також різноманітні гідравлічні змішувачі, у яких перемішування відбувається у вихорах, що утворюються при різкій зміні швидкості потоку під час проходження його через звуження або розширення.
У вітчизняній практиці для цього часто використовують так звані кульові змішувачі — систему з’єднаних між собою перехідними трубками куль. На рис. 7.4 показана технологічна схема 
сірчанокислотної очистки фракції БТК з додаванням присадки.

Рис. 7.4. Технологічна схема сірчанокислотної очистки фракції БТК: 
1–3, 11 — напірні баки; 4, 6, 9 — кульові змішувачі; 5 — реактор; 
7, 10 — відстійники; 8 — відстійник кислої смоли; 12 — насос
Фракція БТК і сірчана кислота, а також присадка (1,2–1,8 %) через дозатори надходять з напірних бачків 1 і 2 на всмоктувальну лінію насоса 12 і прокачуються через кульовий змішувач 4 і реактор 5. Після реактора 5 в суміш додають воду , яка розбавляє кислоту і перериває реакції. Перемішування з водою відбувається в групі кульових змішувачів 6, а розбавлена, так звана «регенерована» кислота відстоюється від маси очищеного бензолу в сепараторі 7.

Регенерована кислота відділяється від кислої смоли в додатковому відстійнику 8 і направляється в сульфатний цех (40–50 % Н2SO4). Кисла смола поступає далі на установку утилізації, а очищена фракція БТК змішується у змішувачі 9 з розчином лугу, нейтралізується і відстоюється від лугу у відстійнику 10. 
Очищена і нейтралізована фракція БТК направляється потім на кінцеву ректифікацію.

Сутність процесу каталітичної гідроочистки бензолу полягає в тому, що в присутності каталізатора водень взаємодіє з ненасиченими, сірко-, азот- і кисневмісними сполуками з утворенням низькомолекулярних речовин, що легко відокремлюються від бензольних вуглеводнів. При цьому проходять реакції:


     При тиску 3–4 МПа і за температури 360–380 °С відбувається практично повне розщеплення тіофену при порівняно невеликих об’ємних швидкостях (0,6–0,7 год–1).

На рис. 7.5 наведена схема гідроочистки бензолу на алюмокобальтмолібденовому каталізаторі. При цьому можлива гідрогенізаційна очистка як фракції з температурою википання 70–145 °С, так і всього сирого бензолу.

Рис. 7.5. Технологічна схема гідрогенізаційної очистки: 
1 — насос; 2 — вузол теплообміну та підігріву; 3 — компресор;
 4 — реактор попереднього гідрування; 5 — сепаратор пеку; 
6 — трубчаста піч; 7, 8 — реактори; 9 — холодильник;
 10, 11 — сепаратор високого і низького тиску, відповідно; 
 12 — випарна колона; 13 — вузол очистки
Сирий бензол подають насосом високого тиску 1 в систему підігріву і теплообміну 2, змішують з циркуляційним газом і направляють в реактор попереднього гідрування 4, де за температури 
230–250 °С і об’ємній швидкості подачі сировини 1,25–1,75 год–1 на тому ж каталізаторі гідруються найбільш реакційноздатні ненасичені та дієнові вуглеводні. Це дозволяє виключити потрапляння цих вуглеводнів в основний реактор гідрування, де за більш високих температур виникає небезпека швидкого закоксовування і втрати активності каталізатора.

Після попереднього гідрування парогазова суміш нагрівається в трубчастій печі 6 і надходить у систему двох послідовно розташованих реакторів гідроочистки 7 і 8. У газопровід між реакторами додається свіжий водень. Гази після контактного апарату охолоджуються в системі теплообміну 2 і в холодильнику 9; одержувана суміш газу і конденсату розділяється в сепараторі високого тиску 10. Циркуляційний газ відводиться з цього сепаратора на всмоктувальну лінію циркуляційного компресора 3, а рідина дроселюється і звільняється від частини газу, що виводиться із системи, в сепараторі низького тиску 11. Залишки летких низькомолекулярних компонентів відокремлюються у випарній колоні 12. 
Гідроочищений продукт промивається від розчинених домішок сірководню лугом у спеціальному промивачі 13 і направляється на ректифікацію. Вихід очищеного продукту становить близько 98 % від маси сировини.

При такому способі очистки досягається практично повне видалення як сірковуглецю і тіофену, так і ненасичених вуглеводнів. 
У той же час помітно збільшується вміст насичених вуглеводнів, що утворюються в результаті гідрування як циклоалкенів, так і власне ароматичних вуглеводнів — бензолу і толуолу. Ці домішки небажані, оскільки вони несприятливо впливають на одержання, наприклад, капролактаму та адипінової кислоти, викликаючи пожовтіння відповідних продуктів. Тому вміст н-гептану в бензолі вищого ступеня очистки,що  використовують для одержання капролактаму та адипінової кислоти, обмежується 0,02 %. Обмежена також і нижня межа температури кристалізації бензолу, яка для продуктів вищого сорту не повинна перевищувати 5,4 °С. Ця величина залежить від вмісту насичених вуглеводнів, які важко відокремити шляхом звичайної ректифікації.

Гідрогенізаційній очистці піддають як сумарний сирий бензол, так і різні його фракції. Так, при очистці звичайної фракції БТК зменшується витрата дорогого водню, з’являється можливість використовувати стирол, інден і кумарон, що знаходяться у висококиплячих фракціях сирого бензолу, для приготування інден-кумаронових смол. Джерелом водню для гідрогенізаційної очистки можливо використовувати коксовий газ (до 60 % водню), але при цьому необхідно підвищити загальний тиск в системі, щоб збільшити парціальний тиск водню до заданого рівня. Необхідна також ретельна очистка коксового газу.

Якщо необхідно одержати особливо чистий коксохімічний бензол, то слід використовувати або спеціальні методи переробки очищеного продукту на стадії ректифікації, які будуть розглянуті нижче, або спеціальні прийоми гідроочистки.

Суть цих, зазвичай високотемпературних, методів очистки полягає в тому, що за температур 480–510 °С і тиску 0,5–1,5 МПа відбувається не тільки гідрогеноліз сірковмісних сполук, але і розщеплення насичених вуглеводнів. Найбільш важко розщеплюється 
н-гептан, але на алюмокобальтомолібденовому каталізаторі при тиску 4 МПа і за температури 550 °С та об’ємній швидкості 0,5 год–1 він на 95 % зазнає перетворення, переходячи в толуол.

Від описаної раніше середньотемпературної гідрогенізаційної очистки високотемпературні процеси відрізняються більш високою якістю одержуваного бензолу і помітно великими енерговитратами. Так, у табл. 7.2 наведено порівняння сірчанокислотного і гідрогенізаційного процесів очистки.
Виходячи з даних табл. 7.2 можна зробити висновок, що гідрогенізаційна очистка є екологічно більш досконалим процесом і дозволяє одержувати особливо чисті продукти. Однак при порівняно невеликих об’ємах виробництва гідрогенізаційна очистка пов’язана зі спорудженням великого цеху (безперервна сірчано-кислотна очистка являє собою порівняно невелику установку в цеху переробки бензолу), збільшенням чисельності персоналу і зі значними енерговитратами. Це і визначає сформовані тенденції у використанні методів очистки. На великих централізованих установках виправдане використання гідрогенізаційної очистки, а на окремих, порівняно невеликих установках переробки сирого бензолу значно економічніше застосування більш просту сірчанокислотну очистку.

Таблиця 7.2

Техніко-екологічне порівняння процесів очистки сирого бензолу

	Показник
	Сірчанокислотна 
очистка
	Гідрогенізаційна 
очистка

	Повнота очистки від сірчаних та ненасиче-них сполук
	В обох схемах можливе одержання продуктів будь-якого заданого ступеня очистки, але при сірчанокислотній очистці це пов’язано з великими трудностями

	Витрата реагентів
	Витрата сірчаної кислоти 35–60 кг/т і 15–20 кг/т добавок олефінів
	Витрата 0,5–1 мас. % водню, коксового
газу

	Побічні продукти
	Кисла смола, відпрацьована кислота, 
кубовий залишок
	Відсутність або 
невелика кількість домішок

	Капітальні затрати (умовні одиниці)
	1
	15–20

	Продуктивність на одного працюючого (умовні одиниці)
	6–8
	1

	Питомі енергозатрати (умовні одиниці)
	1
	10–12

	Вихід товарних продуктів, %
	90–92
	98


Створення системи гідроочистки нескладне для великого під-приємства, у якому широко використовуються процеси під тиском і гідрогенізаційні процеси, наприклад, на нафтопереробних підприємствах. 

Вартість створення єдиної установки значно зростає внаслідок організації необхідної інфраструктури лише для одного цеху. Це також є однією з причин обмеженого застосування гідрогенізаційної очистки на вітчизняних коксохімічних підприємствах. У той самий час цей спосіб очистки повинен набути поширення на великих підприємствах з випуску синтетичних палив з вугілля.

7.2.3. Кінцева ректифікація фракції сирого бензолу

Особливості переробки очищеної фракції БТК (бензол-толуол-кумольної) залежать і визначаються її складом (табл. 7.3).
                                                                                Таблиця 7.3

Склад БТК фракції, (% мас.)

	Бензол
	74–76
	Триметилбензоли (сольвенти)
	2–2,5

	Толуол
	11–13
	Низькокиплячі «полімери»
	3–4

	Ксилоли
	2–2,5
	Висококиплячі «полімери»
	4–6


Таким чином, на частку бензолу і толуолу припадає 86–89 % маси продукту, тому в системі апаратів безперервної дії цехів малої і середньої продуктивності слід відбирати чистий бензол і, ймовірно, чистий толуол. Інші компоненти, що містяться в малій кількості, можуть відбиратися за періодичною системою у міру їх накопичення.

До низькокиплячих «полімерів» відносять в основному продукти алкілування тіофену і гомологів бензолу ненасиченими вуглеводнями, а також димери, які утворюються з ненасичених вуглеводнів. Висококиплячі «полімери» — це продукти більш глибокої полімеризації ненасичених вуглеводнів, а також «середні» ефіри й інші домішки. Ці висококиплячі сполуки збільшують температуру кипіння в нижній частині ректифікаційних колон, в’язкість продуктів і зменшують коефіцієнти теплопередачі в підігрівачах. Вони термічно нестійкі і здатні утворювати смолисті речовини, що відкладаються на тарілках і в підігрівачах ректифікаційних колон і призводять до необхідності очистки цих апаратів.

Крім того, у міру послідовного відбору низькокиплячих компонентів відбувається швидке збільшення вмісту висококиплячих речовин в донних продуктах ректифікаційних колон. Так, після відбору бензолу вміст висококиплячих «полімерів» в донному продукті становив би 20 %, після відбору толуолу — 40 %, після відбору ксилолів — 46 %. Це погіршує умови роботи апаратури. 
Щоб уникнути цього, застосовують так зване випарювання очищеної фракції БТК перед кінцевою ректифікацією. 
При цьому шляхом випаровування практично всього продукту його звільняють від висококиплячих «полімерів».

Технологічна схема подібного процесу показана на рис. 7.6. Очищена фракція БТК надходить в відпарну колону 1, обігрівається глухим паром, сюди ж подається гостра пара З нижньої частини колони відводять висококиплячі «полімери» (кубові залишки), а зверху — суміш парів води і бензольних вуглеводнів. 
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Рис. 7.6. Технологічна схема кінцевої ректифікації фракції БТК:
1 — відпарна колона; 2 — конденсатор; 3 — сепаратор; 4, 5, 6 — колони

Пари конденсуються в конденсаторі 2, конденсат розділяється в сепараторі 3, і «відпарена» фракція БТК надходить у систему колон фракційного випаровування 4–6, забезпечених підігрівачами і системою подачі зрошення (на схемі не показані). 
У колонах послідовно відбираються чистий бензол, толуол і ксилоли. З колони 6 в рідкій фазі збоку відбирають фракцію сольвентів, а з нижньої частини колони відводять вторинні кубові залишки — так звані низькокиплячі «полімери».
Застосування попередньої відпарки очищеного продукту пов’я-зане зі спорудженням додаткових апаратів і витратою 0,4 т пари і 8–10 м3 охолоджуючої води на 1 т продукту. Майже така ж кількість води і водяної пари витрачається на кінцеву ректифікацію очищеного продукту. Однак застосування відпарки дозволяє значно зменшити кількість позапланових зупинок на очистку і скоротити витрату тепла на остаточну ректифікацію.

Як зазначалося раніше, накопичення при гідрогенізаційній очистці насичених вуглеводнів ускладнює ректифікацію. Практично неможливо відокремити бензол від циклогексану (температура кипіння 81 °С) шляхом звичайної ректифікації. Важко також відокремити бензол від метилциклогексану і н-гептану. 
Ці сполуки не утворюють з бензолом азеотропних сумішей, але системи бензол-н-гептан і бензол-метилциклогексан не підпорядковуються закону Рауля, і коефіцієнт відносної летючості бензолу зменшується у міру збільшення його вмісту в суміші. Отже, для поділу цих продуктів методом ректифікації необхідно застосовувати колони високої ефективності (50–70 практичних тарілок проти 30–40 при звичайній ректифікації).
У табл. 7.4 наведена коротка характеристика методів одержання особливо чистого бензолу.
Таблиця 7.4
Зіставлення методів очистка бензолу від насичених вуглеводнів

	Метод
	Сутність
	Переваги
	Недоліки

	Екстракція
	Селективне вилу-чення ароматичних вуглеводнів поляр-ними розчин-никами
	Одержання дуже чистих ароматичних вуглеводнів
	Великі енергови-трати, пов’язані з екстракцією 98 % ароматичних вуглеводнів

	Кристаліза-ція бензолу
	Селективне виді-лення бензолу, що має значно більш високу температуру кристалізації
	Висока чистота продукту
	Невисокий вихід (65–90 %), складність апаратурного оформлення

	Адсорбційна очистка
	Селективна ад-сорбція парафінів нормальної будови на молекулярних ситах
	Глибоке виділення насичених вуглеводнів
	Мала продуктив-ність, чутливість адсорбентів до домішок в сировині

	Промислова газорідинна хромато-графія
	Поділ шляхом багаторазової 
сорбції — десорбції на селективних сорбентах
	Виключно ви-сока чистота (99,9995 %)
	Мала продук-тивність і високі енерговитрати

	Азеотропна або екстрак-тивна ректифікація
	Ректифікація сумі-шей з третім реа-гентом, який утво-рює різні за температурою кипіння азеотропи з бензолом і домішками
	Висока якість одержуваного продукту, відносно проста технологія
	—


Для більшості процесів органічного синтезу необхідний бензол з температурою кристалізації не нижче 5,4 °С, тобто з вмістом 99,8 % основної речовини і відповідно не більше 0,05 і 0,01 % метилциклогексану і н-гептану. У зв’язку з цим виникає необхідність використання спеціальних методів очистки бензолу від насичених вуглеводнів, що набуває особливого значення у разі застосування гідрогенізаційної очистки. 
Застосування знайшла саме екстрактивна ректифікація з полярними розчинниками (наприклад, триетиленгліколь або діетиленгліколь, 1-формілморфолін, N-метилпіролідон). Взаємодіючи з ароматичними вуглеводнями, вони утворюють донорно-акцепторні асоціації — системи з так званими негативними відхиленнями від закону Рауля, а також такі азеотропні суміші, у яких тиск насиченої пари ароматичних вуглеводнів за тих самих температур значно нижчий, ніж у чистих вуглеводнів. У результаті цього істотно   збільшується відносна леткість насичених вуглеводнів (відносно бензолу). Так, якщо в звичайних умовах циклогексан практично неможливо відокремити від бензолу, то в присутності різних по-лярних розчинників відносна леткість в системі циклогексан-бензол має значення 3,5–6,0.

Використання екстрактивної ректифікації дозволяє одержувати бензол з температурою кристалізації 5,5 °С, тобто чистотою близько 99,9 % і вище. Витрати на виробництво 1 т такого бензолу складають 5,5 кВт·год електроенергії, 0,8 т парів, 23,7 м3 води, що охолоджує. Втрати розчинника 0,02 кг/т бензолу. Вихід очищеного бензолу становить близько 99,7 %.

7.2.4. Переробка легкої та важкої фракцій сирого бензолу

У коксохімічній промисловості організована переробка цієї фракції сирого бензолу лише на окремих заводах, які переробляють сировину, що містить 35–45 % сірковуглецю, 20–28 % циклопентадієну, 10–28 % аміленів та інших ненасичених сполук. Цінним продуктом є сірковуглець, який може бути використаний для 
одержання ксантогенатів — натрієвих солей кислих ефірів тіокарбонової кислоти. Останні застосовуються як флотореагенти, а також у виробництві віскозного волокна, використовуючи ксантогенат целюлози.

Циклопентадієн — досить реакційноздатна сполука, становить інтерес і як сировина для одержання деяких видів отрутохімікатів (поліхлор — похідні циклопентадієну і його димеру) і особливо як напівфабрикат для виготовлення циклопентену. Шляхом полімеризації циклопентену одержують стереорегулярний синтетичний каучук, що відрізняється особливо високою якістю.

Сірковуглець і циклопентадієн мають близькі температури кипіння (42,5 і 46,5 °С відповідно), тому їх неможливо розділити шляхом ректифікації. Для поділу цих продуктів використовують здатність циклопентадієну до зворотної димеризації:
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Одержаний дициклопентадієн досить стабільний за температур до 120 °С (його температура кипіння з розкладанням 166,6 °С). За температури понад 120 °С проходить зворотна реакція розкладання дициклопентадієну з вибухоподібним виділенням парів низькокиплячого циклопентадієну. Полімеризація здійснюється в реакторі ідеального витіснення під тиском за температур до 115 °С. У системі колон відбирають послідовно легку фракцію, технічний сірковуглець, проміжні фракції (бензол) і одержують кубовий залишок, що містить до 70–75 % дициклопентадієну. При фракціонуванні останнього в умовах вакууму вдається одержати 97–98 %-вий дициклопентадієн. При повторній ректифікації технічної сірковуглецевої фракції одержують 88–93 %-вий сірковуглець.

Переробка легкої фракції не дозволяє сьогодні повністю вирішити проблему забезпечення сировиною виробництва флотореа-гентів і отрутохімікатів. У даний час основну частину сірковуглецю одержують синтетично — з вуглецю і сірки або сірки та природного газу, а циклопентадієн може бути виділений у великій кількості з побічних продуктів виробництва етилену і пропілену в нафтохімічній промисловості. Основні техніко-економічні показники цих великих виробництв значно вищі, ніж показники невеликих установок щодо одержання сірковуглецю і циклопентадієну в коксохімії. Тому на ряді підприємств легку фракцію або спалюють, або повертають в коксовий газ.

Найбільшою цінністю для хімічної промисловості становлять ненасичені сполуки ароматичного ряду (стирол, інден і кумарон), що містяться у важкому бензолі. При їх каталітичній полімеризації утворюються олігомери (8–12 фрагментів в молекулі), які називають інденкумароновими смолами.

Інден і кумарон є основними смолоутворюючими компонентами важкого бензолу, причому вміст у ньому індену в 6–8 разів більший, ніж кумарону.

Цікавість до цих смол визначається їх низькою вартістю і 
комплексом властивостей, що залежать від наявності в молекулах мономерів ароматичних кілець. Порівняно з полімерами, одержаними з олефінів аліфатичного ряду, це додає полімерним матеріалам велику теплостійкість і механічну міцність; такі матеріали мають також кращу адгезійну здатністю відносно до металів і неорганічних неметалевих матеріалів. Ці смоли знаходять застосування як зв’язуючі речовини для виробництва облицювальних плиток, лінолеуму, ізоляційних матеріалів, як матеріал для виготовлення різних лаків.

Залежно від якості сировини та умов полімеризації можуть бути одержані смоли різних марок (типів) від світло-жовтого (майже безбарвного) до чорного кольору. Температури розм’якшення їх можуть змінюватися від 60–65 до 120–140 °С. Найбільш цінними є світлі смоли з високою температурою плавлення. Каталізаторами полімеризації можуть бути різні кислоти як протонні, так і кислоти Льюїса (особливо хлорид алюмінію). Останній використовується у вигляді π-комплексу з ксилолом. Такий рідкий каталізатор легко змішується з сировиною, що переробляється, і дозволяє більш чітко керувати процесом. Перший етап одержання смол — це стадія підготовки сировини, яка полягає в ректифікації важкого бензолу. При цьому залежно від передбачуваної якості смоли і каталізатора можуть бути відібрані або вузька інден-кумаронова фракція (170–195 °С), що містить не менше 75 % ненасичених сполук, у тому числі в розрахунку на фракцію не менше 65 % індену і кумарону з гомологами.

1. Обґрунтуйте причину окремого розділення сирого бензолу з газовим бензином та смол.

2. Які напрямки використання сирого бензолу?

3. У чому полягає сутність попередньої ректифікації сирого бензолу?

4. Опишіть процеси, що відбуваються при сірчанокислотній очистці бензолу.

5. У чому полягає сутність гідрогенізаційної очистки сирого бензолу?

6. Опишіть процеси кінцевої ректифікації бензол-толуол-кумольної (БТК) фракції?

7. Як переробляється легка фракція сирого бензолу? Чи доцільна її переробка на коксохімічних заводах?

8. На чому заснований вибір розчинників для екстракційної ректифікації сирого бензолу?

9. У чому особливості переробки газового бензину? Чи можна його переробляти разом з сирим бензолом?

8.1. Високо- і низькотемпературні смоли 
переробки твердих горючих копалин
Н

а відміну від газового бензину і сирого бензолу, які   можна і не витягувати з газу, смоли неминуче виділяються при охолодженні газу та конденсації води, тому при термічній переробці твердих горючих копалин необхідно вирішувати питання про переробку та утилізацію смоли.

Умови переробки смол визначаються температурним режимом їх одержання. Найбільш розроблена і освоєна технологія переробки високотемпературних смол, особливо високотемпературної кам’я-новугільної смоли, яку одержують при коксуванні вугілля. Склад її відносно стабільний, продукти переробки знаходять широке застосування.

Різноманітні первинні, напівкоксові, середньотемпературні смоли і близькі до них за складом смоли швидкісного піролізу твердих горючих копалин відрізняються за складом. Останній залежить від температури і апаратурного оформлення процесу термічної переробки і природи горючої копалини, яку переробляють. Смоли класифікують за способами переробки твердих горючих копалин: ретортна, тунельна, газогенераторна і т. д., і за виглядом вихідної горючої копалини: торф’яна, буровугільна, кам’яновугільна, сланцева.

Вихід первинної смоли в розрахунку на органічну масу для різних видів твердого палива становить (%): з торфу— 8–18; з бурого вугілля — 10–16; з кам’яного вугілля — 2–18; зі сланцю — 6–25. Вихід смоли збільшується при зменшенні тривалості та збільшенні швидкості нагрівання. 
Первинні смоли являють собою в’язкі рідини густиною від     845 до 1080 кг/м3. Це складні суміші насичених, ароматичних, ароматичних алкілованих і гідроароматичних вуглеводнів, нейтральних кисневмісних сполук (включаючи кетони, прості і складні ефіри), фенолів, органічних основ і кислот, а також азот- і сірковмісних речовин. Уміст нейтральних кисневмісних сполук зменшується у міру збільшення ступеня вуглефікації сировини. Особливо багато кисневмісних сполук в сланцевій смолі. Так, в первинній смолі, яку одержують при піролізі сланців в тунельних печах, вміст кисне-вмісних сполук досягає 58–60 %, з них 40 % феноли і кислоти, а 
60 % — нейтральні кисневмісні сполуки. 
У цих смолах великий вміст нестійких кисневмісних сполук і ненасичених вуглеводнів.

Наведені в табл. 8.1 технічні характеристики смол показують, що в кам’яновугільній смолі міститься велика кількість залишку, що википає за температури понад 360 °С.
Таблиця 8.1

Технічні характеристики різних смол

	Показник
	Первинні смоли
	Смола високошвидкісного піролізу кансько-ачинського вугілля
	Високотемпературна кам’яновугільна смола

	
	українського бурого вугілля
	підмосковного бурого вугілля
	довгополум’яного вугілля
	газового вугілля
	
	

	Густина, кг/м3
	900
	970
	1066
	1065
	1080
	1190

	Вихід 
фракції, %
	

	до 170 °С
	5,5
	12,3
	9,4
	9,2
	11,0
	0,5

	170–230 °С
	13,2
	15,7
	7,6
	7,2
	17,0
	13,5

	230–300 °С
	17,5
	19,8
	31,7
	29,9
	27,0
	10,0

	300–360 °С
	41,8
	25,3
	21,2
	21,8
	10,0
	18,0

	понад 360 °С
	22,0
	26,9
	30,9
	31,7
	23,0
	58,0

	Уміст фенолів, %
	12,3
	12,6
	39,4
	28,3
	26,0
	2,0


На відміну від первинних смол високотемпературна кам’яно-вугільна смола має більш високу густину (1160–1220 кг/м3) і являє собою суміш багатоядерних ароматичних сполук. Eміст алкілованих ароматичних вуглеводнів в ній невеликий. Високотемпературна кам’яновугільна смола складається в основному з найбільш термо-динамічно стійких речовин, чим і пояснюється значний вміст в ній висококиплячих компонентів. 

У первинних смолах помітно більший вміст фракцій, які википають до 170 °С, що пов’язано в основному з умовами конденсації смоли: вихід первинного газу менший, ніж коксового, тому зменшується і кількість вуглеводнів, що залишаються в газі. 

До складу фенолів кам’яновугільної смоли входять головним чином фенол (20–25 %), крезоли (35–40 %) і ксиленоли (10–15 %); решту становлять алкілфеноли, нафтоли, оксідіфеніли. 
Як було сказано раніше, 95 % високотемпературної кам’яно-вугільної смоли становить суміш бі- та полідициклічних ароматичних і полідициклічних гетероциклічних вуглеводнів, 2–3 % міститься в смолі сполук ряду хіноліну. Нейтральні азотовмісні сполуки кам’яно-вугільної смоли складають понад 1 % , що відрізняє її від інших смол. 

У табл. 8.2 наведені дані про вміст основних нейтральних компонентів у різних кам’яновугільних смолах.

Таблиця 8.2

Уміст основних нейтральних компонентів 
у різних кам’яновугільних смолах

	Компонент
	Температура, оС
	Уміст в смолах, %, які переробляються на заводах

	
	кипіння за 101 кПа
	плавлення
	Авдіївський коксохімічний завод (Україна)
	Заводи Уралу та Кузбасу (РФ)
	Заводи Німеччини

	Нафталін

1-Метилнафталін

2-Метилнафталін

Аценафтен

Флуорен

Дифенілоксид
	218

244,7

241,1

277,5

297,9

286,0
	80,3

–30,7

34,7

95,0

114,2

81,6
	11,50

0,62

1,24

1,62

1,65

1,25
	10–11

*

*

1,3

1,3

0,5
	10,0

0,5

1,5

2,0

2,0

1,0

	Антрацен

Фенантрен

Карбазол

Флуоретан

Пірен

Хризен
	342,3

340,1

353,0

383,5

393,5

448,0
	216,0

99,1

246,0

109,9

150,0

254,0
	1,24

4,25

1,40

2,30

1,85

0,42
	1,0

4–5

2,5

*

0,8

*
	1,8

5,0

1,5

3,3

2,1

2,0

	* Дані відсутні


Абсолютна кількість кожного з цих компонентів смоли велика, і потенційно можлива організація їх виробництва в чистому вигляді. Проте у великих кількостях одержують лише чистий нафталін. Решта продуктів являють собою технічні суміші: кам’яновугільний пек, оливи для технічного вуглецю та ін. Пояснюється це тим, що поліциклічні ароматичні вуглеводні і гетероциклічні сполуки, складові кам’яновугільної смоли, є підходящою сировиною для виробництва технічного вуглецю (сажі) та різноманітних вуглеграфітових виробів. Ці поліциклічні системи можливо розглянути як «заготовки» для вуглеграфітових структур, в які ці системи легко переходять при подальшій термічній переробці. 
Важливою особливістю поліциклічних сполук є їх термічна стійкість і стабільність до окиснення, а також токсичність для мікроорганізмів. 
Це дозволяє використовувати технічні суміші на основі продуктів переробки кам’яновугільної смоли для виготовлення різних захисних покриттів, а також антисептичних олив, що захищають деревину.
Велику цінність мають індивідуальні крезоли та їх суміші, які використовуються для виробництва синтетичних смол; пластифікаторів і антипіренів для полімерних матеріалів; отрутохімікатів для сільського господарства, різних стабілізуючих добавок: антиокиснювачів, інгібіторів полімеризації та ін. У великому промисловому масштабі при переробці кам’яновугільної смоли одержують нафталін, індивідуальні крезоли, ксиленоли і їх технічні суміші, фенол, різні технічні масла, мастила та покриття, а також сировину для виробництва вуглеграфітових матеріалів: кам’яновугільний пек та пековий кокс.
При нагріванні трубчастої печі через летючість аміаку і діоксиду вуглецю рівновага реакції зміщується вправо
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і Cl– зв’язується в смолі у вигляді NaCl. Це зменшує корозію, але створює труднощі при подальшому використанні смоли. По-перше, збільшується її зольність, по-друге, що залишається в смолі, а значить і в пеку і пековому коксі, іон натрію збільшує витрату електродів в різних електрометалургійних процесах. Це пояснюється тим, що іони лужних металів прискорюють окиснення матеріалу електродів і їх руйнування. Тому головне завдання — ретельніше відокремити воду при відстоюванні її від смоли і видалити солі ра-зом з водою, навіть використовуючи відмивання солей конденсатом.
На більшості установок в смолу подають 5–6 % -вий розчин 
карбонату натрію в кількості 0,04–0,1 % від маси сухої смоли. 

8.1.1. Технологія розділення смол

Розділення смоли здійснюється двома шляхами (рис. 8.1) — фракційним випаровуванням (а) і одноразовим випаровуванням з подальшою фракційною конденсацією парів фракцій (б). 

                                                         а

                                                                 б
Рис. 8.1. Схеми розділення кам’яновугільної смоли: 
а — фракційне випаровування; б — однократне випаровування 

з фракційною конденсацією

При використанні фракційного випаровування в серії ректифікаційних агрегатів послідовно відбирається легка фракція (до 
170 оС), фенольна (170–200 оС), нафталінова (200–230 оС), поглинаюча (230– 300 оС), антраценова (300–360 оС). 
Такі періодичні схеми переробки смоли, в основі яких було фракційне випаровування, використовували ще в 50-і роки минулого століття. Єдиною перевагою процесу фракційного випаровування була можливість ретельного вилучення низькокиплячих компонентів з висококиплячих. 
Так, при подібному поділі була гарантована, наприклад, відсутність компонентів легкої оливи в нафталіновій фракції.
Головним недоліком такої схеми є висока температура в колонах нагрівачів. Зміст пеку у вихідній смолі становить близько 60 %, тому саме температури кипіння компонентів пеку вирішальним чином впливають на температуру в нагрівачах навіть при відборі низькокиплячих фракцій. При цьому виникають труднощі з підбором теплоносія, температура якого повинна бути завжди на 15–20 °С вище найвищої температури низу колони. 
Як донний продукт відводиться висококиплячий залишок — пек. Окрім того, при використанні фракційного випаровування самому тривалому нагріванню піддають найбільш висококиплячі сполуки, які найбільшою мірою схильні до термічних перетворень під час нагрівання. 

У зв’язку з цим при сучасній переробці смоли, як і при переробці нафти, переважно використовують поєднання одноразового випаровування з фракційної конденсацією.
Як видно з рис. 8.1 (б) під час нагрівання у змійовику утворюється парова фаза, яка перебуває в рівновазі з рідкою фазою. 
У парову фазу в співвідношеннях, що визначаються тиском насичених парів за заданих температур, переходять усі компоненти смоли. Одночасно в залишку в співвідношеннях, що визначаються умовами рівноваги, також знаходяться всі компоненти смоли. Таким чином, в пеку може залишатися незначна кількість компонентів легкої фракції. 

Глибина відгону та ступінь переходу компонентів в парову фазу при одноразовому випаровуванні, при тих самих температур вища, ніж при фракційному випаровуванні. 
На рис. 8.2 наведена крива істинних температур кипіння, одержана при чіткому фракціонуванні смоли на лабораторній колоні періодичної дії, та крива однократного випаровування, яка характеризує вплив температури на глибину відгону.

Рис. 8.2. Криві істинних температур кипіння (1) 
та однократного випаровування (2) кам’яновугільної смоли

Парова і рідка фази після змійовика трубчастої печі поділяються в сепараторі (випарнику), де відбувається додатокове випаровування рідкої фази за рахунок тепла перегріву, оскільки в змійовику створюється підвищений тиск парів, а при вході парорідинної суміші у випарник відбувається дроселювання — зниження тиску до атмосферного. 
Оптимальна температура у випарнику 370–390 °С.

Найбільш поширену технологічну схему зневоднення і ректифікації кам’яновугільної смоли наведено на рис. 8.3.
Смола зі сховища 1 насосом 2 подається в першу секцію трубчастої печі 8, де нагрівається до 125 — 140 оС. 
Паросмоляна емульсія з трубчастої печі надходить у випарник I ступені 4, де від смоли відокремлюються пари води і легкого масла. Пари конденсуються в конденсаторі 5, а вода відстоюється від легкого масла в сепараторі 6. Зневоднена смола надходить у ємність 3. 
На всмоктувальну лінію насоса 2 подається розчин соди для забезпечення «содового захисту». Зневоднена смола з ємності 3 насосом 7 направляється в радіантну секцію трубчастої печі 8. На виході з цієї секції парорідинна емульсія за температури 390–405 °С надходить у випарник другого ступеня 9, де суміш пари відділяється від кам’яновугільного пеку, що стікає з донної частини випарника в ємність 10. 


Рис. 8.3. Технологічна схема фракціонування 
кам’яновугільної смоли в одноколонному агрегаті: 
1 — сховище смоли; 2, 7, 16 — насоси; 3 — сховище зневодненої смоли; 
4 — випарник першого ступеня; 5, 12 — конденсатори;  6, 13 — сепаратори; 
8 — трубчаста піч; 9 — випарник другого ступеня; 10 — ємність пеку; 
11 — фракційна колона; 14 — проміжна ємність;  
15, 18 — збирачі; 17 — холодильники

Пари надходять в нижню частину колони ректифікації між 3-ю і 4-ю тарілками. Тут в результаті фракціювання конденсуються і послідовно відводяться у вигляді рідкої фази з тарілок цієї колони друга антраценова фракція (з дна колони), перша антраценова фракція з 9-ї і 11-ї тарілок, поглинальна фракція з 15, 17, 19, 21 і 23-ї тарілок, нафталінова фракція з 27, 29, 31 і 33-ї тарілок і фенольна фракція. 
З верхньої частини колони у вигляді парової фази відводиться легка олива, пари якої разом з водяною парою конденсуються в конденсаторі 12. Поглинальне масло відділяється від води в сепараторі 13. Потім частина масла подається насосом 16 на зрошення колони 11, а надлишок масла відводиться в збірник легкого масла 15. 
Гарячі фракції бічного відбору охолоджуються в холодильниках 17 і направляються в збірники фракцій 18, а друга антраценова фракція, що містить незначну частку пеку є нестабільною, тому на деяких заводах повертається і змішується зі смолою (пунктирна лінія). Подібна технологічна схема використовується і при пере-робці нафти і багатьох інших сумішей висококиплячих продуктів. 
При використанні одноразового випаровування з випарника виходить суміш парів всіх фракцій за температури 370–380 °С. Тим часом температура відбору фракцій становить: відповідно фенольної 170–180 °С, нафталінової 205–210 °С, поглинаючої 250–260 °С, антраценової 280–290 °С. Окрім того, проходячи колону, пари 
фракцій послідовно конденсуються, виділяючи тепло конденсації, що є додатковим джерелом тепла, необхідним для випаровування холодної флегми. 

На відміну від звичайних схем все тепло, необхідне для здійснення процесу ректифікації смоли, подається в колону із зрошу-вальними парами, нагрітими в трубчастій печі. Збільшити резерв тепла можливо лише знижуючи тепловитрати, тобто збільшивши термоізоляцію колони, трубопроводів та інших апаратів.

Вплив бокових відборів в рідкій фазі на чіткість фракціонування смоли можна розглянути на прикладі фракціонування трьох компонентів (рис. 8.4). 
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Рис. 8.4. Фракціонування суміші трьох компонентів: 

а — в системі двох колон; б — на одноколонному агрегаті; 

у — зміцнююча секція; и — вичерпна секція; 

А, В, С—доля відповідного компонента
У класичному варіанті для розділення суміші трьох компонентів встановлюються дві колони (варіант 1). Кожна колона має зміцнюючу і вичерпну секції. Перша призначена для одержання в паровій фазі чистого низькокиплячого компонента А, а друга — для одержання звільненої від компонента А суміші В і С. 

У варіанті 2 суміш всіх трьох компонентів надходить у колону з боковим відбором компонента В. У цій колоні існує зміцнююча секція у2 для відокремлення компонента С від компонентів А і В і зміцнююча секція для відокремлення компонента А від В — у. Таким чином, компоненти А і В будуть звільнені в рамках, забезпечуваних фазовою рівновагою компонентів. Зверху колони може бути відведено достатньо чистий компонент. В той же час вичерпні секції в цій складній колоні відсутні.

Отже, в рідкій фазі компонент В буде утримувати таку кількість компонента А, яка відповідає умовам фазової рівноваги і матері-ального балансу системи (В + А). Відповідно, в компоненті С, відводиться знизу колони, неминучі домішки А і В, тобто С + (А + В).

Саме тому як в нафталіновій, так і в поглинаючій і навіть в антраценовій фракціях містяться низкокиплячі феноли, а нафталін, що википає за температури 218 °С, міститься в помітних кількостях і в поглинаючій, і в антраценовій фракціях. Подібна система поділу ефективна в тих випадках, коли зміст низькокиплячих фракцій невеликий і за умовами фазової рівноваги вони легко відокремлюються від висококиплячих компонентів, тоді низькокиплячі домішки у фракціях, відводяться шляхом бічного відбору, будуть незначними.
Така схема може бути використана, якщо вимоги до якості 
фракцій не дуже жорсткі. Використання багатоколонної схеми фракційної конденсації пов’язано з певними труднощами, оскільки необхідно використовувати значну кількість підігрівачів типу 
трубчастих печей. 

У табл. 8.3 наведені відомості про фракції, одержані при використанні традиційної технологічної схеми (сумарна кількість тарілок колони 48–52).
Склад фракцій, що відводяться шляхом бічного відбору, можна регулювати, змінюючи тарілки, з яких вони відбираються. Тому відбір фракцій передбачається з кількох сусідніх тарілок. Проте можливості такого регулювання обмежені. Більш важливо регулювання кількості продукту, відведеного бічним відбором.
Як відомо, головною умовою надійної роботи апарату безпе-рервної дії є стабільність складу і температур на кожній тарілці апарату. 
Бічні відбори порушують розподіл потоків флегми по висоті колони, роблять роботу апарату нестабільною. Тому використання регуляторів сталості витрати фракцій дозволяє поліпшити роботу апарату і якість фракцій. 

Таблиця 8.3

Характеристика фракцій кам’яновугільної смоли

	Фракція
	Межі википання, оС
	Вихід, %
	Уміст у фракції, %
	Ступінь екстракції, %

	
	
	
	Нафталін
	Феноли
	Основи
	Нафталін
	Феноли

	Легка

Фенольна

Нафталінова

Поглинаюча

Антраценова
   перша

Антраценова
   друга
	До 170

170–210

210–230

230–300

300–360

310–440
	0,6

2,5

10,0

9,5

17,4

8,0
	2,0

18,0

82,0
8,0

2,5

1,5
	0,5

38,0

6,0

1,5

0,7

–
	0,8

6,2

3,8

4,5

6,7

–
	0,12

4,5

82,2

7,6

4,4

1,2
	0,17

52,3

33,0

7,8

6,7

–


Поліпшити якість фракцій можливо при використанні відпарних колон, у яких або при подачі гострої пари, або при циркуляції продукту через трубчасту піч досягається видалення низькокиплячих компонентів. При цьому вміст нафталіну в нафталіновій фракції може бути збільшено до 85–89 % при ступені вилучення його до 87–90 % від вмісту в сировині. 
Для зменшення процесу вторинної конденсації при високотемпературному нагріванні смоли використовують атмосферно-вакуумні-схеми фракціювання, у яких на першій стадії виділяють фракції, що википають до 270–300 °С при атмосферному тиску, а при зниженому тиску виділяються висококиплячі фракції. 
8.1.2. Обладнання для розділення смол та їх переробка

Трубчасті печі являють собою змійовики з труб, розміщені у  вогнетривкій кладці та сполучені між собою. У даний час найбільш поширені трубчасті печі з форсунками і камерою горіння, обігріваються газоподібним або рідким паливом (рис. 8.5). Піч розділена на дві частини — нагрівальна камера 2 і камера конвекції 3, які розділені перевальною стінкою 4. Труби розташовані на стелі камери — стельовий екран 1, на поду камери (подовий екран) 8, 
стінах (пристінні екрани) 7, а також в камері конвекції 3. 

     [image: image156.jpg]



[image: image157.emf] 

2  

1  

3  

4  

7  

9  

6  

5  

8  


                                       а                                                             б
Рис. 8.5. Трубчаста піч камерного типу (а); 
схема трубчастої печі камерного типу (б): 
1 — стельовий екран; 2 — нагрівальна камера; 3 — камера конвекції; 
4 — перевальна стіна; 5 — борова; 6 — димова труба; 
7 — пристінні екрани; 8 — подовий екран;9 — форсунка

Паливо згоряє у форсунках 9. Нагрівання труб стельового, подового та пристінних екранів здійснюється за рахунок випромінювання від факела полум’я. Димові гази надходять через перевальну стінку в камеру конвекції 3 за температури 650–700 °С, охолоджуючись в трубах до температури 300–350 °С, і через борову 5 відводяться в димову трубу 10.

Парорідинну емульсію подають у випарник по дотичній. Для захисту стінки випарника від теплового та гідравлічного ударів часто встановлюють додатковий масивний металевий екран. Ректифікаційні колони обладнані тарілками з круглими капсульними ковпачками для  переливу флегми. Діаметр колон становить 1200–2400 мм і визначає її продуктивність.
Переробка фракцій смоли здійснюється з метою одержання товарних продуктів, якість яких відповідає вимогам стандартів. Легка фракція переробляється спільно з важким бензолом, до якого вона близька за складом. Фенольна фракція використовується як джерело сировини для одержання фенолів, азотистих основ і нафталіну. Іноді відбирається сумарна фенолонафталінова фракція.
У нафталіновій фракції присутня значна частина фенолів, і вона може розглядатися як джерело фенольної сировини. Міститься в ній також значна кількість хінолінових основ, тому з нафталінової фракції виділяють всі три групи продуктів. Поглинальна фракція переважно використовується для приготування олив для уловлювання бензольних вуглеводнів. Поглинальна фракція застосовується також як сировина для одержання хіноліну, ізохіноліну і їх гомологів (важкі піридинові основи). 
Перша антраценова фракція при охолодженні переходить в двофазну систему: рідка фаза — антраценова олива, кристалічна фаза — сирий антрацен. Вихід сирого антрацену становить від 8 до 15 % в розрахунку на антраценову фракцію. 
У тверду фазу переходить близько 50 % антрацену і карбазолу, які містяться в сировині, близько 20 % фенантрену і по 10 % дифеніленоксиду і дифеніленсульфіду. 
Уміст сирих антраценових вуглеводнів, одержаних на донецьких заводах, залежить від вмісту азоту у вугіллі та знаходиться в межах (% мас.): антрацен — 16–25; фенатрен — 20–25; карбазол —     15–27.
Антраценова олива є одним з кращих антисептиків деревини, а сирий антрацен використовується як сировина для приготування антрацену. Надлишок сирого антрацену застосовують в дорожньому будівництві і як компонент низькосортних котельних палив. Значну кількість антраценової фракції (без кристалізації) використовують як сировину для одержання технічного вуглецю (сажі). Таким чином, переробка фракцій зводиться до вилучення фенолів і основ з фенольної, нафталінової і поглинаючої фракцій. З нафталінової фракції виділяють нафталін, а антраценову фракцію на деяких підприємств піддають кристалізації. 
Виділення фенолів і основ із фракцій смоли засноване на їх кислотних і основних властивостях та здатності утворювати з водними розчинами лугів (зазвичай NaОН) та сірчаною кислотою розчинних у воді солей — фенолятів і сульфатів:
C6H5 — OH + NaOH <=> NaO — H5C6 + H2O

Феноли — слабкі кислоти (константи дисоціації Кд = 10–10 – 109), хінолін і ізохінолін — слабкі основи (Кд = 10–10), тому ступінь вилучення їх дещо зменшується внаслідок часткового гідролізу.

Гідроліз може бути пригнічений при використанні надлишку реагенту і застосуванні протитечії. За умовами рівноваги немає принципових обмежень на повне вилучення фенолів або основ з фракцій. Повнота екстракції обмежується умовами масообміну, а лімітуючою стадією є дифузія фенолів (або основ) в оливі. 
Через велику в’язкості олив і низьку концентрацію фенолів у них для поліпшення очищення необхідно або збільшення тривалості екстракції, або дуже інтенсивне перемішування. Однак перемішуванням не можливо інтенсифікувати процес через створення емульсій в оливах, що пов’язано з малим поверхневим натягом на границі поділу олива — лужний розчин. На повноту вилучення фенолів впливає і присутність у фракціях основ, які утворюють у оливі відносно стабільні продукти взаємодії:

Однією з особливостей процесу вилучення фенолів є перехід в лужний розчин нейтральних олив і основ внаслідок так званого сполученого розчинення. Пояснюється це тим, що нейтральні оливи і основи практично нерозчинні у розчинах лугу, але помітно розчинні в розчинах фенолятів. При цьому розчинність тим більша, чим менший надлишок вільного лугу і чим вища концентрація фенолів у фенолятах. Зі збільшенням температури кипіння фенолів зростає розчинність олив у фенолятах. 
Отже, якщо взяти розчинність нейтральної оливи у водному 
розчині феноляту найпростішого оксибензолу (Ткип = 180 оС) за 1,00, то у фенолятах м-крезолу (Ткип = 203 °С) вона становить 1,96, вищих фенолів (Ткип = 230–245 °С) — понад 4,00.

Емульгування нейтральних олив посилюється при збільшенні концентрації лугу, в’язкості олив і терміну їх зберігання перед 
екстракцією. 
Смолисті речовини, що утворюються при зберіганні олив, стабілізують емульсії. Зменшення виносу олив в розчини фенолятів і сульфатів — одне з найбільш важливих завдань, так як вилучення олив з розчинів пов’язано зі значними труднощами, а домішки їх після виділення фенолів і основ з розчинів переходять в одержані концентрати, забруднюючи їх. Тому, для для екстракції фенолів і основ із свіжоодержаних фракцій, використовують лужні розчини концентрацією 8–10 % і розчин кислоти концентрацією 20–30 %. Для зменшення в’язкості фракції екстракцію проводять за температури 60 °С.

Щоб зменшити несприятливий вплив взаємодії фенолів і основ, найчастіше використовують триступеневу очистку олив, причому якщо у фракції міститься більше фенолів, ніж основ, то очищення здійснюється за схемою основа — кислота — основа; якщо ж більше основ, то застосовується схема кислота — основа — кислота. Застосовують так само і двоступеневу схему. Очистка фракцій на більшості заводів здійснюється в апаратах безперервної дії — 
кульових змішувачах, у вертикальних порожнистих екстракторах і екстракційних колонах із сітчастими тарілками. Ефективність цих апаратів невисока. Однак застосування протитоку забезпечує повне вилучення фенолів і ефективне використання лугу.

Для знефенолювання використовується значний надлишок лугу. Витратний коефіцієнт 100 %-го NaOH становить 0,5 т/т фенолів, або 140 % від стехіометрії. За цих умов залишковий вміст фенолів в маслах становить 0,7–1,0 % (мас.). При цьому свіжий розчин лугу застосовується для промивки частково знефеноленої фракції, а свіжа фракція фенолятів промивається розчином, що містить великий надлишок лугу.

Більш ефективним апаратом для екстракції фенолів є центро-біжні екстрактори, що характеризуються наявністю декількох ступенів екстракції і великими зустрічними швидкостями потоків, що забезпечує активний масообмін і високу рушійну силу поділу фаз. Однак, при використанні цих апаратів необхідно жорстко обмежувати зміст механічних домішок у маслах і розчинах реагентів. 
Переробка фенолів і основ здійснюється централізовано. Основними операціями при переробці фенолятів є очищення від нейтральних олив і основ шляхом екстракції низькокиплячими оливами або віддувки їх водяною парою; розкладанням фенолятів діоксидом вуглецю з наступною каустифікацією розчину соди.
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До недоліків цієї схеми відносяться значні капітальні витрати і утворення великих об’ємів стічних вод та дрібнодисперсного шламу карбонату натрію.

Останньою операцією є зневоднення і ректифікація виділених фенолів у системі високоефективних колон (60–100 тарілок) у вакуумі з одержанням чистих фенолів і вузьких фракцій гомологів фенолу. 
Коксохімічна промисловість донедавна була єдиним постачальником крезолів і ксиленолів, потреба в яких значно перевищувала їх ресурси в коксохімічній сировині. 

Ці матеріали мають унікальні властивості порівняно з продуктами, що одержують із синтетичного фенолу — підвищену термостійкість, водостійкість, механічну міцність і кращі діелектричні характеристики смол і лаків, високу селективність отрутохімікатів. Дефіцит крезолів і ксиленолів зменшуватиметься у міру освоєння виробництва синтетичних крезолів і ксиленолів.
Високий вміст нафталіну в нафталіновій фракції, а також найвища, порівняно з усіма домішками, температура його кристалізації сприяє тому, що метод кристалізації став найбільш поширеним методом переробки нафталінової фракції. При кристалізації фракцій, що містять 50–65 % нафталіну, на колонах невисокої ефективності в тверду кристалічну фазу переходить переважно нафталін, а домішки залишаються в рідкій фазі, які відокремлюють центрифугуванням. Повнота вилучення нафталіну до 40–45 % від вмісту його у фракції. До того ж нафталін не вдається повністю звільнити від тіонафтану, що утворює з ним змішані кристали.

Кристалізація нафталіну ускладнюється при застосуванні більш ефективних ректифікаційних колон. При вмісті в сировині 80–90 % нафталіну кристалізація призводить до утворення твердого агломерату, причому олива або повністю сорбується на поверхні кристалів, або розмішується у міжкристалічному просторі. Для виділення оливи цієї системи на більшості заводів використовують пресування під тиском на гідравлічних пресах (рис. 8.6).

Процес здійснюється за температури 55–60 °С, що дозволяє обмежитися тиском 35–45 МПа. У цьому випадку в’язкість оливи зменшується і полегшується виділення його з маси кристалів. Однак, при цьому збільшуються втрата нафталіну в результаті його розчинення в оливах. 
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Рис. 8.6. Барабанний кристалізатор-прес (а) 
(одержання технічного пресованого нафталіну); 

схема барабанного кристалізатора-прес (б): 
1 — барабанний кристалізатор; 2 — піддон; 3 — ніж для зняття 
нафталінової корки; 4 — привід мішалки; 5 — мішалка; 
6 — клапан; 7 — обертаюча станина; 8 — поршень низького тиску; 
9 — гільза преса; 10 — поршень високого тиску; 11 — пресована пульпа; 
12 — траверса; 13 — привід виштовхувача

Тому оливи, що виділилися при пресуванні  (пресові відтоки) на заводах Донбасу містять лише 60 % нафталіну і до 6 % тіонафтену.

Відтоки переробляють для одержання концентрованої нафталінової фракції шляхом окремої кристалізації, або на деяких заводах повертають в смолу.
Технологічною схемою передбачається кристалізація фракції на поверхні барабанного кристалізатора, перемішування одержаного кристалічного агломерату в мішалці, звідки нагріта до температури пресування маса порціями поступає в гільзи 9 автоматичного преса.
У цьому апараті здійснюються послідовне дозування заданої кількості нафталіновмістної маси; закриття гільзи преса 9 і уста-новка гільзи під поршнем високого тиску 10, пресування, що супроводжується витісненням оливи через перфоровані пластини, що утворюють стінки гільзи, та установка гільзи 9 над поршнем низького тиску 8, видача брикету і очистка гільзи.
У пресованому нафталіні залишається 29–37 % тіонафтену. З метою одержання сировини, придатної для одержання фталевого ангідриду, тобто вільного від ненасичених сполук, розплавлений пресований нафталін відстоюють при підвищених температурах з подальшою дистиляцією або адсорбційною очисткою від продуктів термічної полімеризації.

Принциповим недоліком схем кристалізації є застосування складних, дорогих і незручних в обслуговуванні гідравлічних пресів. Окрім того, 30–40 % нафталіну переходить у пресові відтоки. 

Шляхом додаткової переробки цих відтоків вдається збільшити вихід нафталіну до 70–75 % від змісту його у фракції, однак при цьому значно зростають економічні витрати.

Складність і недосконалість кристалізаційних схем переробки нафталінових фракцій змусили технологів звернути увагу на застосування дистиляції і ректифікації для одержання технічного нафталіну, придатного для виробництва фталевого ангідриду і здатного замінити пресований нафталін у виробництві чистого нафталіну.

Дистиляції і ректифікації повинна передувати обробка сировини з метою полімеризації потенційних смолоутворень — ненасичених сполук та індолів. Для цього нафталінову фракцію, попередньо звільняють від фенолів та основ, обробляючи 75 %-ою сірчаною кислотою. Під час подальшої дистиляції цієї фракції одержують «дистильований нафталін», який містить 93 % нафталіну, 1,1 %  тіонафтену, приблизно 5 % метилнафталінів, 0,3 % ненасичених сполук (індол відсутній). Такий продукт з високим виходом окиснюється у фталевий ангідрид. 
Збільшення вмісту метилнафталіну до 7–8 % при одночасному зменшенню вмісту нафталіну до 89–90 % покращують окиснення сировини у фталевий ангідрид.

Недоліками такої схеми є застосування сірчаної кислоти, тому перспективною вважають попередньо окисну або каталітичну полімеризацію смолоутворювачів при обробці сировини перед дистиляцією.

Шляхом ретельної ректифікації в системі двох ефективних колон можна одержати з попередньо обробленої сировини 97–98 % нафталін з вилученням до 90–95 % нафталіну від змісту його у вихідній фракції. Продукт, одержуваний при ректифікації малосір-чистої сировини, відрізняється від пресованого нафталіну меншим вмістом ненасичених сполук і метилнафталіну, але дещо підвищеним (до 1,0 %) вмістом тіонафтену. При фракціонуванні смоли, одержаної з сірчистого вугілля, вміст тіонафтену сягає 3,5–4,0 %. Технологія ректифікації та дистиляції має переваги перед кристалізаційними схемами завдяки простоті керування, відсутності відходів, більш високим ступенем вилучення нафталіну і можливістю створення установок великої одиничної потужності та низькою собівартістю продукції.

Проте ні кристалізаційні, ні ректифікаційні схеми не дозволяють одержати нафталін, вільний від тіонафтену і залишків ненасичених сполук. Тіонафтен мало відрізняється від нафталіну за температурою кипіння (відповідно 218,0 і 221,2 °С) і, крім того, утворює з нафталіном змішані кристали. Лише при проведенні тонкої ректифікації в колонах, а також рідинної екстракції можливо одержати практично чистий нафталін і концентрат тіонафтену. Однак, ці методи дуже складні, енергоємні і можуть використовуватися лише у виняткових випадках. Реально, з усіх методів очистки використовують або гідрогенізаційну, або сірчанокислотну очистку.

Гідрогенізаційні схеми відрізняються від аналогічних схем очистки бензолу тим, що необхідно вживати заходи для запобігання побічного утворення продуктів гідрогенізації нафталіну. Процес здійснюють при тиску 2 МПа на алюмокобальтмолібденовому каталізаторі за температури 530 °С. Сировиною може бути як вузька, так і звичайна (31–85 %-ва) нафталінова фракція. 
При цьому з виходом до 92 % одержують нафталін з температурою кристалізації 80,3 °С, що містить 0,0005 % тіонафтену.

Хоча переваги гідрогенізаційного очищення безперечні, використання будь-якої сировини, включаючи нафталінові фракції, відсутність відходів і висока якість продукції, однак значна енергоємність, великі капітальні витрати роблять раціональним застосування цієї технології лише на великих установках.

При використанні невеликих установок застосовують очищення від тіонафтену шляхом його сульфування

або селективну очистку при алкілуванні тіонафтену ненасиченими сполуками

або проводять каталітичний процес конденсації тіонафтену з альдегідами (переважно з формальдегідом) з наступною ректифікацією.

Як вихідний матеріал для сірчанокислотного очищення використовують пресований нафталін. Селективність процесів порівняно невелика, тому в продуктах залишається до 0,2–0,3 % тіонафтену. Великі і втрати нафталіну, що сягають до 8–12 % від вмісту у по-чатковій сировині та значні відходи виробництва — відпрацьована сірчана кислота, забруднені стічні води. 
Формальдегідний метод має переваги перед двома попередніми процесами, що виражаються у більшій селективності взаємодії тіонафтену з формальдегідом, а отже, менших втратах нафталіну       (7–8 %). 
Ця схема очищення може застосовуватися для переробки сировини, що містить до 0,6–0,8 % сірки. Технологічний процес складається з таких стадій: 
· зневоднення та очищення від ненасичених сполук при додаванні 82–95 %-ої сірчаної кислоти в кількості 4–5 % від маси сировини;

· відстоювання кислоти; 

· додавання формальдегіду або параформу (твердого олігомеру формальдегіду) у кількості до 2 мас. % від сировини (каталізаторами конденсації є розчинені в нафталіні сульфокислоти тіонафтену і нафталіну, що утворилися на стадії осушення і полімеризації); 
· нейтралізація розчином лугу після попереднього промивання водою;
· ректифікація нейтралізованого продукту з відбором чистого нафталіну.

Сірнокислотний і формальдегідний методи очищення нафталіну поки ще використовуються в промисловості. Однак вони не відповідають вимогам, що ставляться до сучасних технологічних процесів, що пояснюється великими втратами сировини, недостатнім ступенем очищення, утворенням великої кількості неутилізованих відходів.

Найбільш перспективним є застосування гідрогенізаційних методів очищення нафталіну на централізованих установках.

На деяких підприємствах здійснюється переробка антраценової фракції з одержанням антраценової оливи та сирого антрацену. Особливостям кристалізації антраценової оливи є дуже висока в’язкість продукту і близькість структури і властивостей твердої та рідкої фаз. В’язкі продукти, подібні антраценовій оливі, мають внутрішню анізотропію, що призводить до формування у рідкій фазі своєрідних кристалоподібних фрагментів. Тому, антраценова фракція при кристалізації легко утворює переохолоджені розчини, а кристали мають невеликі розміри і сорбують велику кількість рідкої фази, що значно ускладнює їх відділення від оливи, тому доцільно піддавати кристалізації лише вузьку і антраценову фракції. На деяких заводах з метою зниження в’язкості до неї додають як розчинник поглинальну фракцію.

Особливості антраценової фракції впливають на схему і апаратурне оформлення процесу переробки. Переробка антраценової фракції здійснюється за схемою механічний кристалізатор — центрифуга. Фракція за температури 70–85 оС надходить в меха-нічний горизонтальний кристалізатор, що забезпечений лопатковою мішалкою, який через стінку охолоджується повітрям і стікаючою по його поверхні плівкою води. Після 20–25 год. охолоджену з кристалізатора пульпу подають на автоматичну центрифугу циклічної дії. Тут при безперервному обертанні барабана послідовно здійснюються чотири операції; завантаження барабана пульпою 
(1 хв), власне центрифугування (4–5 хв), вивантаження осаду 
(0,2–1 хв), промивка сита гарячою оливою для видалення налипших дрібних кристалів (1 хв).

Сирий антрацен та антраценова фракція використовуються для одержання індивідуальних речовин. 
8.1.3. Технологія смол, одержаних з інших процесів 
термічної переробки вугілля

Відомості про склад інших смол процесів термічної переробки показують, що їх не можна переробляти з одержанням того ж асортименту продуктів, який одержують з кам’яновугільної смоли. У той же час ці смоли не можуть бути перероблені подібно нафті через високий вміст кисневмісних сполук і ненасичених вуглеводнів.

Фракціонування первинних смол за технологією, аналогічною дистиляції кам’яновугільної смоли, дозволяє одержати легку, се-редню, важку фракції і пек. З легкої та середньої фракцій одержують феноли та основи, а нейтральну частину використовували як бензин і дизельне паливо, але дуже низької якості. Виникає необхідність очищення їх від сірчистих і ненасичених сполук. 
При сучасних вимогах до якості моторних палив необхідно використовувати гідрогенізаційні схеми переробки цих фракцій, але за умов виробництва високоякісних палив із нафти відпадає необхідність в їх використанні, тому цю нейтральну частину смоли доцільніше використовувати як котельне паливо.
Важку фракцію без переробки застосовували як шпалопросочувальну оливу, але з переходом на залізобетонні шпали необхідність в ній також відпала.
Високий вміст фенолів у фракціях смоли (до 30–45 %), а також обмежений вміст у цих фенолах цінних низькокиплячих продуктів призвело до використання метанолу для екстракції фенолів. При цьому водний розчин метанолу (65–75 %) вилучає з фракцій також 10–15 % нейтральних олив. Тому проводять додаткову екстракцію нейтральних олив бензином з метанольного екстракту. Регенерація бензину і відгонка метану і води від фенолів здійснюються на звичайних ректифікаційних установках.
Така технологія очищення дозволяє обійтися без використань значних кількостей неорганічних реагентів, вона простіша і легко вписується в звичайну технологію переробки смол. Однак схема процесу досить складна і енергоємна, оскільки феноли забруднені нейтральними та кисневмісними сполуками. 
Унаслідок високого вмісту у фенолах складних сумішей висококиплячих фенолів непростою виявляється і переробка фенолів низькотемпературних смол, так як висококиплячі феноли не 
знайшли широкого застосування.

Складність складу одержуваних в теперішній час сланцевих смол призводить до того, що серед продуктів, виготовлених з них переважають паливні суміші, дорожній бітум, змащувачі ливарних форм, лаки.

Особливістю первинних смол є їх мала термічна стійкість, тому для фракціонування цих смол використовують двоступеневі атмосферно-вакуумні схеми. При конденсації парогазової суміші, одержаної при енерготехнологічній переробці, відділяють окремо важку (60–65 %) і легко-середню (35–40%) смолу. Важка смола більш ніж на 50 % складається з асфальтенів і карбідів (α2 і α1 — фракції), у тому числі, не менше 10–15 % твердих частинок вугілля і напівкоксу, які потрапляють до реактора з газом. Висока в’язкість важкої смоли і дуже малі розміри частинок твердої фази ускладнюють виділення фусів зі смоли.
8.2. Використання та переробка кам’яновугільного пеку
Характеристика пеку. Кам’яновугільний пек найбільш великотоннажний продукт переробки смоли — являє собою суміш конденсованих ароматичних вуглеводнів та гетероароматичних сполук з числом кілець в молекулі чотири і більше. Пек розглядають як своєрідну переохолоджену систему істинних і колоїдних розчинів. Цим пояснюється відсутність певної температури застигання, а також дуже різка зміна в’язкості пеку при коливаннях температури.

Пек — анізотропна рідина, що володіє певною внутрішньою структурою. Відрізняючись високою реакційною здатністю, компоненти пеку при нагріванні і навіть при зберіганні здатні до реакцій поліконденсації з накопиченням високомолекулярних продуктів ущільнення. 
Фізико-хімічні властивості пеків залежать від якості вихідної кам’яновугільної смоли і умов її переробки. 
Так, підвищення температури смоли або збільшення тривалості її нагрівання призводить до накопичення в смолі та у пеку високомолекулярних продуктів.

Якість пеку оцінюється такими показниками, як вихід летких речовин, зольність, температура розм’якшення, а також груповий склад. Останній характеризується виходом фракцій пеку, розчинних у різних органічних розчинниках. 

У табл. 8.4 наводяться деякі характеристики цих групових складових.

Компоненти α-фракцій перебувають у пеку частково у вигляді колоїдного розчину.
Залежно від температури розм’якшення пек поділяють на м’який (40–55 °С), середньотемпературний (65–90 °С) і твердий (понад 90 °С).
Таблиця 8.4

Характеристики групових складових пеку
	Фрак-ція
	Розчинник
	Властивості і склад

	γ
	Петролійний ефір
	Поліциклічні сполуки з 4–6 кільцями

	β
	Бензол
	Ті самі, з 8–10 кільцями і молекулярною масою 350– 450

	α2
	Хінолін
	Висококонденсовані сполуки невстановленої структури

	α1
	–
	Ті самі, з молекулярною масою в декілька разів більшою, ніж α2-фракції, а також частинки графіту, вугілля, коксу і комплекси неорганічних речовин і поліциклічних ароматичних вуглеців


Для одержання малозольного пекового коксу використовують спеціальний високотемпературний пек з температурою розм’як-шення 130–150 °С. 
Нарешті, при приготуванні лаків для ливарного виробництва застосовують надтвердий пек з температурою розм’якшення понад 200 °С.

Кам’яновугільний пек застосовується насамперед у виробництві вуглеграфітових матеріалів. Так, основними споживачами пеку є виробництво пекового коксу — до 42,5 %, виробництво вуглегра-фітових матеріалів (як зв’язуюча речовина) — до 47,5 %, близько 
1 % — виготовлення покрівельних матеріалів, 4 % — одержання дорожніх смол. Значна кількість пеку додається у шихту для коксування (спікаюча присадка), використовується при брикетуванні вугілля, приготуванні формованого коксу.

Кам’яновугільний пек з температурою розм’якшення 65–90 °С широко використовується як зв’язуючий і називається електродним пеком. Такий пек повинен характеризуватися достатньо високим коксовим числом і спікливістю, щоб пов’язувати вуглеграфітовий виріб в єдиний моноліт, і в той же час бути досить пластичним. 
Спікливість визначається α2-фракцією, а пластичність і в’яжучі властивості — γ- і β-фракціями. Основні вимоги до зв’язуючого пеку визначаються Державними стандартами (табл. 8.5).

Таблиця 8.5

Вимоги до зв’язуючого пеку
	Показники якості
	Марка А
	Марка Б
	Марка В

	Температура розм’якшення, °С
	65–70
	67–73
	85–90

	Вміст, %:

	  α2-фракція
	24–28
	25–31
	31

	  α1-фракція
	6,5–7,2
	8
	12

	Вихід летких речовин, %
	59–63
	58–62
	53–67

	Густина, кг/м3, не більше
	Не нормується
	1300
	1320

	Зольність, % не більше
	0,3
	0,3
	0,3


Пеки, що відповідають цим вимогах, одержують з м’яких або середньотемпературних пеків, що мають невисоку зольність і містять α-фракції. При достатньому фракціонуванні смоли одержаний пек буде відповідати за якістю електродному пеку без додаткової обробки.

Якщо середньотемпературний пек не відповідає зазначеним вимогам, найчастіше через присутність низькокиплячих компонентів, то їх необхідно або видалити, або перевести у високомолекулярні речовини шляхом поліконденсації. 

Для цього використовують термічну обробку за температури           350–450 °С або окиснювану поліконденсацію (поєднання нагрівання з подачею в апарат повітря). Температура нагрівання і тривалість його впливають на груповий склад пеку. При цьому відбувається перехід  γ-складової в β-, а β- в α-складові.

Одержаний пек повинен відрізнятися високим вмістом α2- і 
β-фракцій і можливо меншим α-фракції, яка знижує пластичність пеку і якість коксу при піролізі зв’язуючого. Бажано і зменшення вмісту γ-фракції, яка збільшує плинність пеку і є носієм канцерогенних властивостей пеку.

Електродний пек направляється споживачам в гранульованому вигляді. Для цього пек через спеціальне сито цівками виливають у воду, де він застигає. Гранули збирають із дна ванни пластинчастим транспортером і завантажують у вагони. У теперішній час велика кількість пеку направляється споживачеві в рідкому стані в спеціальних теплоізольованих цистернах.

Виробництво пекового коксу здійснюється в пекококсових цехах, які включають відділення пекопідготовки, блоки коксових печей і відділення охолодження газу та конденсації смоли. Основою для виготовлення пекового коксу є високотемпературний пек, одержаний при окиснювальній поліконденсації суміші средньотемпературного пеку, пекової смоли, що утворюється при коксуванні пеку, а також важких пекових дистилятів.

Застосування саме високотемпературного пеку дозволяє збільшити термін служби печей, а також підвищити їх продуктивність. Це пояснюється тим, що, по-перше, вихід летких при коксуванні високотемпературного пеку не 60 % (як у середньотемпера-турного), а близько 40 %, тобто в 1,5 разу збільшується вихід коксу в розрахунку на 1 т завантаженого в піч пеку. По-друге, при завантаженні в коксову камеру средньотемпературного пеку починається його інтенсивний піроліз, що призводить до різкого охолодження кладки. При використанні високотемпературного пеку це явище буде менш помітним. З рідкого пеку, проникаючого в тріщини кладки, виділяються гази, він спучується. При цьому виникають сили, які розширюють тріщини. Зменшення виходу летких знижує і цей вплив. У зв’язку зі сказаним при використанні високотемпературного пеку блоки пекококсових печей перекладають через 5–8 років, тоді як при використанні середньотемпературного пеку потреба в перекладці виникає через 1,5–2 роки.

Традиційно обробка пеку повітрям відбувається в каскаді термоізольованих кубах — реакторах.

Середньотемпературний пек подається в нижню частину першого реактора, сюди ж надходить і важка частина пекової смоли. Повітря потрапляє в реактор через барботер. 
Пек перетікає з одного реактора до іншого, а утворений високотемпературний пек збирається в приймачеві, звідки у рідкому вигляді надходить на завантаження в пекові печі.

Відпрацьоване повітря очищається від пекових дистилятів в скрубері і конденсаторах, проте в ньому залишається значна кількість парів поліциклічних канцерогенних вуглеводнів. Тому далі воно прямує в печі опалювання, або краще, в реактори каталітичного окиснення органічних домішок.

Вихід високотемпературного пеку становить 87–92 % маси вихідного середньотемпературного пеку, а витрата від 90–100 м3/т вихідного пеку. Вміст кисню у вихідному відпрацьованому повітрі становить 6–8 %. Температура процесу 340–380 оС.

Застосування апаратів тонкошарового окиснення або окиснення в емульсіях дозволяє в 30 разів скоротити тривалість окиснення і значно зменшити розміри відділення пекопідготовки.

Процес коксування пеку, відрізняється від коксування вугільних шихт. При коксуванні високотемпературного пеку утворюється понад 64–67 % пекового коксу, 23–28 % смоли і 7–8 % газу. Великий вихід летких продуктів і низька газопроникність рідкого пеку призводять до його інтенсивного спучування. Кладка пекококсових печей знаходиться в дуже жорстких умовах: рідкий пек проникає в нещільності кладки і швидко відкладається вуглець на вогнестійкій кладці. При завантаженні пеку за рахунок інтенсивного відводу тепла різко знижується температура стінок камер. Леткі продукти піддаються активному піролізу в підсводовому просторі печі, в результаті чого на стінках відкладається велика кількість пірогенетичного графіту. Цей несприятливий процес посилюється також внаслідок великої усадки завантаження і відповідного збільшення об’єму підсводного простору.

Пекококсові печі подібні до звичайних коксових печей, але мають ряд конструктивних відмінностей, обумовлених властивостями пеку: розміри камери коксування зменшені, довжина 13,12 м, висота 3 м, ширина 0,45 м, повний об’єм камери 17,0 м3, корисний об’єм 12 м3. Завантаження камери становить 16,5–18,5 т пеку. 
Рівень обігріву знижений до 0,7–0,9 м.
Кладка виконана з урахуванням збільшення її в період експлуатації. Стіни камери мають велику товщину (170 замість 105 мм) і виконані з додатковою перев’язкою швів. У перекритті кладки є отвори для завантаження рідкого пеку, подачі пари і газу на знеграфічування. Центральна перегородка регенератора, що розділяє різнойменні потоки, виконана масивною, герметичною. Основа стояків має більший діаметр.
Температура в обігрівальних простінках сягає 1240 °С з машинної і 1260 °С з коксової сторони. Період коксування становить 
17,5 год. Печі згруповані в блоки по п’ять-сім печей. Термін служби пекококсових печей від 2,5 до 10 років. Помітні руйнування кладки пекококсових печей починаються після 6–8 місяців експлуатації. 
Найбільші руйнування спостерігаються у цеглин, розташованих на ділянці найбільш низьких температур і в зоні горизонтального збірного каналу.

Безперервне завантаження печей рідким пеком здійснюється протягом 3–5 год. Збільшення тривалості завантаження печей пеком з поступовим зменшенням швидкості його подачі розширює (за часом) період інтенсивного виділення летких продуктів з коксового пеку і тим самим знижує його спучування і зменшує навантаження на кладку. Оптимальною вважають подачу пеку по центру камери, що забезпечує більш рівномірне прогрівання коксового пирога по довжині печі. На більшості заводів застосовують мокре гасіння пекового коксу. 
За аналогією одержання нафтового коксу розглядають можливість приготування пекового коксу з м’якого пеку методом сповільненого коксування, що передбачає нагрівання пеку в трубчастій печі до 490–540 °С і подачі його в неопалювану камеру великого діаметра. Тут відбувається формування пекового напівкоксу, який періодично вивантажується з камер за допомогою гідрорізака і після зневоднення піддається прокалюванню на окремій установці. Цей процес не має переваги перед традиційним методом коксування пеку в камерах щодо якості коксу. 

Леткі продукти, що утворюються при коксуванні пеку, так само, як у звичайних коксових печах, охолоджуються водою в стояках та газозбірнику. Газ після сепаратора надходить в холодильники, зрошувані водою, а потім за допомогою нагнітача подається в газопровід коксового газу. Характеристика продуктів коксування пеку: пекова смола густиною 1190 — 1220 кг/м3, з умістом α-фракції 6–8 %, відгону до 360 °С — 4–6 % та пековий газ складу (% об.):
Н2  — 78,2; СН4 — 10,7; N2 — 4,9; CO — 3,0; СО2  — 1,7; О2  — 1,0;            СНn  — 0,4. 
Вихід цих газів становить 280 м3/т пеку, густиною — 0,3 кг/м3 та нижчою теплотою згоряння — 12,9 МДж/м3.

Коксохімічна промисловість виробляє пековий кокс трьох марок, що відрізняються вмістом золи (від 0,3 до 0,5 %), сірки (від 0,3 до 0,7 %), вологи, виходу летких речовин, питомим опором.


1. Схарактеризуйте високо- і низькотемпературні смоли переробки твердих горючих копалин. 

2. Яка технологія поділу високо- і низькотемпературних смол переробки твердих горючих копалин?
3. Схарактеризуйте фракції кам’яновугільної смоли.

4. Якими методами очищають кам’яновугільні смоли?
5. Яке обладнання використовують для розділення високо- і низькотемпературних смол та для їх подальшої переробки?
6. Що таке кам’яновугільний пек? Яка технологія його переробки та напрями використання?


9.1. Перспективи виробництва синтетичного палива
Н

а теперішній час виробництво енергії та хімічних продуктів базується традиційно на нафті і газу. Розвиток автомобільного та авіаційного транспорту можливий лише при використанні як джерела енергії вуглеводневого палива. Крім того, розвиток хімічної промисловості призводить до того, що споживання рідкої і газоподібної вуглеводневої сировини для хімії стає в перспективі порівнянним із споживанням його в енергетиці.

Запаси легкодоступних нафти і газу обмежені і при теперішніх темпах їх споживання можуть бути вичерпані за 25–30 років. Крім того, неминуче збільшення вартості продуктів, одержаних з нафти і газу. У зв’язку з тим, що основні галузі промисловості потребують вуглеводневу сировину, причому ця потреба з роками зростатиме, необхідно знайти нові джерела для виробництва вуглеводневої сировини, рівноцінної нафті і природному газу, з інших видів природних копалин. За оцінками економістів, виробництво синтетичного рідкого палива і хімічних продуктів з вугілля і сланців стане економічно виправданим у XXI ст. Для вирішення таких важливих технічних проблем вже нині необхідна розробка складного 
комплексу хімічних та інженерних задач.

Одержання рідких і газоподібних палив з вугілля має досить довгу історію. Виробництво горючих газів з вугілля було організовано ще наприкінці XVIII ст. Передусім з метою приготування так званого «світильного» газу. 

У XIX ст. газові заводи, головним призначенням яких було приготування газу для освітлення і обігріву, були побудовані у всіх великих містах північної півкулі. 
Починаючи з другої половини XIX ст. при багатьох промислових підприємствах були побудовані газогенераторні станції, на яких шляхом газифікації твердих палив отримували генераторний газ, що використовувався як паливо для обігріву печей і різних інших технологічних установок. 

Ще у XIX ст. невеликі кількості рідких палив одержували зі смол піролізу вугілля, головним чином смол напівкоксування.

Проте з кінця XIX ст. після винаходу двигунів внутрішнього згоряння почався інтенсивний розвиток процесів переробки нафти з приготуванням широкого асортименту палив.
Промислове виробництво синтетичних рідких палив було організовано в значних масштабах в 30-ті роки XX ст. у Німеччині, яка володіла великими запасами дешевого бурого вугілля. 

У 1943–1944 рр. працювало 14 промислових установок, на яких здійснювалася каталітична гідрогенізація під тиском бурого і кам’яного вугілля, буровугільних і кам’яновугільних смол. 
Сумарна продуктивність установок сягала 4 млн т на рік. Крім того, працювали установки по виробництву вуглеводнів із СО і Н2, одержуваних при газифікації вугілля, сумарною продуктивністю близько 600 тис. т/рік.
У період (1946–1952 рр.) установки з виробництва рідких і газоподібних палив з твердих палив були побудовані в ряді країн. Однак після відкриття та освоєння великих родовищ нафти і природного газу переважна частина установок була закрита. 
Природно, що виробництво синтетичних рідких і газоподібних палив в кінці XX — на початку XXI ст. будуть принципово відрізнятися від виробництв, які працювали в 1930-ті роки. 
По-перше, за ці роки незмінно збільшилася потреба в паливі, тому зростатимуть потужності окремих установок і підприємств. Якщо найбільша продуктивність установок гідрогенізації в довоєнні роки в Німеччині становила 600 тис. т/рік, то в перспективі заводи синтетичних палив повинні бути за продуктивністю близькі до сучасних нафтопереробних заводів (10–15 млн т/рік).

Підприємства з виробництва синтетичних рідких і газоподібних палив будуть створюватися на новій технічній основі з урахуванням новітніх досягнень нафтопереробної, хімічної, металургійної промисловості та теплоенергетики.

Навіть для одержання мазуту з твердих палив необхідно розщепити молекули органічної маси вугілля або сланцю на кілька десятків фрагментів, в 2–4 рази збільшити кількість атомів водню, що припадають на 1 атом вуглецю, видалити золу, воду, кисень, сірку, азот.

Горючі сланці відрізняються від вугілля значно вищим атомним співвідношенням Н/С, що дозволяє вважати їх сприятливою сировиною для приготування синтетичних рідких палив, однак у той же час використання сланців ускладнено через їх високу зольність.

Для одержання синтетичних палив з органічної маси вугілля і сланців існують різні методи, які можна умовно розділити на три основні групи. Перша з них припускає прямий гідрокрекінг вугілля або керогена сланцю. При високому тиску водню і в присутності каталізатора відбувається розщеплення органічної речовини вугілля і насичення уламків молекул воднем. 
Для здійснення цього процесу необхідне попереднє підготування вугілля — дроблення, сушка та гомогенізація шляхом змішування вугілля з важкою оливою. Процес здійснюється в декілька стадій. Після першої стадії гідрогенізації від рідких газоподібних продуктів відокремлюють шлам, що містить стійкі компоненти вугілля, не здатні до зрідження, а також золу і каталізатор. 
Цей шлам піддають переробці (наприклад, шляхом піролізу) з приготуванням газу, смоли і напівкоксу. Останній потім або піддають газифікації, або спалюють. Можлива і безпосередня газифікація шламу з одержанням газу, що переробляється у водень, і золи.

При подальшій переробці продуктів першої стадії гідрогенізації можливо одержати будь-які види палив і вуглеводневих продуктів.

Будь-яка схема гідрогенізації вугілля включає виробництво водню.

До цієї групи методів можна віднести і термічне розчинення вугілля і сланцю, що полягає в обробці органічними розчинниками за температури до 400 °С. У цих умовах відбувається розщеплення органічної маси вугілля або сланцю в процесі диспропорціонування водню між молекулами розчинника і уламками молекулярної органічної маси вугілля або сланцю. При цьому утворюються беззольні матеріали, придатні для використання як бітуми, палива, сировина для виробництва замінників нафтового коксу.

Інший шлях одержання рідких палив — термічний розклад вугілля або сланцю з одержанням смоли і газу. При цьому велика частка (60–70 %) органічної маси переходить у твердий залишок, який частково використовується для одержання водню (методом газифікації), а частково — як технологічне або енергетичне паливо. Вихід смоли при піролізі вугілля не перевищує 15–20 % від орга-нічної маси. Значно більш високий вихід смоли досягається при термічному розкладанні горючих сланців. У цьому випадку в смолу перетворюється до 70–75 % органічної маси вихідного палива.

При термічному розкладанні відбувається перерозподіл водню між твердим залишком і летючими продуктами. Відношення Н:С в смолі і газі значно вище, ніж у вихідному паливі. Однак смола не є готовим рідким паливом, рівноцінним продуктам нафтопереробки через недостатню стабільності, меншого відношення Н:С і високого вмісту кисню. 

Для приготування палив, рівноцінних нафтовим, необхідна гідрогенізаційна переробка смол.

Інший шлях — газифікація твердого палива з подальшою переробкою газу. Існує багато варіантів цього напрямку переробки, що призводять до одержання газів з невисокою теплотою згоряння, близьких за властивостями до природного газу. Найбільш поширеним методом переробки є парокиснева газифікація з одержанням СО і Н2. Ця суміш може бути використана для синтезу метанолу, сумішей спиртів, насичених і ненасичених вуглеводнів, для виробництва водню. Можливе виробництво бензинів шляхом переробки одержаних з СО і Н2 метанолу та сумішей спиртів.

Газифікація твердих горючих копалин є обов’язковою складовою частиною будь-яких схем виробництва синтетичних палив і як джерело водню, і як засіб утилізації твердих відходів, шлаків та напівкоксу. Серед чисельних розроблюваних прийомів переробки твердих горючих копалин з метою приготування рідких і газопо-дібних палив використовуються і комбіновані  процеси. Наприклад, гідрогазифікація — це газифікація в присутності надлишку водовмісного газу, гідропіроліз, у якому поєднується піроліз з 
частковою гідрогенізацією за рахунок каталітичної дії компонентів золи, і деякі інші процеси. 
Виробництво синтетичних палив з твердих горючих копалин знаходиться на стадії подальшого вдосконалення технологічних процесів. Лише в США виділяється декілька десятків процесів одержання рідкого палива з вугілля і сланцю та газифікації цих продуктів.

9.2. Газифікація твердих горючих копалин

9.2.1. Особливості процесу газифікації

Газифікацією називають високотемпературні процеси взаємодії органічної маси твердих або рідких горючих копалин або продуктів їх термічної переробки з повітрям, киснем, водяною парою, діоксидом вуглецю або їх сумішами, в результаті яких органічна частина палива перетворюється в горючі гази.

Єдиним твердим залишком при газифікації є негорюча частина вугілля — зола. Насправді не вдається повністю перевести органічну масу вугілля в газ, і в шлаку залишається частина горючої маси палива.

Загальні принципи роботи апаратів для газифікації —газоге-нераторів — можливо розглянути на прикладі найпростішого газогенератора, зображеного на рис. 9.1.


Рис 9.1. Схема роботи шарового газогенератора: 

А — пристрої газогенератора: 1 — затвор; 2 — корпус газогенератора; 
3 — колоснікова решітка; 4 — чаша для відведення золи; 
Б — зміна складу газу по висоті газогенератора (пароповітряне дуття,
збагачене киснем): 1 — кисень; 2 — водяна пара; 3 — діоксид вуглецю;  
4 — оксид вуглецю (II): 5 — водень; 6 — метан і пари смоли; 
В — розподіл температур по висоті газогенератора

Газогенератор такого типу являє собою вертикальну шахту з листової сталі, футерованої вогнетривкою цеглою. У верхній частині його є завантажувальний люк, забезпечений затвором. 
У нижній частині газогенератора встановлено колосникову решітку 3, через як в шахту безупинно подається газифікуючий агент. Зверху безперервно надходить вугілля.
При подачі в газогенератор повітря в зоні, розташованій безпосередньо біля колосникової решітки (зона окиснення, або зона горіння), відбувається горіння твердого палива з утворенням СО і СО2 за реакціями:
2С + О2 = 2СО + 218,8 мДж/кмоль вуглецю                (9.1)
С + О2 = СО2 + 394,4 мДж/кмоль вуглецю         (9.2)        
Утворений діоксид вуглецю у зоні відновлення відновлюється новими порціями вуглецю до оксиду вуглецю:

2СО2 + С = 2СО – 175,6 мДж/к(моль вуглецю   (9.3)
         
Якщо разом з повітрям у генератор подають також водяну пару, то у відновній зоні додатково відбуваються реакції:

С + Н2О = СО + Н2 – 132,57 мДж/кмоль вуглецю   (9.4)
      
С + 2Н2О = СО2 + 2Н2 – 89,5 мДж/кмоль вуглецю   (9.5)
      
У цьому випадку утворюється газ, який містить два горючих компоненти — оксид вуглецю і водень.

У газовій фазі можуть протікати й інші реакції. Так, можлива реакція між оксидом вуглецю та водяною парою:

 МДж/кмоль вуглецю  (9.6)
При взаємодії СО і Н2 може утворитися метан:
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який в умовах процесу піддається термічній деструкції

[image: image181.wmf]42

CHC2H71,1

®+-
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Поєднання всіх цих реакцій і визначає склад одержаного газу, який змінюється по висоті газогенератора. Після окисної та відновної зон, тобто зон газифікації, виходять гарячі гази за температури        800–900 оС. Вони нагрівають вугілля, яке піддається піролізу в 
вищерозміщеній зоні. Цю зону прийнято називати зоною піролізу, або зоною напівкоксування. Гази, що виходять з цієї зони, підігрівають вугілля в зоні сушіння. Разом ці дві зони утворюють зону підготовки палива. Таким чином, при шаровій газифікації поєднуються термічна переробка палива і власне газифікація напівкоксу або коксу, одержаного в зоні підготовки палива. Тому газ, що відводиться з апарата, містить не тільки компоненти, що утворилися в процесі газифікації, а й продукти піролізу вихідного твердого палива (газ піролізу, пари смоли, водяна пара). При охолодженні відведеного з газогенератора газу відбувається конденсація смоли і води, які далі необхідно очистити і піддати переробці.

У цьому процесі змінюється і склад твердої фази. У зону газифікації, як зазначалося раніше, надходить вже не вугілля, а кокс. Із окисної зони виводиться розпечений шлам, який охолоджується в чаші 4 водою, яка виконує одночасно функції гідравлічного затвора, а потім виводиться з апарата.

Газифікація являє собою складне поєднання гетерогенних і гомогенних процесів. Можливо і послідовне, і паралельне протікання цих реакцій. Механізм цих процесів досі ще остаточно не з’ясований. Так, якщо першою стадією взаємодії кисню і вуглецю в зоні горіння вважають утворення поверхневого вуглець-кисневого адсорбційного комплексу, то питання про те, що є первинним продуктом взаємодії водяної пари з розжареним коксом, є предметом дискусії.

У газогенераторі протікає ряд екзотермічних і ендотермічних  реакцій. Рівноваги реакцій (9.1) і (9.2) зміщені у бік утворення СО і СО2. Рівноваги ендотермічних реакцій (9.3)–(9.5) за підвищення температури зміщені в бік утворення відповідно СО і Н2, але вихід вказаних продуктів зменшується при підвищенні тиску.

Рівновага екзотермічної реакції (9.6) зміщується в бік утворення початкових продуктів за температури понад 1000 °С і не залежить від тиску.

Утворення метану за реакцією (9.7) більш ймовірне за умови   підвищення тиску газифікації.

Термодинамічні розрахунки дозволяють визначити рівноважний склад газів залежно від температури і тиску газифікації. Однак використовувати результати цих розрахунків для передбачення реального складу газу важко через значні відмінності у швидкостях реакцій і впливу на процес ряду технологічних факторів.

Швидкість реакцій газифікації лімітується швидкістю хімічних перетворень у газовій фазі і на поверхні твердої фази, а також швидкістю дифузії. За температур 700–800 оС процес газифікації гальмується переважно хімічною реакцією, а за температур понад 
900 °С — переважно дифузією. 

У реальних умовах сумарний процес газифікації відбувається в проміжній області, і швидкість його залежить від кінетичних і дифузійних фактів.

Процеси газифікації інтенсифікують шляхом підвищення темпе-ратури, збільшення тиску газифікації (що дозволяє значно збільшити парціальні тиски реагуючих речовин), а також збільшенням швидкості дуття, концентрації кисню в дутті, збільшення реакційної поверхні.

Для наближення процесу газифікації до кінетичної області використовують тонкоподрібнене вугілля і ведуть процес при високих швидкостях газових потоків.
9.2.2. Склад газів, одержаних 
при використанні різних видів дуття

Вихід газу, його склад і теплота згоряння змінюються залежно від того, який газ використовується як газифікуючий агент. Назви газів, при використанні різних видів дуття, наведені в табл. 9.1.

Таблиця 9.1

Назви газів залежно від газифікуючого агента

	Дуття
	Назва

	Сухе повітря
	Повітряний газ

	Суміш повітря і водяної пари
	Напівводяний газ

	Водяна пара (при зовнішньому підведенні тепла)
	Водяний газ

	Суміш кисню та водяної пари
	Оксводяний газ (газ парокисневого дуття)


Для порівняння газів допускають такі припущення: газова суміш складається лише з горючих компонентів, єдиний можливий баласт — азот повітря; газифікується чистий вуглець; не враховуються втрати тепла. 
Гази, що відповідають цим допущенням, називають ідеальними генераторними газами.
Ідеальний повітряний газ є продуктом взаємодії вуглецю з сухим повітрям:
2С + О2 + 3,8N2 = 2СО + 3,8N2 + 218,72 мДж/кмоль вуглецю
Склад повітряного газу:



 %, об.


[image: image186.wmf]2

3,8

N10065,5

23,8

==

+

%, об.
Ідеальний термічний ККД газифікації — це відношення сумарної теплоти згоряння компонентів газу до теплоти згоряння вуглецю:
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де 285 — теплота згоряння 1 кмоль СО, МДж; 394 — теплота згоряння 1 кмоль вуглецю, МДж.

З 1 кг вуглецю утворюється 22,4 
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 м3 горючого газу. Теплота згоряння його становить:
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Ідеальний напівводяний газ може бути одержаний при взаємодії вуглецю із сумішшю повітря і водяної пари, взятих у співвідношеннях, що відповідають умові теплової рівноваги, тобто рівної кількості виділеного і поглиненого тепла хімічних реакцій, що дозволяє не підводити зовнішнє тепло.

Склад ідеального напівводяного газу (% об.): СО — 40,1%;      Н2 — 18,1%; N2 — 41,8%. Об’єм ідеального напівводяного газу, що утворюється з 1 кг вугілля, дорівнює 4,65 м3.

Теплота згоряння цього газу 7,05 МДж/м3.

Ідеальний водяний газ одержують при газифікації вуглецю з водяною парою із зовнішнім підведенням тепла:

С + Н2О (пара) = СО + Н2 – 132,57 мДж/кмоль 
Склад водяного газу 50 об.% СО і 50 об.% Н2.

Коефіцієнт корисної дії газифікації водяною парою, з урахуванням зовнішнього тепла, дорівнює
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Об’єм ідеального водяного газу, що утворюється з 1 кг вуглецю складає 22,4∙2/12 = 3,73 м3. Його теплота згоряння дорівнює:
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де 241,93 тепловий ефект згоряння 1 кмоль водню, МДж/кмоль.

Ідеальний оксиводяний газ одержують при взаємодії вуглецю із сумішшю чистого кисню і водяної пари:

2С + О2 = 2СО + 218.72 МДж/кмоль;
С + Н2О (пар) = СО + Н2 – 132,57 МДж/кмоль.
Склад ідеального газу пароводневого дуття передбачає таке співвідношення цих реакцій, яке забезпечує теплову рівновагу. Зазначена умова зберігається у тих випадках, коли 2 кмоль вуглецю вступає в реакцію з киснем, а з водяною парою прореагує
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У результаті взаємодії 3,65 кмоль вуглецю з парокисневою сумішшю утворюється 3,65 моль СО + 1,65 моль Н2, тобто 5,3 моль газу. Ідеальний оксиводяний газ містить (% об.)
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Коефіцієнт корисної дії газифікації парокисневої суміші дорівнює 100 %.

Кількість ідеального оксиводяного газу, що утворюється з 1 кг вуглецю, становить
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Теплота згоряння 1 м3 газу дорівнює
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Одержані на практиці генераторні гази відрізняються щодо виходу і складу від ідеальних. Вугілля не можна вважати чистим вуглецем, тому вихід горючих компонентів у розрахунку на 1 кг органічної маси вугілля завжди значно менший. 
У першу чергу це відноситься до молодого вугілля, що відрізняється високим вмістом кисню, а тим більше до торфу.

У генераторних газах завжди міститься значна кількість СО2. Хімічна рівновага в газогенераторах не досягається, тому зміст СО2 завжди перевищує рівноважну концентрацію.

У зоні підготовки вугілля утворюється водяна пара і леткі продукти термічного розкладання, які потрапляють до складу газу.

У будь-якому газі міститься більша або менша кількість азоту, що знижує реальну теплоту згоряння газу, так як при спалюванні газу частина тепла витрачається на нагрівання баластного азоту.

У реальних умовах газифікації внаслідок нерівномірного розподілу зон і змішання потоків частина горючих газів згоряє з утворенням водяної пари і СО2. Крім того, в реальних умовах газифікації неминучі різні теплові втрати — у навколишнє середовище, з гарячими газами, зі шлаком і паливом. Тому фактичні значення термічних коефіцієнтів корисної дії значно менші величин, розрахованих для ідеальних умов.

9.2.3. Класифікація та основне обладнання 
процесів газифікації твердих горючих копалин 

Процеси газифікації можна класифікувати за такими ознаками:

· за теплотою згоряння одержуваних газів (МДж/м3):  гази з низькою (4,18–6,70), середньою (6,70–18,80) і високою (31–40) теплотою згоряння;

· за призначенням газів: для енергетичних (безпосереднього спалювання) і технологічних (синтези, виробництво водню, тех-нічного вуглецю) цілей;

· за розміром часток палива: газифікація крупнозернистих, дрібнозернистих і пиловидних палив;

· за типом дуття: повітряне, пароповітряне, кисневе, паро-кисневе, парове;

· за способом видалення мінеральних домішок: мокре і сухе золовидалення, рідке шлаковидалення;

· за тиском газифікації: при атмосферному (0,1–0,13 МПа), середньому (до 2–3 МПа) і високому тиску (понад 2–3 МПа);

· за характером руху газифікованого палива: у псевдоста-ціонарному шарі, що опускається, в псевдозрідженому (киплячому) шарі, в рухомому потоці пилоподібних частинок;

· за температурою газифікації: низькотемпературна (до 800 °С), середньотемпературна (800–1300 °С) і високотемпературна (понад 1300 °С);

· за балансом тепла в процесі газифікації: автотермічні (ста-більна температура підтримується за рахунок внутрішніх джерел тепла в системі) і алотермічні, тобто ті, що потребують підведення тепла для підтримання процесу газифікації. Зовнішнє підведення тепла можливо здійснювати за допомогою твердих, рідких і газоподібних теплоносіїв.

Вивчається та розроблено низку процесів газифікації, в яких поєднується основна газифікація з додатковими хімічними процесами, наприклад, процесом під умовною назвою «СО2 — акцептор». Підведення додаткового тепла здійснюється за допомогою розпечених оксидів кальцію і магнію, які поглинають в процесі газифікації діоксид вуглецю і сірководень. 
Крім газифікації твердих горючих копалин в газогенераторах можлива підземна газифікація, а також газифікація різних органічних відходів в анаеробних біогенераторах. Розглядаючи варіанти процесів газифікації, слід враховувати міру їх придатності. 
Гази з низькою теплотою згоряння (повітряний, пароповіт-ряний) непридатні для транспортування на значні відстані так само, як і водяний газ, що пов’язано з великими енерговитратами. Тому при виробництві таких газів передбачається їх використання безпосередньо на місці.

Для передачі на великі відстані, як і для побутових цілей, використовують газ з теплотою згоряння не нижче 16 –18 МДж/м3.

Гази, одержані при використанні повітряного або паропо-вітряного дуття і відрізняються низькою теплотою згоряння використовуються як паливо для теплових електростанцій. У розвитку теплоенергетики велике майбутнє має так звана внутрішньо-циклічна газифікації. Вугілля, що надходить до ТЕС, піддають газифікації. Потім видаляють золу, а газ очищають від сірчистих сполук. На спалювання ТЕС подається очищений газ. Експлуатація парогенератора при цьому значно ефективніша і зручніша, тому що виключає викиди діоксиду сірки в атмосферу.

Водяний газ — безбаластна сировина для виробництва водню і приготування різноманітних рідких і газоподібних палив та хімічних продуктів. При створенні промисловості синтетичного рідкого палива найбільш імовірна організація великого виробництва водяного газу для органічних синтезів і одержання водню. Одержання газів з високою теплотою згоряння (синтетичного природного газу) доцільно в країнах, позбавлених значних запасів природного газу.

У даний час, особливо в США, експлуатується багато газогенераторів, що переробляють сланцеве шматкове паливо. Це пояснюється багаторічним досвідом експлуатації подібних газогенераторів, а також малим виносом мінеральних домішок в смолу.

Складність одержання рівномірного за гранулометричним складом шматкового палива, неминуче утворення великої кількості дрібних частинок при сучасному високомеханізованому видобутку палив пов’язані з певними труднощами при створенні генераторів високої продуктивності. До того ж при роботі на шматковому паливі неминуче зменшується швидкість процесу, так як реакції протікають в дифузійній області. У зв’язку з цим особливу увагу привертають процеси газифікації дрібнозернистого і пилоподібного палива, які відрізняються високою швидкістю потоку, що дозволяє використовувати різноманітну сировину. 
Недолік таких процесів — значний винос пилу.

Як сировина для газифікації в принципі може бути використано будь-яке тверде паливо — від деревної тріски і торфу до антрациту і коксу.

Розвиток виробництва синтетичних палив, швидше за все, обмежить коло палив, що використовуються для газифікації. Крупні газогенераторні станції з продуктивністю мільйони метрів кубічних газу на годину будуть орієнтуватися на надійні і великі джерела палива, в першу чергу на багаті поклади енергетичного вугілля, що добуваються відкритим способом. 

Тому малоймовірне створення великих станцій на торфі або відходах заготівлі та переробки деревини. У той же час можливе спорудження станцій, що переробляють відходи процесів гідрогенізації або полукоксу від великих установок термічної (енерготехнологічної) переробки вугілля.

Газифікація напівкоксу має переваги перед газифікацією безпосередньо твердих горючих копалин, так як при його термічній переробці не утворюється смола і феноловмісна стічна вода.

Вибір типу дуття визначається призначенням газу. Якщо метою є виробництво водяного газу для органічного синтезу або газу з високою теплотою згоряння для транспортування, то слід використовувати парокисневе дуття, так як в цьому випадку в газі відсутній баласт. Застосування інших варіантів дуття призводить до одержання газу, що містить 40–47 % азоту. Однак при використанні парокисневого дуття потрібно спорудження цеху розділення повітря великої продуктивності — на 1 м3 неочищеного газу необхідно        0,25–0,35 м3 чистого кисню і 0,3–0,8 кг пари.

Повітряне і пароповітряне дуття доцільно використовувати в тих випадках, коли газ переробляють безпосередньо, поблизу газо-генераторного цеху для нагрівання котлів або спалювання в газових турбінах. Такий тип дуття слід використовувати на установках внутрішньоциклічної газифікації, що споруджуються на теплових електростанціях.

Парове дуття раціональне, якщо необхідно одержувати водяний газ, а проблеми підведення тепла, що компенсує ендотермічність процесу газифікації водяною парою, інженерно вирішені.

Залежно від природи золи і температури газифікації використовують системи з сухим і мокрим видаленням твердої золи і системи з видачею рідкого шлаку. Якщо зола відходить у твердому вигляді, то температура в зоні газифікації не має перевищувати температуру плавлення золи. В іншому випадку утворюються великі сплавлені шматки шлаку, які; можуть налипати на стінки газогенератора, що порушує роботу агрегату, призводить до великих втрат незгорілого вуглецю зі шлаком. Особливо велика ця небезпека за газифікації багато-зольних палив.

При газифікації з видаленням шлаку в рідкому вигляді температура в зоні, що окиснюється, навпаки, повинна бути значно вищою за температуру плавлення золи. Для полегшення плавлення золи (зниження температури плавлення, зменшення теплоємності і в’язкості шлаку) і полегшення виведення її з газогенератора застосовують різні мінеральні добавки до палива (флюси) — оксиди кальцію і магнію.

Конструкції газогенераторів з відведенням твердої золи і рідкого шлаку, як видно з рис. 9.2, різні. При мокрому видаленні золи використовується піддон 3 з водою (рис. 9.2, а), яка створює гідравлічний затвор. Разом з піддоном обертається решітка 2, призначена для розподілу дуття і полегшення видалення золи. В іншому варіанті (рис. 9.2, б) використовується сухе золовидалення, а зола збирається в бункер. За цим варіантом можливо одержати суху золу, без небезпеки виділення пари, що містить токсичні речовини, і можлива робота при підвищеному тиску газифікації. 

Принципово відрізняється конструкція газогенератора з рідким видаленням шлаку (рис. 9.2, в). Перевага газифікації при використанні рідкого шлаковидалення полягає у більш високій інтенсив-ності процесу (у 3–4 рази) завдяки вищій температурі газифікації і в зменшенні витрат пари.
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Рис. 9.2. Шарові газогенератори з мокрим золовидаленням 
через піддон з водою (а), з сухим видаленням золи 
при газифікації спікливого вугілля під тиском (б) 
і з видаленням рідкого шлаку (в): 
1 — водяна охолоджуюча сорочка; 2 — обертова решітка; 3 — піддон; 
4 — шлюз для вугілля; 5 — мішалка, що охолоджується водою; 
6 — шлюз для золи

Суттєвою перевагою цього процесу є можливість безпосереднього застосування рідкого шлаку для виготовлення кам’яного лиття та інших будівельних матеріалів.

Тиск газифікації впливає на інтенсивність процесу, значно     збільшуючи парціальний тиск газифікуючих агентів і повноту проходження реакцій, що відбуваються із зменшенням об’єму газів (наприклад, утворення метану). Крім того, значно зменшуються геометричні розміри газогенераторів, діаметри трубопроводів і розміри апаратів для очищення газів. Важлива і та обставина, що газ, одержаний в апаратах, що працюють під тиском, можливо транспортувати споживачам на відстань до 100–150 км під власним тиском. Слід, однак, враховувати, що це підвищує вимоги до якості виготовлення устаткування і збільшує енергетичні та капітальні витрати на систему подачі дуття.
У табл. 9.2 наведені характеристики процесів газифікації при атмосферному і підвищеному тиску, що протікають при використанні пароповітряного і парокисневого дуття.

Таблиця 9.2 

Співвідношення результатів газифікації вугілля 
при пароповітряному і парокисневому дутті в киплячому шарі 

	Показник
	Пароповітряне дуття
	Парокисневе дуття

	
	0,05 МПа
	2,0 МПа
	0,05 МПа
	2,0 МПа

	Вологість палива, %
	24, 5
	24, 5
	24, 5
	24, 5

	Склад дуття, %:

	    повітря (кисень)
	90,0
	91,2
	20,0
	14,8

	    водяна пара
	10,0
	8,8
	80,0
	85,2

	Ступінь розкладання водяної пари, %
	92
	70
	12
	24,2

	Витрата на 1м3 неочищеного газу:

	    повітря (кисень), м3
	0,69
	0,70
	0,308
	0,224

	    водяна пара, кг
	0,061
	0,054
	0,98
	1,04

	Інтенсивність газифікації, кг/(м3·ч):

	    сухого палива
	703
	2000
	790
	2440

	    робочого палива
	930
	2650
	1050
	3260

	Вихід газу в розрахунку на робоче паливо, м3/кг
	2,65
	2,95
	1,65
	1,39

	Винос палива в розрахунку на 
робоче, %
	19,50
	2,7
	38,6
	8,1

	Склад сухого газу, об. %:

	    CO2+H2S
	14,11
	10,7
	42,4
	36,3

	    CO
	14,21
	18,8
	18,35
	15,0

	    H2
	13,20
	12,55
	33,57
	41,2

	    CH4
	2,59
	2,18
	3,53
	5,75

	    N2
	55,45
	55,61
	1,2
	1,21

	Теплота згоряння, МДж/м3:

	    сухого газу
	4,68
	4,87
	7,95
	9,41

	    очищеного від СО2
	–
	–
	13,85
	15,9


Застосування газифікації під тиском у 3 рази збільшує продуктивність газогенератора, підвищує теплоту згоряння газу, що утворюється, і в 5–6 разів зменшує винесення палива з апарата. 
Ця обставина особливо важлива при роботі на дрібнозернистому паливі. Більшість технологічних процесів, що розробляються в останні роки, засновані на застосуванні газифікації під тиском до 6–8 МПа.

Найбільш важливим фактором процесу газифікації є вибір способу руху палива в газогенераторі.

Шарова газифікація. Як уже зазначалося, кускове вугілля зазвичай газифікують в стаціонарному стані: шар вугілля і газ рухаються протитечією назустріч один одному.

Іноді застосовують системи прямотоку, у цьому випадку паливо і газ рухаються в одному напрямку — зверху вниз. Леткі речовини, що виділяються у зоні напівкоксування, згоряють в зоні газифікації. 
Однак при цьому знижуються теплота згоряння газу і ККД газогенератора, ускладнюється і керування процесом.

Використання протитечії створює сприятливі умови для збільшення повноти газифікації. Порівняно високі швидкості газу     зменшують небезпеку виносу вугілля з апарата.

У результаті витратні коефіцієнти виявляються відносно невисокими. У той же час через значний дифузійний опір масопередачі зменшується швидкість процесу. Внаслідок слабкого поперечного перемішування в шахті газогенератора доводиться встановлювати різні розподільні, перемішуючі пристрої (особливо при роботі з вугіллям, здатними до спікання), а також колосникові обертові решітки з приводом. Ці механічні пристрої досить складні, в зоні високих температур неминучий їх знос і викривлення. Ці труднощі зростають при збільшенні продуктивності, а через це, і діаметрів апаратів.
Серйозним недоліком апаратів шарової протитечійної газифікації у випадку, якщо мета процесу — одержання синтез-газу, є напівкоксування вугілля і забруднення газу його продуктами (олива, смола, феноли). Очищення від цих забруднень газу суттєво ускладнює установку газифікації і збільшує її розміри.

Однак саме поєднання напівкоксування палива та газифікації напівкоксу робить привабливим застосування шарових газогенераторів для переробки горючих сланців і приготування сланцевої смоли. У цьому випадку головним завданням стає одержання смоли. Сутність процесу зводиться до того, щоб у зоні підготовки палива проходило напівкоксування сланцю за рахунок тепла газу, що надходить із зони газифікації. Однак у зв’язку з тим, що на частку смоли, що відводиться із системи, газу і газового бензину припадає близько 73 % хімічного потенціалу сланцю, тепла, одержаного при газифікації напівкоксу, виявляється недостатньо і в зону підготовки палива доводиться вбудовувати топку 1 для підведення додаткового тепла (рис. 9.3). У топці 1 спалюють залишковий газ, одержаний після конденсації смоли. При цьому вихід смоли становить 16,4 % у розрахунку на робочу масу сланцю. Попутно одержують газ в кількості 507 м3/т сланцю з теплотою згоряння 3,63 МДж/м3.
Для збільшення повноти вилучення смоли і кращого використання хімічного потенціалу сланцю в нових генераторах продуктивністю 1000 т/добу сланцю відмовилися від газифікації напівкоксу і організували додатковий обігрів одержаного напівкоксу за допомогою гарячого теплоносія, одержуваного при спалюванні зворотного газу у спеціальних топкових пристроях 4.

У зольну зону стали подавати зворотний газ для охолодження відведеного із системи твердого залишку. Це дозволило збільшити вихід смоли до 18,3 % і скоротити витрати тепла на процес. Однак реконструйований апарат високої продуктивності став фактично піччю для напівкоксування з внутрішнім обігрівом, а не газогенератором.

На рис. 9.4 схематично зображено генератор для шарової газифікації під тиском. Генератор забезпечений шлюзовими ємкостями для вугілля 1 і золи 6. 
Корпус газогенератора має водяну сорочку 5 для зниження перегріву стінок. При цьому одержують водяну пару. У верхній частині газогенератора розміщений живильник із зовнішнім приводом 2, за допомогою якого вугілля рівномірно розподіляється по перерізу газогенератора.

У нижній частині апарата встановлена обертова колосникова решітка 3, через яку в апарат надходить парокиснева суміш. За допомогою решітки зола переміщається в нижню конічну частину апарата. Парогазова суміш ви-водиться в охолоджуваний водою скрубер-холодильник 7.
Подача вугілля здійснюється таким чином. Вугілля засипають в шлюзову ємкість, яка при закритому нижньому клапані знахо-диться при атмосферному тиску. Потім закривають верхній люк. Азот, що надходить через патрубок в шлюз, створює надлишковий тиск, що дорівнює тис-ку газифікації. При цьому відкривається клапан, і вугілля надходить в газогенератор. Аналогічно відбувається відведення золи із шлюзової ємкості. Діаметр газогенераторів становить 3,7–5,0 м, продуктивність — до 50–65 тис. м3/год. Проте зазначені вище недоліки і конструктивна складність апаратів знижують імовірність створення в майбутньому газогенера
                                                    торів такого типу

Газогенератори з псевдозрідженим шаром. Перехід до газифікації дрібнозернистого і пилоподібного палива дозволив інтенсифікувати процес і використовувати апарати більш простої конструкції.
Газифікація дрібнозернистого палива (до 10 мм) відбувається в газогенераторах псевдозрідженого шару. На рис. 9.5 показано пристрій подібного генератора. Газогенератор являє собою футеровану циліндричну шахту, в нижній частині якої встановлена розподільна решітка 1. 
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Рис. 9.5. Газогенератор псевдозрідженого шару 
з решіткою (а) і без решітки (б): 

1 — розподільна решітка; 2 — привід шуруючого пристрою;
3 — шнек для подачі вугілля

Можливе використання газогенератора з конічною шахтою і без решітки. Зола відводиться в твердому вигляді через спеціальну золоспускну трубу.

Паливо подається шнеком 3 в нижню частину киплячого шару, де підтримується температура 930–980 °С. У псевдозрідженому шарі відбувається інтенсивне перемішування і циркуляція частинок. У результаті температура вирівнюється по висоті і ширині шару. 
Тому сушіння, напівкоксування та газифікація відбуваються в усьому об’ємі киплячого шару. У результаті цього відбувається повне розкладання органічної речовини. Сточні води не містять смоли і фенолів і можуть відводитися із системи без очищення. Безпосередньо в псевдозрідженому шарі газифікується близько 
70 % вугілля, решта вугілля виноситься із шару. Тому у верхню частину газогенератора через фурми подається додаткове дуття. 

Як видно з табл. 9.2, винос пилу різко зменшується, якщо газифікація здійснюється під тиском. Тому газифікацію під тиском вважають єдиним перспективним рішенням у разі використання псевдозрідженого шару. Застосовуючи цей спосіб, можливо створювати апарати великої потужності — понад 80–100 тис. м3/год. 
Принципових обмежень потужностей газогенераторів псевдозрідженого шару немає. Якщо при збільшенні потужності генераторів шарової газифікації виникають складності при розробці розподільних, перемішуючих і колосникових систем, то для апарата псевдозрідженого шару ці системи не потрібні. 

У псевдозрідженому шарі можливо піддавати газифікації дешеве низькосортне паливо, а інтенсивність газифікації може сягати        3000 кг/(м3·год).

До недоліків цих схем відносяться низька температура газифікації, обумовлена тим, що зола відводиться в твердому стані, значний пилевинос, необхідність збільшення висоти апарата, і тому невелика кількість газу одержується з об’єму апарата. Крім того, через інтенсивне перемішування газу і твердої фази в псевдозрідженому шарі неминучий винос великої кількості (5 %) непрореагованого вугілля разом із золою. У газі також неминучий великий вміст водяної пари та СО2. Досить перспективним способом газифікації є використання ступеневого псевдозрідженого шару. У цьому випадку можливо поєднувати переваги способів протитечії та псевдозрідження. При цьому може бути покращено якість газу і скорочені втрати вуглецю із золою, а також винесення пилу.

Газогенератори для газифікації в потоці. Значний інтерес становить газифікація пилоподібного палива. У цьому випадку досягається ще більш інтенсивний контакт газифікуючих агентів і палива. У промисловому масштабі широко застосовується метод 
Копперс–Тоцек. Конструкцію газогенератора для газифікації в потоці зображено на рис. 9.6. 
Він являє собою горизонтальну камеру, футеровану термостійким матеріалом. Форсунки для подачі вихідних речовин розміщені в розташованих один проти одного реакційних камерах. Пилопо-дібне вугілля — частинки розміром близько 0,1 мм потоком азоту подаються у витратні бункери 1 і 3 звідки шнеком направляються у форсунку, захоплюються потоком кисню і пари та розпорошуються в камеру. 
[image: image199.jpg]
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Рис. 9.6. Газогенератор для пилоподібного вугілля 
системи Копперс–Тоцека (а); схема газогенератора для пилоподібного вугілля системи Копперс–Тоцека (б): 
1, 3 — бункери-дозатори; 2 — камера газогенератора; 
4 — вузол відведення рідкого шлаку і його грануляції

Співвідношення  потоків — на 1 м3 кисню 0,05–0,5 кг водяної пари. Зола відходить у рідкому стані, тому температура в камері 2 становить 1500–1600 °С. У камері 2 досягається високий ступінь перетворення вугілля, а всі органічні сполуки перетворюються на СО2, СО, Н2, Н2О. При охолодженні не виділяються органічні речовини, тому спрощується очищення газу та води. Більша частина рідкого шлаку стікає в розташовану під газогенератором установку грануляції шлаку 4.
Газ охолоджується в котлі-утилізаторі, при цьому утворюється водяна пара тиском до 10 МПа. 
Окрім того, водяну пару низького тиску одержують при охолодженні апарату через стінку. Газ далі охолоджується і промивається циркулюючою водою для видалення частинок пилу. Після очищення від пилу газ компрімірують до заданого робочого тиску на наступній стадії переробки газу.

Значна частина газогенераторів такої конструкції працює в комплексі з великими промисловими агрегатами синтезу аміаку. Процес Копперс–Тоцек малочутливий до якості твердого палива.

Розвитком методу Копперс–Тоцек можна вважати газифікацію пилоподібного вугілля за методом Тексако. Принципова особливість його полягає в тому, що газифікація проходить під тиском. Подрібнене вугілля подають в реакційну зону газогенератора у вигляді водної суспензії (співвідношення вода : вугілля — 0,8 : 1,5). Суспензію подають насосом високого тиску. 

Газифікація здійснюється киснем. Температура в газогенераторі 1100–1500 °С, залежно від температури плавлення золи, яка виводиться із системи в розплавленому стані. Зола охолоджується водяною парою, гранулюється і через шлюз виводиться із системи.

Формально подача в газогенератор води знижує тепловий ККД газогенератора. Однак завдяки цьому рішенню відпадає необхідність приготування пари в спеціальному парогенераторі, а пара з котла-утилізатора може бути направлена в зовнішню мережу. 
Для приготування суспензії можна використовувати забруднені стічні води, так як в газогенераторі будь-яка органічна домішка буде перетворюватися в СО і Н2. 
Тому цей метод можна використовувати і для ліквідації стічних вод і викидів.
У табл. 9.3 наведені показники основних сучасних процесів газифікації твердого палива.

Таблиця 9.3

Показники основних процесів газифікації твердого палива
	Показник
	Шар, що газифікується

	
	Фіксований
	Псевдозрі-
джений
	Рухома течія

	Характер руху палива відносно до газу
	Протитечія
	Протитечія при зворотно-поступальному русі частинок
	Прямотечія

	Метод 

золовидалення
	Сухий або рідкий, через низ газогенератора
	Сухий — 30 % через низ і до   70 % виноситься з газом і вловлюється 
	Рідкий, 
30–50 % виноситься з газом 
і вилучається
 з нього

	Час перебування в газогенераторі, с:

	  частинок палива
	1800–5400
	До 1200
	1–2

	  газу
	15
	3–5
	1–3

	Інтенсивність газифікації Дж/(м3·год)
	2,9–5,4
	0,9–8,4
	3,6–25,0

	Продуктивність сучасного газогенератора:

по сухому неочищеному газу, тис, м3/год
	35–50
	17–100
	20–150

	по вугіллю, т/год
	17–40
	10–50
	10–75

	Вимоги до палива, що використовуються

	Розмір зерна, мм
	5–30 до 50
	0,8–10
	Менше 0,1 до 1

	Ситовий склад
	мм
	%
	мм
	%
	мм
	%

	
	3–6

6–10
	15

85
	0,1

1–3

3–8
	15

25

60
	0,09

1
	90

100

	Спікливість палива
	Не повинні спікатися
	Нема перешкод

	Поведінка палива за високих температур
	Не повинні руйнуватися
	Те  саме

	Температура ви-ведення золи, оС
	Вища за 1000
	Вища за 1000
	–


Продовження табл. 9.3

	Показник
	Шар, що газифікується

	
	Фіксований
	Псевдозрі-джений
	Рухома течія

	Переважна вологість  палива, що надходить у ге-нератор, % мас.
	Не більше 8; допускається 15–18
	5–8; допустимо 10
	Не більше 1–7; за методом Тексако, до 50

	Технологічні показники процесів

	Абсолютний тиск в апараті, МПа
	2–3,5 (до 10)
	0,1–0,13 (до 1,5)
	0,1–0,3 (до 3)

	Найбільша температура у шарі палива, оС
	750–1100
	850–1100
	1300–1800

	Температура на виході, оС
	400–600
	800–1050
	1200–1600

	Відношення 

О2 :Н2О
	1:5 (до 1 : 9)
	1 : 2,5
	1 : 0,05

	Матеріально-енергетичні показники процесу

	Витрата сухого вугілля, кг на 1000 м3 газу
	650–850 і до 1000
	610–750
	560–750

	Кисень (98 %), м3 
на 1000 м3 (СО + Н2)
	160–250
	250–350
	350–450

	Електроенергія, кВт·ч на 1000 м3 сухого газу
	5–25
	40–50
	50–65

	Вода технічна, м3 
на 1000 м3  газу
	1,5–1,8
	1,5–2,1
	1,5–2,5

	Вода оборотна охолоджуюча, м3 на 1000 м3 газу
	110
	120
	130

	Водяна пара, кг на 
1000 м3 газу
	500–600
	250–300
	0–50

	Вихід, тис м3/т у. п.
	
	
	

	Сухого (неочищеного) газу
	2,0–2,2
	1,94–2,10
	1,94–2,3

	СО + Н2
	1,0–1,3
	1,4–1,6
	1,7–2,2

	Виробництво водяної па-ри т/т умовного палива
	1,05–1,20
	1,05–1,20
	2,10–2,30

	Побічні продукти, кг/т вихідного вугілля
	15–45
	Відсутні
	Відсутні

	Газовий бензин
	3–15
	–
	–

	Термічний ККД
	60–65
	57–64
	68–75


Закінчення табл. 9.3

	Показник
	Шар, що газифікується

	
	Фіксований
	Псевдозрі-джений
	Рухома течія

	Характеристика газу, що одержується

	Середній склад, об %:

	CO2

CO

H2

N2+​Ar

CH4

CnHm
H2S+COS

Середній вміст СО + Н2 в сухому газі, об. %

Співвідношення Н2:СО

Теплота згоряння, МДж/м3
	34,0/28,0

14,4/22,0

36,2/38,7

1,2/1,0

13,1/9,0

0,9/0,4

0,2/09

68–80
2,5:1,75

10,88/10,42
	19,0/24,0

38,0/31,0

40,0/41,0

1,0/2,0

1,5/1,6

–
0,5/0,4

72–78

1,0:1,3

9,81/9,46
	12,0/10,5

55,9/55,0

29,6/32,1

2,0/1,9

0,1/0,1

–
0,5/0,4

до 97,6

0,53:0,58

10,55/11,3


Найбільш поширені газогенератори шарової газифікації та газогенератори для газифікації пилоподібного палива. Газогенератори киплячого шару використовуються обмежено. В апаратах для газифікації пилоподібного палива можна переробляти різні шлами і суспензії, рідкі відходи виробництва, суміші вугілля зі смолистими речовинами або з відходами нафтопереробки. Підвищення температури газифікації збільшує швидкість реакцій і зменшує утворення побічних продуктів. Як зазначено вище, високотемпературна газифікація проходить зазвичай в рухомому потоці.

У зв’язку зі зростаючою потребою у водяному газі, який може бути використаний як в органічному синтезі, так і для приготування водню, велику увагу дослідників привертає питання про тепловий баланс газогенератора.

Дефіцит тепла при одержанні водяного газу в разі газифікації твердого палива водяною парою в перших конструкціях газогенераторів покривали шляхом накопичення тепла в шахті шарового газогенератора. Експлуатувалися численні газогенератори циклічної дії, в які поступово подавалися то повітря для здійснення екзотермічного процесу і розігрівання шару (так зване гаряче дуття), то водяна пара. Під час повітряного дуття шар розігрівається до      950–1000 °С. При цьому одержують газ гарячого дуття з теплотою згоряння 1,2–1,7 МДж/м3. Потім в генератор подавалася водяна пара. На цій стадії утворюється водяний газ з теплотою згоряння                10–11 МДж/м3, а температура шару знижується до 840–860 °С. 
Циклічний процес складається з чотирьох фаз і двох продувок, а загальна тривалість циклу становить 2–4 хв. Перемикання газових і парових потоків здійснюється автоматично за заданою програмою. Величина ККД газифікації становить 60 %. З урахуванням вико-ристання хімічно пов’язаного тепла газу гарячого дуття на виробництво і перегрітої водяної пари сумарний термічний ККД наближався до 70 %.

Генератори циклічного виробництва водяного газу використовувалися до початку 70-х років минулого століття. 
Однак такий процес був неперспективним: апарати працювали в нестабільному тепловому режимі; перемикання потоків в апаратах великих розмірів приводили до сильних гідравлічних ударів в системах газопроводів, складною виявилася сама система газопроводів і обладнання.

Максимальна продуктивність апаратів циклічного виробництва не перевищувала 75–10 тис. м3/год. Тому генератори циклічного режиму були витіснені апаратами парокисневого дуття, в яких газ, що складається переважно з СО і Н2, отримували в стабільному безперервному процесі. Газифікація являла собою автотермічний процес. Розвиток газифікації в даний час припускає в першу чергу розробку і вдосконалення парокисневої газифікації. Це пов’язано з широким застосуванням кисню в різних областях техніки і створенням великих типових агрегатів з виробництва кисню.

Цікавість до алотропічних процесів пов’язана тим, що вони дозволяють одержувати водяний газ без використання кисню, а також з перспективою застосування дешевих джерел енергії, особливо тепла ядерних реакторів.

Спільними для всіх розроблюваних процесів, які досліджені на промислових установках різної інтенсивності, є нагрівання теплоносія в окремому апараті та повернення його в газогенератор. Нагрівання теплоносія можливо здійснювати або в регенераторах, або рекуператорах (якщо використовується газовий теплоносій), або в спеціальних печах (твердий або рідкий теплоносій). Як газовий теплоносій можливо використовувати очищений генераторний газ, а як твердий теплоносій — золу вугілля, оксиди алюмінію, кальцію і магнію. Рідким теплоносієм можуть бути розплавлені метали або розплави солей.

Будь-які подібні схеми вимагають створення системи нагріву теплоносія і його циркуляції. Економічна доцільність застосування таких процесів визначається шляхом співвідношення витрат на будівництво цих систем і спалювання дешевого палива з витратами на будівництво та експлуатацію кисневих установок.

При циркуляції газового або твердого теплоносія краще використовувати газогенератори з псевдозрідженим шаром. Застосування рідкого теплоносія пов’язано з використанням апаратів принципово інших конструкцій.

З розвитком атомної енергетики велику зацікавленість становить використання тепла ядерного реактора для покриття дефіциту тепла в газогенераторах водяного газу. На рис. 9.7 показані два варіанти комбінування ядерного реактора з установкою газифікації: одноконтурна схема (а) і двоконтурна (б). 

                                        а                                                                б
Рис. 9.7. Комбінована установка високотемпературного 
ядерного реактора з газогенератором водяного газу: 
а — одноконтурна схема; б — двоконтурна схема; 
1 — ядерний реактор; 2 — контур теплоносія; 
(2а — 1-й контур; 2б - 2-й контур); 3 — газогенератор; 4 — теплообмінник

Застосування двоконтурної схеми гарантує від проникнення водню в активну зону реактора і від надходження активного ізотопу водню-тритію — з ядерного реактора в установку газифікації. Однак при цьому на 50 °С знижується температура нагрівання в газогенераторі. У зв’язку з тим, що в газогенераторах виключається змішування нагріваючого агента з газами, єдино можливою конструкцією виявляється газогенератор з псевдозрідженим шаром твердого палива. У цьому випадку забезпечується високий коефіцієнт тепловіддачі від гріючих поверхонь до вугілля 80–130 Вт/(м2·К).
Перспективи комбінування ядерних реакторів з газогенераторними установками визначаються ступенем освоєння великих високотемпературних атомних реакторів. 

На діючих промислових атомних реакторах з водяним або газовим охолодженням робоча температура теплоносія становить 
близько 500 °С. Реактори, що охолоджуються металічним натрієм, мають температуру теплоносія до 600 °С.
Знаходяться в експлуатації експериментальні реактори, які охолоджуються гелієм; температура теплоносія в яких 750 °С. 

Для газифікації вугілля необхідно, щоб температура теплоносія була не менше як 950 °С. Мабуть, в перспективі слід очікувати появи промислових реакторів, охолоджуваних газом, які можуть бути використані в складі систем газифікації вугілля. 
Величина ККД установки для одержання водяного газу збільшується майже в 1,5 разу при підвищенні температури гелію від 900 до 1100 °С.

Для розвитку технології газифікації з використанням тепла   ядерного реактора належить виконати велику і складну програму досліджень і дослідно-конструкторських робіт. Використання гелію як теплоносія створює складні проблеми, пов’язані з легкістю дифузії гелію, особливо за високих температур, через найменші нещільності і його високою вартістю. Цілком імовірно перші    комплексні установки такого типу з’являться лише у XXI ст.

9.2.4. Виробництво водню 
та очищення продуктів газифікації

Найбільш цінним продуктом переробки водяного газу є водень. У той же час всі процеси газифікації з використанням парового або парокисневого дуття призводять до одержання сумішей СО і Н2. Тому головним завданням стає конверсія оксиду вуглецю за згаданою вже екзотермічною реакцією:
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Константа рівноваги цієї реакції зменшується при підвищенні температури. Так, за температури 200 °С вона дорівнює 227,9, за температури 350 °С — 20,34, за температури 450°С — 7,31, за температури 600 °С — 2,53.

При конверсії бажано досягти повного перетворення оксиду   вуглецю в діоксид, оскільки навіть невеликі домішки СО несприятливо впливають на процеси гідрогенізації або синтезу аміаку. Однак високий ступінь перетворення досягається лише за температур не більших ніж 250 °С. Для збільшення ступеня конверсії можна використовувати ряд технічних прийомів. Так, ступінь конверсії може бути підвищена при використанні великого надлишку водяної пари, а також у випадку застосування багатоступінчастого процесу з проміжним вилученням з газової суміші діоксиду вуглецю, що утворюється, та з проміжним охолодженням газової суміші. 

Однак це призводить до значного подорожчання технології та ускладнення установки.

У даний час використовують двоступеневу конверсію СО із застосуванням двох різних каталізаторів. На першій стадії здійснюється конверсія здебільшого оксиду вуглецю на порівняно малоактивних залізо-хромових каталізаторах за температури 350–400 °С. Після цієї стадії в газі залишається 3–4 об. % СО.

На другій, низькотемпературній стадії конверсія газу відбувається за температури 200–250 °С. До складу каталізатора входять оксиди міді, цинку, алюмінію і іноді хрому. Перед використанням каталізатор піддають відновлювальній обробці. При цьому утворюється металічна мідь, яка і є каталізатором низькотемпературної стадії конверсії. Оксиди цинку, алюмінію і хрому виконують функції стабілізаторів. Вони перешкоджають росту кристалів міді, при цьому зменшується активна поверхня каталізатора, і насамперед знижується кількість активних центрів, відповідальних за конверсію СО. Після низькотемпературної конверсії вміст одержаного СО зменшується до 0,5 %. 

На більшості установок конверсію ведуть при тиску газифікації близького до 2 МПа. Хоча тиск і не впливає на рівновагу основної реакції, але з підвищенням його збільшуються парціальні тиски компонентів і швидкість конверсії. Результатом цього є зменшення кількості водяної пари та об’ємних швидкостей газів.

Поділ конверсії на дві стадії дозволяє конвертувати більшу частину СО на високотемпературному каталізаторі, який менш чутливий до перегрівання. Підвищення температури на низькотемпературній стадії конверсії, де виділяється велика кількість тепла, менш небезпечне і не може викликати спікання і дезактивації каталізатора.
Очищення газу. До вимог, що ставляться до водяного газу або водню, відноситься обов’язкове очищення їх від СО2 і сірководню. Вміст СО2 після конверсії сягає 45–50 %. Діоксид вуглецю є баластовим компонентом, тому необхідно його повне видалення. Газ очищується від сірчистих сполук, що отруюють каталізатори та сприяють корозії обладнання. Вміст сірки в синтез-газі або в тех-нічному водні не повинен перевищувати 0,1–1,0 мг/м3. Цілком природно, що в синтез-газі повинні бути відсутні пил і смола.

Система очищення газів, що виходять з газогенераторів, включає систему циклонів, у яких вловлюється пил. 
Після циклонів газ доочищається в електрофільтрах, які забезпечують видалення до 99,0–99,5 % домішок.

Якщо газифікація вугілля або сланцю здійснюється в шаровому протитечійному газогенераторі, то в газі зростає вміст парів смоли, і після пилеочищення його подають в систему конденсації і уловлювання хімічних продуктів. Виникає необхідність і в системі знефенолювання стічних вод.

Привертає увагу високотемпературне сухе сіркоочищення. За температури 800–900 °С оксиди кальцію, магнію, заліза поглинають сірководень. 
Для цієї мети можуть бути використані шарові очисні апарати, а також системи очищення в псевдозрідженому шарі або в рухомому потоці. При уловлюванні утворюються стійкі сульфіди і сульфати, які розкладаються за температури понад 1100 °С. У разі уловлювання вапняком ступінь очищення вологого енергетичного газу, що містить до 11 об. % водяної пари, становить 95–98 %.

Регенерація поглинаючої маси здійснюється шляхом її прожарювання в потоці повітря. При цьому одержують гази, які містять 
9–13 % SO2 та придатні для виробництва сірчаної кислоти або сірки. Такий процес може бути використаний в системах внутріш-ньоциклової газифікації вугілля без проміжного охолодження газу. Недоліком процесу є необхідність спорудження складної системи транспортування і регенерації очисної маси.

При виробництві водяного газу або водню очищення від сірководню відбувається одночасно з уловленням СО2. Для такого очищення використовують переважно розчини органічних основ і деякі нейтральні органічні розчинники. Найбільш поширеним в даний час є спосіб поглинання СО2 розчинами поташу і органічними основами — моноетаноламіном. Технологічна схема очищення принципово не відрізняється від звичайної схеми кругового сіркоочищення. На відміну від очищення коксового газу абсорбцію проводять гарячими розчинами поглиначів (104–116 °С) під тиском. Ступінь вилучення становить 94–98 % і проводиться до залишкової концентрації СО2  0,2–0,5 %.

Недоліком хемосорбційних методів вилучення СО2 з газу є значна корозійна активність реагентів, які використовуються, за високих температур, а також велика витрата пари на десорбцію СО2 з розчину (1,0–1,5 т/т СО2). Тому на нових газоочисних установках використовують фізичну абсорбцію — пропілен-гліколем (при високих тисках очищення) або метанолом (за низьких температур). У цьому випадку, як показує досвід, в декілька разів зменшується витрата енергії і виключається небезпека корозії обладнання.

При надмірному тиску 0,5–5,0 МПа на ряді установок використовують промивку газів метанолом, охолодженим до мінус 30–70 °С. Технологічна схема цього процесу (умовна назва «Ректізол») показана на рис. 9.8.
Передбачається поетапне видалення води і органічних домішок, потім суміші СО2 і сірководню і, нарешті, основної кількості СО2.

Неочищений газ при надлишковому тиску 2,0–2,5 МПа проходить теплообмінники 1 та 2, у яких він охолоджується до температури мінус 40 °С і звільняється від вологи. Щоб уникнути утворення льоду в теплообмінник впорскується метанол. Охолоджений газ надходить в абсорбер I ступеня 3, зрошуваний невеликою кількістю метанолу, охолодженого до мінус 65 °С. Тут з газу видаляється газовий бензин, частина сірковмісних сполук, ціаністий водень і невелика частина СО2. Відпрацьований метанол регенерують шляхом ректифікації в колоні 6. 
Відібраний в середній частині колони 6 метанол насосом 8 через теплообмінник 7 повертається в абсорбер 3.


Рис. 9.8. Технологічна схема очищення від СО2 
абсорбцією метанолом за низьких температур:
 1, 2, 7, 10 — теплообмінники; 3, 4, 13 — абсорбер 
відповідно І, II і III ступеня; 5 — аміачна холодильна машина; 
6, 14 — ректифікаційні колони; 8, 12 — насоси; 9 — турбодетандер 
в блоці з насосом і електродвигуном; 11 — регенератор-десорбер

На II ступені очищення абсорбер 4 зрошується великою кількістю метанолу за температури мінус 65 °С. Тепло абсорбції СО2 відводиться за допомогою аміачної холодильної машини 5. 

Тиск насиченого абсорбенту ступінчасто знижується до 0,7:0,12, потім до 0,02 МПа в турбодетандері 9 і регенераторі 11. 
Гази десорбції (основна частина СО2, сірководень і залишки   сіркоорганічних сполук), відводяться за допомогою насоса 12 в теплообмінники 1 і 2. За рахунок поглинання тепла десорбції метанол охолоджується в регенераторі від мінус 25 до мінус 75 °С. Холодний регенерований метанол через теплообмінник 10 подається на зрошення абсорбера 4. 
Таким чином, регенерація у циклі II ступеня, де виділяється основна кількість СО2 і циркулює найбільша кількість абсорбенту, відбувається без додаткового підведення тепла.

Остаточне очищення газу від СО2 відбувається в абсорбері III ступеня 13. Невелика кількість метанолу, необхідна для зрошення цього апарата, регенерується в колоні 14 за температури мінус 65 °С. У очищеному газі містяться СО2 (12 мг/м3) і сіркоорганічні сполуки (0,2–0,3 мг/м3). Особливості процесу «Ректізол» полягають у тому, що стадії промивання і тонкого очищення здійснюються за рахунок раціонального розподілу метанолу на ці стадії. 
У той же час схема досить складна, хоча і відрізняється обмеженою енергоємністю. Мабуть, її застосування доцільно лише у агрегатах великої одиничної потужності, де можлива повна автоматизація всього процесу.

9.2.5. Підземна газифікація твердих горючих копалин

Розглянуті вище процеси газифікації припускають видобуток вугілля і горючих сланців і доставку їх на газогенераторне виробництво. За різними оцінками, раціонально видобувається та використовується лише близько 15–20 % розвіданих запасів вугілля і сланцю. Інша частина вугілля і сланцю або залягає на великих глибинах, або утворює тонкі пласти. Їх розробка і видобуток пов’язані з великими витратами матеріальних і трудових ресурсів, несприятливим впливом на природу. 
Не виправданий видобуток і транспортування на значну відстань низькосортних твердих палив (високозольних, високосірчистих) спонукав їх переробку методом підземної газифікації, ідея якої була викладена Д. І. Менделєєвим ще у 1888 р. актуальна і сьогодні. Підземна газифікація здійснюється аналогічно описаним раніше процесам шарової газифікації. З поверхні вугільного пласта роблять вертикальні свердловини (або проходять похилі виробки) на відстані 25–30 м одна від одної (рис. 9.9). 
Через одні свердловини в пласт надходить під тиском 
0,3–0,4 МПа повітря. По тріщинам і порам воно проходить через пласт до інших свердловин і виходить на поверхню. За допомогою будь-якого запального пристрою пласт підпалюють, осередок горіння переміщається в свердловинах відбору газу, і в товщі вугільного пласта прогорає з’єднувальний канал. При малій проникності пласта можлива організація спеціальної горизонтальної виробітки. Після створення цього забійного каналу і починає працювати підземний газогенератор. По крайнім похилим виробіткам подається дуття. Газифікація протікає в горизонтальному каналі, який називають вогневим штреком, потік газів омиває розпалену поверхню вугільного пласта, яку називають вогневим забоєм.
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Рис. 9.9. Схема підземної газифікації твердих горючих копалин

Найбільш інтенсивно вугілля вигоряє поблизу області подачі повітря. Тому час від часу змінюють напрямок потоку, щоб домогтися більш рівномірного вигорання пласта. Вогняний забій — тріщинувата, сильно розвинена поверхня прококсованого вугілля. 
Розпушення вугілля відбувається в результаті видалення вологи і летких речовин і усадки одержуваного при піролізі коксу. Особливостями підземної газифікації є:

· відсутність руху палива; «вигазування» вугільного пласта   відбувається в результаті переміщення вогнища горіння, разом з яким просторово переміщаються зони підземного газогенератора;

· відсутність газонепроникних стінок, реакційна зона безпосередньо межує з вугіллям, внаслідок чого вугілля на певну глибину піддається піролізу;

· проникнення ґрунтових вод у підземні газогенератори, у результаті чого при подачі лише повітря можливе протікання пароповітряної газифікації;

· стикання реакційної зони з породами, оточуючими вугільний пласт, які також відчувають термічну дію і можуть окиснюватися або відновлюватися;

· необхідність ураховування витрати тепла на нагрівання гірських порід;

· можливість порушень процесу газифікації через стан навколишніх порід і покрівлі, її передчасне обвалення або, навпаки, від-ставання від вигоряння пласта. 

Після припинення подачі дуття процес газифікації повільно 
згасає. Деякий час газ утворюється під впливом тепла, акумульованого пластом і гірськими породами, в результаті взаємодії вугілля і ґрунтових вод. 
У цей період утворюється газ, що містить до 52 % Н2 і має теплоту згоряння до 9,5 МДж/м3. Гази підземної газифікації зазвичай містять значну кількість пилу.

Розвиток підземної газифікації стримується труднощами керування процесом, залежністю його (як і інших геотехнологічних процесів) від геологічної структури родовищ твердих горючих копалин, особливістю залягання пласта, гірських порід.

Унаслідок невисокої якості газу, що утворюється, підземна газифікація в існуючому технологічному оформленні малопридатна для виробництва газів, що використовуються в органічному синтезі і для подальшого транспортування. В той же час її можливо використовувати як паливо на ближніх ТЕС і після очищення від пилу і смоли — в газотурбінних установках.

Особливим предметом досліджень є підземна газифікація горючих сланців. 
Високий вміст мінеральних речовин у сланцях створює серйозні екологічні проблеми, пов’язані з необхідністю утилізації або поховання великої кількості твердого залишку, що в декілька разів перевищує кількість одержаної сланцевої смоли. 
При підземній переробці екстрагується близько 40 % потенційних ресурсів смоли, а при наземній переробці можливо досягти 
90–95 % від ресурсу смол, що містяться у сланці.


1. Обґрунтувати необхідність розробки технології виробництва 
синтетичних палив з вугілля.

2. Що таке газифікація твердих горючих копалин? Які особливості цього процесу?

3. Оцінити з екологічної позиції переваги і недоліки шарової газифікації, газифікації у псевдозрідженому шарі і газифікації пилоподібного палива. Якими методами раціональніше користуватися?

4. Який склад ідеального і реального газу під час чисто кисневого дуття?

5. Оцініть переваги і недоліки газифікації при атмосферному і підвищеному тиску. Чим відрізняється конструкція газогенераторів, що експлуатуються при підвищеному тиску?

6. Порівняйте переваги і недоліки видалення шлаку у твердому і рідкому стані.

7. Укажіть переваги і недоліки низько- і високотемпературної газифікації. У яких умовах переважніше використовувати той чи інший процес?

8. Охарактеризуйте можливість виробництва водню при газифікації вугілля та сланцю.

9. Яким чином здійснюють очищення від СО2 у процесах газифікації?

10. Опишіть процес підземної газифікації твердих горючих копалин.


10.1. Основи гідрогенізації горючих копалин

Р

озходження у хімічному складі вугілля і нафти полягає у різному співвідношенні водень/вуглець — близько 0,7 для вугілля і 1,2 для нафти. Приєднанням до вугілля додаткової кількості водню (гідрогенізація) можливо одержати синтетичну нафту. Для цього процесу краще підходить кам’яне вугілля невисокої стадії метаморфізму та буре вугілля.

Гідрогенізація розглядається як найбільш перспективний спосіб одержання зрідженого вугілля, тому йому присвячується найбільша кількість робіт. Взаємодія різних горючих копалин з воднем в присутності каталізаторів дозволяє перетворити їх в більш цінні види рідких або газоподібних палив і сировину для різноманітних хімічних виробництв.

Недеструктивна гідрогенізація — одноступінчастий каталітич- ний процес, якому піддають будь-які види дистиляційної сировини. При цьому сировина стабілізується, звільняючись від ненасичених вуглеводнів і невуглеводневих домішок.

Деструктивна гідрогенізація, частиною якої є гідрокрекінг, — це одно- або багатоступінчастий каталітичний процес приєднання водню при високому тиску, який супроводжується розщепленням молекул початкових палив з утворенням вуглеводнів меншої молекулярної маси з вилученням гетероатомів (азоту, кисню, сірки).

Гідрогенізація, що з’явилась як метод одержання синтетичного рідкого палива з бурого і кам’яного вугілля, сланцю і вугільних смол, знайшла застосування в нафтопереробці. Це пояснюється як підвищенням вимог до якості всіх видів палив і олив, так і тим, що приріст добування нафти значною мірою відбувався за рахунок високосірчистих і важких нафт. Тому з розвитком процесів нафтопереробки починають розвиватися і каталітичні процеси гідрогенізаційного очищення від сірки. Це не лише гарантує виробництво нафтопродуктів заданої чистоти, але й дозволило утилізувати сірководень, що вилучався для виготовлення сірки і сульфатної кислоти. В теперішній час на долю сірки, що вилучається з нафти та газу, приходиться більше половини світових ресурсів сировини.
Диспропорція між потребою в бензині, гасі, реактивних і дизельних паливах і вмістом у нафтах відповідних фракцій, зумовила розробку процесу деструкції важких вуглеводнів в більш легкі. 
Проте застосування термічного і каталітичного крекінгу не могло вирішити цієї задачі повною мірою, так як в основі таких процесів лежить перерозподіл ресурсів водню у вихідному паливі. Ресурси водню у важких паливах обмежені. Тому з урахуванням утворення газів теоретичний вихід бензину не перевищує 60–70 % від ресурсів вуглецю у важкій нафті. Для підвищення виходу цінних дистилятних продуктів з нафт також неминучим є використання гідрогенізаційних процесів.

Упровадження гідрогенізаційних процесів в нафтопереробку прискорилося завдяки розвитку процесів каталітичного риформінгу бензинів. Ці процеси, як відомо, полягають в дегідруванні цикло-алканів, дегідруванні і циклізації алканів з одержанням стійких до детонації ароматичних вуглеводнів. Вивільнення в цих процесах великої кількості водню створило сприятливі умови для розвитку в нафтопереробці комбінування риформінгу з гідроочисткою дистилятної сировини, а потім і гідрокрекінгу важкої нафтової сировини. Гідрогенізаційні процеси займають провідне місце серед каталі-тичних процесів переробки нафти.

Деструктивна гідрогенізація вугілля і смол є перспективною задачею, до вирішення якої повертаються і у наш час. Вона важча за деструктивну гідрогенізацію нафтових залишків через менший вміст водню у вугіллі, вмісту в ньому значної кількості гетероатомів, конденсованої природи вугільної речовини, що ускладнює її руйнування.

10.1.1. Гідрогенізаційні процеси
Гідрогенізація є екзотермічним процесом, який стає зворотним за температур понад 300 °С. Тому її необхідно проводити при надлишку водню і за умов підтримки високого тиску. Найлегше повинні піддаватися гідрогенізації термодинамічно менш стабільні системи — ненасичені вуглеводні, алкани, а також сполуки, що містять гетероатоми: азот, сірку і кисень. Ароматичні вуглеводні, і особливо поліконденсовані ароматичні системи, володіють значною стійкістю. Тому цілком природно, що горючі копалини за легкістю перетворення при гідрогенізації можуть бути розташовані в ряд: торф, молоде буре вугілля, старе буре вугілля, кам’яне вугілля, антрацит. Очевидно, що сапропелітове вугілля зріджується легше, ніж гумусове, а легкість зрідження кам’яного вугілля зменшується в генетичному ряду: довгополум’яне — газове — жирне — коксове — виснажене.

На перетворення вугілля при гідрогенізації впливає і петрографічний склад. Так, практично не зріджується фюзен, а найкращим виявляється вугілля, багате вітреном і споровими елементами.

Зв’язок між елементним складом сировини (100 Н/С) і відповідно виходом летких і рідких продуктів ілюструє рис. 10.1.

Не дивлячись на термодинамічну ймовірність взаємодії водню з гідруючими продуктами, швидкість цього процесу мала навіть за високих температур, якщо не використовувати каталізатор. Як каталізатори гідрогенізації застосовують оксиди заліза, молібдену, вольфраму, а також сульфіди молібдену і вольфраму, що стійкі відносно до сірчистих сполук. Більш активним каталізатором є кобальт і нікель, що нанесені разом з молібденом на оксид алюмінію (алюмокобальтмолібденові або алюмонікельмолібденові каталізатори). Однак при роботі з сірчистою сировиною через утворення сульфідів нікелю і кобальту відбувається швидка дезактивація каталізаторів. Тому неможливо їх використовувати для безпосередньої гідрогенізації вугілля і смол.

Усі каталізатори гідрогенізаційних процесів — це тверді речовини, а отже, процес гідрогенізації є гетерофазним процесом, де взаємодіють тверді фази (вугілля і каталізатор) і газ. Розроблені спеціальні прийоми, що передбачають замішування («затирання») вугілля і каталізатора в пасту при використанні висококиплячих масел. У цьому випадку деструктивна гідрогенізація складається з таких стадій:

· термічний розпад вугільної речовини і диспергування осколків у маслі;

· дифузія осколків вугільної речовини до поверхні каталізатора;

· адсорбція осколків на поверхню каталізатора;

· дифузія водню з газової фази до поверхні рідини і його розчинення в рідкій фазі;

· дифузія розчиненого водню до поверхні каталізатора;

· адсорбція водню на поверхні каталізатора;

· гідрування осколків вугільної речовини;

· десорбція продуктів реакції з поверхні каталізатора.
Найповільнішою, лімітуючою стадією є дифузія водню до поверхні каталізатора через шар рідини. Однак швидкість процесу може бути підвищена шляхом збільшення поверхні поділу фаз при ретельному змішуванні, використанні подрібнених каталізаторів і вугілля. Підвищення швидкості дифузії водню досягається також при підвищенні його тиску.

Застосування підвищеного тиску водню важливо ще й тому, що в процесі деструктивної гідрогенізації (особливо вугілля) одночасно можуть проходити два процеси: поліконденсація продуктів деструкції, що утворюються і гідрування останніх. У зв’язку з цим, чим вищий тиск водню, тим більша швидкість гідрогенізації і тим менше утворюється високомолекулярних смолистих і коксоподібних продуктів.

Процес гідрогенізації можливо уявити як ряд паралельно-послідовних реакцій. У міру збільшення глибини деструктивної гідрогенізації розвиваються численні вторинні процеси, що призводять до утворення вуглеводневих газів і в кінцевому рахунку — метану. Це небажаний процес, оскільки він пов’язаний зі збільшенням витрати дорогого і дефіцитного водню. 

Тиск гідрогенізації залежить від природи сировини, що пере-робляється, і активності каталізаторів. Парціальний тиск водню має бути тим вище, чим більше молекулярна маса і ступінь конденсованості вихідної сировини і чим нижче активність каталізатора. 
Так, смоли напівкоксування переробляються на залізних каталізаторах за тиску 15–25 МПа, деструктивна гідрогенізація вугілля на цьому ж каталізаторі протікає за тиску 50–70 МПа. Температура гідрогенізації вугілля 430–490 °С. Чим вища температура, тим   більша швидкість процесу, але тим більшим має бути тиск водню, щоб запобігти поліконденсації.

Переробка вугілля або сланцю повинна починатися зі стадії попередньої деструктивної гідрогенізації на відносно доступних каталізаторах з тим, щоб розщепити органічну речовину вугілля, відокремити висококонденсований нерозчинний і нерозщеплюваний компонент вугілля, видалити їх разом із золою. На цій стадії необхідно відокремити солі металів, що містяться у вихідній сировині і металоорганічні сполуки — похідні ванадію, цинку, миш’яку. Хоча вміст цих сполук у золі не перевищує 0,01–0,001 %, але абсолютні кількості їх на великих установках досить великі, щоб при адсорбції на стаціонарному каталізаторі змінити його склад, каталітичну активність і селективність. Навіть у смолах напівкоксування (не кажучи вже про вугілля) вміст металів в десятки разів перевищує допустимий при переробці на активних молібденових або вольфрамових каталізаторах. Тому гідрогенізацію вугілля і смол здійснюють у кілька стадій. Першою стадією є рідиннофазна деструк-тивна гідрогенізація на доступних каталізаторах, якій передує підготовка вугілля та одержання гомогенної системи, що спрямовується на гідрогенізацію.

Сировиною для гідрогенізації можуть бути вугілля або смоли одержані при напівкоксуванні вугілля або сланцю. Вибір сировини пов’язаний з необхідністю вирішення ряду технічних, економічних завдань. Гідрогенізація смоли — процес відносно простий, оскільки менш складним стає відвід твердої фази, зменшується витрата водню і його тиск. Проте вихід смоли в розрахунку на органічну масу вугілля невеликий, виникають проблеми утилізації значної кількості напівкоксу та інших продуктів, зростає витрата вугілля на виробництво 1 т рідкого палива. У той же час безпосередня гідрогенізація вугілля ускладнена необхідністю транспортування і переробки великої кількості зольного шламу.

Особливо велика увага приділяється переробці сланцевої смоли методами гідрогенізації. Незрівнянно більш високий, ніж при переробці вугілля, вихід сланцевої смоли, у розрахунку на органічну масу палива, робить привабливим її перетворення на нафтоподібні продукти гідрогенізаційними методами. Сланцева смола відрізняється від нафти більшою в’язкістю, густиною, високим вмістом кисню та азоту, високою температурою застигання. 
За допомогою гідрокрекінгу, можливо одержати зі сланцевої смоли бензин, реактивне, дизельне і рідке котельне паливо високої якості з виходом 65–80 % на вихідну сировину.

10.1.2. Підготовка сировини до гідрогенізації
Зазвичай гідрогенізації піддають вугілля, що містить не більше 5,0–5,5 % золи і відрізняється невисоким ступенем метаморфізму і малим вмістом фюзена. Ця вимога обмежує коло його переробки та потребує ретельного збагачення вугілля.

При гідрогенізації зольного вугілля непродуктивно завантажується апаратура високого тиску, відбувається значний ерозійний знос апаратів і насосів, різко погіршується переробка шламу і    сильно погіршуються всі техніко-економічні показники процесу.

Для збільшення ефективності гідрогенізації вугілля повинно бути ретельно подрібнено (не менше 75 % часток, що проходять через сито 1 мм).

Дроблення проводять у кілька стадій в молоткових дробарках або дезінтеграторах. Дроблення може поєднуватися з внесенням каталізаторів. Після вторинного дроблення вугілля разом з каталізатором направляють на сушку. Залишкова вологість вугілля не повинна перевищувати 1–3 %. Для сушки вугілля можуть бути використані сучасні високопродуктивні системи: сушарки киплячого шару, труби-сушарки, циклонні нагрівачі. Тонке подрібнення вугілля вимагає організації знепилювання потоків теплоносія.
Наступною стадією процесу є приготування пасти. Суміш підсушеного вугілля і каталізатора надходить у обертовий барабанний пастовий млин (рис. 10.2).

Вугілля подається шнеками 1 з торців горизонтального млина, а олива надходить через порожнисті вали шнеків. Млин розділений на кілька секцій. По краях знаходяться дві камери, наповнені металевими кульками та призначені для попереднього змішування оливи і вугілля. У наступних секціях 4, розділених на п’ять відділень перегородками, при обертанні млина здійснюється кінцеве дроблення та змішування вугілля з оливою. 

Рис. 10.2. Пристрій пастового млина: 
1 — шнеки; 2 — лічильники-дозатори; 3 — камери; 4 — секції; 
5 — середня частина барабану, система вивантаження пасти; 
6 — перегородки; 7 — опорні ролики

Одержана паста відводиться через штуцер у середній частині барабана 5. Пасту готують за температури 110–120 °С. Час перебування вугілля в млині 30–40 хв.

Готують два типи пасти: густу і рідку, що містять відповідно   50–53 і 40–42 % твердих частинок. При подачі в систему гідрогені-зації в теплообмінниках нагрівається лише рідка паста.

Густа паста при повільному нагріванні здатна до набухання і утворення нерухомої маси. Тому її піддають короткочасному нагріванню в спеціальній трубчастій печі, а потім змішують з гарячою рідкою пастою. Перекачування пасти здійснюється спеціальними поршневими насосами. У ємностях для пасти є спеціальні мішалки. 

Як оливу для затирання використовують важку (температура википання понад 350 °С) оливу, що одержується при рідкофазній гідрогенізації. Досвід роботи промислових установок свідчить про поступове забивання пастових магістралей, що і призводить до необхідності споруджувати резервні лінії.

10.1.3. Технологія рідкофазної гідрогенізації

Процес рідкофазної гідрогенізації вугілля був розроблений ще в 50-х роках минулого століття.

На рис. 10.3 наведена технологічна схема рідкофазної гідрогенізації. Приготовлена в ємності 1 паста плунжерним насосом високого тиску 2 подається в систему, де і змішується зі свіжим воднем і циркуляційним газом. 

Рис. 10.3. Технологічна схема рідкофазної гідрогенізації вугілля:
1 — апарат для підготовки сировини; 2 — насос для пасти; 
3 — циркуляційний компресор; 4 — апарат для промивання та очищення 
циркуляційного газу; 5 — теплообмінники; 6 — холодильник; 7 — піч; 
8 — реактори високого тиску; 9 — гарячий сепаратор; 10 — система 
виділення шламу (гідроциклони і центрифуги); 11 — блок напівкоксованого 
шламу; 12 — установка для дистиляції; 13 — холодний сепаратор

Суміш проходить перший трубчастий теплообмінник 5, де нагрівається гарячими газами до температури 300–350 °С і далі в другому теплообміннику — до температури на 20–60 °С менше, ніж температура процесу гідрогенізації в трубчастій печі з вертикально розташованими трубами 7. З печі маса направляється в систему послідовно розташованих чотирьох контактних апаратів 8, в кожному з яких вона рухається знизу вверх. При цьому легкокиплячі компоненти маси і водень спінюють суміш і забезпечують необхідне її перемішування. 
Відведення тепла, що виділяється в першому реакторі, досягається шляхом подачі в апарат холодного циркуляційного газу 
(20–60 % від загальної його кількості).

Продукти з останнього реактора витримують в гарячому сепараторі 9, температура у якому на 10–40 °С нижче, ніж в реакторі.
Зверху з гарячого сепаратора виводять у вигляді парової фази всі компоненти, що википають до 325 °С, дистилят важкої оливи, вільний від асфальтенів і твердих речовин, а також газоподібні продукти і непрореагувавший водень. 
Пари проходять через теплообмінники 5, холодильник 6 і надходять у холодний сепаратор 13.
З сепаратора рідкий продукт гідрогенізації направляють в блок дистиляції 12, де відбувається поділ суміші в системі звичайних ректифікаційних колон на бензин, середню оливу (або «широкий дистилят») і важку оливу. 
Газ з холодного сепаратора проходить систему очищення (від аміаку і сірководню) 4, і компресором 3 його подають в систему.

Знизу з гарячого сепаратора відводять шлам, що містить менше 10 % речовин, що википають до температур 325 °С, всі асфальтени і тверді компоненти (15–35 %). На центрифузі 10 він звільняється від важкої оливи. Продукт після центрифугування піддають напівкоксуванню в спеціальних кульових печах 11. Високозольний 
напівкокс з цих печей надходить далі на газифікацію. 

Схему матеріальних потоків деструктивної гідрогенізації кам’яного вугілля в рідкій фазі наведено на рис. 10.4.
Важку оливу, одержану при дистиляції рідких продуктів в холодному сепараторі, змішують з рідким продуктом, виділеним при центрифугуванні шламу, і зі смолою напівкоксування згущеного шламу. Ця суміш — так звана, олива для затирання, — подається на приготування пасти. 
Конструкцію реакційного апарату рідкофазного гідрування наведено на рис. 10.5.
Одержану при дистиляції середню оливу використовують як сировину для подальшої газофазної гідрогенізації, а бензин направляють на стабілізацію (видалення розчинених газоподібних вуглеводнів) і переробку в товарний високооктановий бензин.


Рис.10.4. Схема матеріальних потоків деструктивної гідрогенізації кам’яного вугілля в рідкій фазі 
(цифри в дужках — тонни на 100 т органічної маси вугілля на год)
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Рис. 10.5. Колона рідкофазного гідрування (а); 

схема колони рідкофазного гідрування (б): 
1 — корпус; 2 — верхній фланець; 3 — нижній фланець; 

4 — верхня кришка; 5 — нижня кришка; 6 — лінзовий ущільнювач; 

7 — теплоізоляція; 8 — сталевий стакан; 9 — гільзи для термопар

Особливістю систем рідкофазної гідрогенізації є робота при високих тисках і температурах (температура в реакторах рідкофазної гідрогенізації 470–485 °С). 
Колона продуктивністю по органічній масі вугілля 4,5–5,0 т/год (ОМВ) має висоту 18 м, внутрішній діаметр 1,0 м, товщину стінок відповідно при тиску 32 МПа–110 мм і при тиску 70 МПа товщина стінок сягає 210–230 мм. На корпусі колони 1 нагвинчені масивні фланці 2, 3, на яких кріпляться на шпильках кришки 4 і 5. Ущільнення досягається за допомогою лінзових ущільнювачів 6 або прокладок з м’якого металу між конусним виступом кришки і проточками в корпусі колони. Корпус апарата (маса апарата з кришками 65 т при тиску процесу 32 МПа і 115 т при 70 МПа) виготовляється з низьколегованої хромонікельмолібденової сталі. Металевий корпус футерують зсередини шаром теплоізоляційного матеріалу товщиною 60–80 мм, для запобігання його перегрівання і корозії. Ізоляція 7, у свою чергу, захищається від ерозії стаканом 8 з високолегованої сталі з товщиною стінок 12–14 мм. Робочий об’єм такого реактора становить 9,0–9,4 м3.

Зарубіжні технологічні схеми рідкофазної гідрогенізації, що розробляються в останні роки, в основному аналогічні розглянутим раніше. Відмінність полягає лише в тому, що для відділення важкої оливи від шламу замість центрифугування застосовують вакуумування в апаратах плівкового типу. Багатоступеневі поршневі компресори і плунжерні насоси, що використовувалися раніше, замінюють на відцентрові насоси та компресори високого тиску.
Техніко-економічні показники процесу рідкофазної гідрогенізації бурого і кам’яного вугілля на промислових установках надані в табл. 10.1.

При розробці і удосконаленні процесів рідкофазної гідрогенізації особливу увагу приділяють збільшенню об’ємної продуктивності реакторів та зниженню тиску процесу. 
Головним засобом вирішення цього завдання було застосування більш активних каталізаторів рідкофазної гідрогенізації, а також застосування як пастоутворювальних донорів водню, тобто речовин, схильних до процесів міжмолекулярного перерозподілу водню, що приводить у результаті до гідрування вугільної речовини. Як каталізатори, що мають підвищену активність, використовуються молібден або молібден і кобальт, нанесені на оксид алюмінію.

Таблиця 10.1 

Процес рідкофазної гідрогенізації бурого і кам’яного вугілля
	
	Кам’яне вугілля
	Буре вугілля

	Тиск процесу, МПа
	70
	23

	Завантаження каталізатора*, %:

	  сульфат заліза
	1,21
	-

	  оксиди заліза
	2,14
	9,88

	Витрата*, мас. %

	  водню
	8,8
	6,7

	  оливи для затирання
	166,3
	127,2

	Елементний склад ОМВ, %

	  Сdaf
	80,4
	71,0

	    Hdaf
	4,8
	5,0

	  Odaf
	12,4
	17,5

	Продуктивність реактора, т/(м3·год):

	  за ОМВ
	0,365
	0,541

	  за оливою
	0,224
	0,286

	Вихід *, %:

	  оливи
	61,29
	53,00

	  газів (С1 + С4), СО і СО2
	24,36
	26,43

	Вихід бензину, % від оливи
	18,0
	18,0

	Октанове число бензину
	70
	62

	Уміст у бензині, мас. %:

	фенолів
	9
	6

	суми ароматичних і циклоалканових вуглеводнів
	62
	46


* У розрахунку на органічну масу вугілля (ОМВ).

Із зарубіжних процесів рідкофазної гідрогенізації цікавими є процеси з використанням кобальт-молібденових каталізаторів, нанесених на оксид алюмінію. 
Каталізатор знаходиться в реакційній суміші у вигляді суспензії у псевдозрідженому стані. Гідрогенізація здійснюється за температури 450 °С і тиску 20 МПа. Технологічна схема в основному аналогічна традиційній, виняток становить лише застосування вакуум-дистиляції для відділення оливи від важкого залишку.

Техніко-економічні показники цього процесу переробки вугілля за двома варіантами наведені в табл.10.2.
Таблиця 10.2 
Техніко-економічні показники переробки вугілля
	Техніко-економічні показники
	І
	ІІ

	Витрата водню, % мас. *
	4,9
	3,2

	Вихід, % мас.:

	  газів С1 — С3 
	10,7
	5,4

	  фракції, що википають
	
	

	    до 204 °С 
	17,2
	12,1

	    204–343 °С 
	28,2
	19,3

	    343–524 °С 
	10,1
	17,3

	    вище 524 °С 
	10,0
	29,5

	Сумарний вихід води, аміаку, сірководню 

і оксидів вуглецю, % мас.
	15,0
	12,8


* В розрахунку на органічну масу вугілля.
Витрата каталізатора становить 1–2 кг/т вугілля. 
Особливостями цих процесів є:

· застосування пастоутворювачів — донора водню, наприклад, важких високосірчистих нафтових залишків, до складу яких входять нафтено-ароматичні вуглеводні, схильні до процесів міжмолекулярного диспропорціонування водню. У результаті відбувається часткове гідрування вугільної речовини при порівняно невисоких тисках;

· застосування активного каталізатора, що містить молібден і залізо (відповідно 0,2 і 1,0 %);

· уведення в реакційну суміш інгібіторів радикальних процесів, що перешкоджають конденсації та утворення коксу з продуктів розщеплення вугільної речовини. Це дозволяє вести процес за температури 425–430 °С і тиску 10 МПа.

Комбінування переробки вугілля і нафтових залишків дозволяє скоротити витрату чистого водню до 1,5–2,5 % і знизити тиск до     20 МПа. 
Ступінь перетворення органічної маси вугілля сягає 85–93 %, а вихід рідких продуктів 82–85 %. 
Важливою умовою здійснення цього та інших процесів рідко-фазної гідрогенізації, у яких застосовують молібденові каталізатори, є повна регенерація молібдену з продуктів переробки або шламу.
10.1.4. Переробка середньої оливи і бензину 
рідкофазної гідрогенізації
Як вже зазначалося, бензини рідкофазної гідрогенізації містять феноли та ненасичені сполуки, тому їх піддають переробці разом із середньою оливою. Фракція середньої оливи, що википає за температури 160–325 °С, має густину 930–970 кг/м3 і містить від 10 до 
30 % фенолів. У середніх оливах містяться помітна кількість гетероатомів, хоча їх значно менше, ніж в аналогічних фракціях смол термічної переробки твердих палив. 
Нижче (табл. 10.3) подані порівняльні дані по вмісту гетероатомів і фенолів у продуктах рідкофазної гідрогенізації і термічної переробки кам’яного вугілля. 
Таблиця 10.3

Уміст гетероатомів і фенолів
	Гетероатоми
і феноли
	Під час напівкоксування       вугілля, % мас.
	Під час коксування,
% мас.
	Під час гідрогенізації,

% мас.

	Кисень
	9,8
	2,4
	3,0

	Сульфур
	0,4
	0,5
	0,1

	Нітроген
	0,6
	0,7
	1,1

	Феноли
	20–40
	1–3
	16


У продуктах гідрогенізації значно вищий, ніж в продуктах піролізу, вміст цінних низкокиплячих фенолів, а також основ ряду 
хіноліну. Більшу частину вуглеводнів складають метилпохідні наф-таліну, бензолу і дифенілу, а у важкій оливі — поліциклічні ароматичні вуглеводні і їх гомологи, включаючи пірен і метилпірен.

Середня олива рідкофазного гідрування не може використовуватися безпосередньо як паливо через значний вміст фенолів і ненасичених сполук, що робить її нестабільною.

Є декілька напрямків переробки середньої оливи (рис. 10.6). Вибір того чи іншого напрямку визначається рівнем розвитку 
хімічної промисловості і структурою споживання продуктів. 
Вони відрізняються тим, що в першому варіанті із середньої оливи повністю екстрагуються феноли та основи, а на подальшу гідрогенізаційну переробку направляється лише нейтральна 
частина.


Рис. 10.6. Технологічні схеми переробки середньої оливи

У другому і третьому варіантах середня олива піддається гідрогенізації цілком, причому глибина цієї переробки може бути різною залежно від того, що є метою процесу — одержання бензину і дизельного палива або лише стабільної і безсірчистої опалювальної оливи. За четвертим варіантом переробки спочатку проводять легке гідрування, результатом якого є руйнування сірчистих сполук і нестабільних висококиплячих фенолів, а залишкова газофазна гідрогенізація здійснюється після виділення низькокиплячих фенолів.
Приблизний баланс гідрогенізації показано в табл. 10.4.

Процес прямого гідрування (облагороджування) середньої оливи або її глибокої гідрогенізації з переважним одержанням бензину дозволяє отримувати високоякісні стабільні палива, але при цьому феноли перетворюються на воду і вуглеводні, причому на одержання води витрачається додаткова кількість водню. 
Таблиця 10.4

Приблизний баланс гідрогенізації

	Прихід
	Витрати

	Продукт
	Кількість (т)

при переробці
	Продукт
	Кількість (т)

при переробці

	
	кам’яне

вугілля
	буре

вугілля
	
	кам’яне

вугілля
	буре

вугілля

	Р і д к о ф а з н и й  п р о ц е с

	ОМВ

Каталізатор+зола

Важка олива

Вода

Водень
	100
8,40

136,0

2,1

10,74
	100

25,40

129,0

6,3

5,80
	Гідрогенізат,
у тому числі:

бензину

середньої оливи

важкої оливи

Шлам

Вода

Газ

Втрати
	121,40
16,60

47,40

57,40

96,50

11,54

22,0

5,80
	125,70

—
—
—
84,95

10,30
37,10
8,45

	Разом
	257,24
	266,50
	Разом
	257,24
	266,50

	Попереднє гідрування

	Бензин

Середня олива

Водень
	16,60

47,40

2,38
	48,70

1,84
	Вода 

Бензин *

Середня олива

Газ

Втрати
	0,87

20,10

40,70

2,24

2,47
	—
21,24

26,00

3,30

—

	Разом
	66,38
	50,54
	Разом
	66,38
	50,54

	Розщеплення

	Середня олива

Рецикл середньої оливи

Водень
	40,70

22,00

1,26
	26,00

18,50

0,96
	Бензин*

Рецикл

Газ

Втрати
	33,30

22,00

8,34

0,32
	22,60

18,50

4,36

—

	Разом
	63,96
	45,96
	Разом
	63,96
	45,46


* Бензин, що википає до 150 °С

Виділення фенолів до гідрогенізації знижує витрату водню. 
Однак у цьому випадку доводиться створювати установку для 
екстракції великих кількостей фенолів і вишукувати способи утилізації висококиплячих фенолів (40–60 % від загального вмісту фенолів), що не знаходять збуту. Існують труднощі збуту навіть цінних низкокиплячих фенолів при великих масштабах гідрогенізації, потреба в цих фенолах завжди буде на порядки нижчою, ніж в паливах і індивідуальних вуглеводнях. Тому найбільш перспективними будуть різні паливно-хімічні процеси, при яких з одержуваних продуктів екстрагується лише частина фенолів, а продукти гідрогенізаційної переробки середньої оливи використовуються як для одержання палив, так і індивідуальних вуглеводнів, причому співвідношення між цими групами продуктів можуть змінюватися  залежно від потреби.

При гідрогенізації вугілля до бензинів або суміші бензинів дизельних палив необхідне остаточне видалення гетероатомів, а також зміна структури вуглеводнів з одержанням переважно стабільних ароматичних вуглеводнів і ізопарафінів — компонентів високооктанових бензинів Тому подальша переробка продуктів первинної гідрогенізації зазвичай комбінується з каталітичним риформінгом бензинових фракцій на платинових або біметалевих каталізаторах.
Гідрогенізація бензину та середньої оливи рідкофазного процесу здійснюється за двома варіантами. У першому, найбільш поширеному на підприємствах 50-х років минулого століття, передбачалося проведення гідрогенізації в газовій фазі на сульфідах молібдену або вольфраму. При цьому газофазна гідрогенізація протікала в дві стадії: попередня гідрогенізація на сульфідах вольфраму і нікелю, нанесених на оксид алюмінію (співвідношення 27:3:70), за 
температури 410–420 °С і тиску 30 МПа і деструктивна газофазна гідрогенізація при тому самому тиску за температур 400–410 °С 
на сульфіді вольфраму, нанесеному на алюмосилікатну глину, оброблену HF.

Попередня гідрогенізація забезпечує розщеплення не лише органічних сполук, що отруюють каталізатор (фенолів і основ), але й перетворення в бензин близько 30 % середньої оливи. Таким чином, на стадію розщеплення направляють лише фракцію середньої оливи, одержаної після ректифікації продуктів попереднього гідрування. У табл. 10.5 наведено зведений матеріальний баланс за всіма стадіями гідрогенізації для малозольного кам’яного і зольного бурого вугілля в розрахунку на 100 т органічної маси вугілля (ОМВ).
Таблиця 10.5

Матеріальний баланс гідрогенізації
	Матеріальний баланс
	Кам’яне вугілля
	Буре вугілля

	Загальний вихід, % мас.:

	  бензину
	53,40
	43,84

	  газу
	32,58
	44,76

	Сумарна витрата водню, т
	14,38
	7,6

	Октанове число бензину
	69,5
	70,0

	Уміст в бензині ароматичний 

вуглеводнів, % мас. 
	8
	15


Таким чином, в тристадійному процесі близько 50 % органічної маси вугілля перетворюється на бензин порівняно високої якості. Прагнення одержати бензин більш високої якості з високим вмістом ароматичних вуглеводнів призвело до появи четвертої стадії — стадії каталітичного риформінгу, ароматизації цих бензинів. Зазначений процес у даний час виключно широко використовується в нафтопереробній промисловості. На сучасних біметалевих каталізаторах за температури 470–530 °С і тиску водню 1,0–1,5 МПа відбувається глибоке перетворення цикланових і частково парафінових вуглеводнів в ароматичні. На каталізаторі бензин змінює свій вуглеводневий склад (табл. 10.6). 
Таблиця 10.6 

Зміна вуглеводневого складу бензину

	Вуглеводні
	Сировина, % мас.
	Гідрогенізат, % мас.

	Парафіни
	60,80
	30,65

	Олефіни
	0,12
	0,55

	Циклоалкани
	30,58
	3,23

	Ароматичні вуглеводні
	8,50
	65,57


Застосування одноступінчастого процесу газофазної деструк-тивної гідрогенізації в умовах ароматизації на каталізаторі, що містить 0,6 % молібдену, 2 % хрому і 5 % цинку, за температури      480–500 °С, тиску 70 МПа дозволяє одержати бензин з вмістом ароматичних вуглеводнів до 50 % мас.

Цей каталізатор стабільний відносно до азотовмісних сполук, тому не потрібна попередня гідроочистка.

Після ароматизації з гідрогенізату методами екстракції або екстракційної ректифікації можуть бути виділені ароматичні вуглеводні, аналогічно технологічному процесу одержання ароматичних вуглеводнів з нафтової сировини.

У гідрогенізаті, як і в смолах низькотемпературного піролізу вугілля, більша частина ароматичних вуглеводнів — це алкіпохідні, нерідко з довгими бічними ланцюгами. Тому одержання з вугілля стабільних високоякісних палив або заданого асортименту хімічних продуктів може бути здійснено лише за умови  широкого використання процесів, аналогічних вторинним процесам нафтопереробки, тобто каталітичного риформінгу, гідрогенізаційного деалкілування, гідрокрекінгу в поєднанні з екстракцією високоароматизованих концентратів (табл. 10.7).
                                                           Таблиця 10.7

Вихід продуктів при переробці вугілля 
за паливно-хімічною схемою

	Продукти
	Вихід в розрахунку на гідрогенізат, % мас. 

	
	

	Феноли

у тому числі: фенол

  о-крезол

  м- і n-крезоли

  ксиленоли

Ароматичні вуглеводні

у тому числі:
  бензол

  толуол

  ксилоли

  етилбензол

  нафталін

  суміш висококиплячих ароматичних вуглеводнів

Зріджені гази

Бензин
	6,1

1,9

0,2

2,4

1,6

50,8

8,2

13,9

15,4

2,8

3,7

6,8

16,4

26,7


Таким чином, кількість хімічних продуктів, які можуть бути одержані при гідрогенізаційній переробці вугілля, набагато перевищують їх кількість, що одержується шляхом термічної переробки твердих палив, включаючи традиційне коксування вугілля.

За будь-яких умов гідрогенізації утворюється 14–25 % вуглевод-невих газів. Вони містять 5–25 % метану, 20–25 % етану, 25–35 % пропану і 20–35 % бутану. Ці гази можуть використовуватися як паливо, сировина для одержання водню (методом каталітичної конверсії), хімічна сировина, наприклад, для виробництва олефінів методами піролізу або каталітичного дегідрування. Технологія всіх цих процесів добре і давно освоєна в нафто- і газопереробної промисловості.

Заводи з виробництва синтетичних палив будуть виробляти, таким чином, значні кількості традиційних нафтохімічних продуктів. Так, на підприємстві продуктивністю близько 22 млн тонн вугілля на рік попутно з палив можливо одержати (в тис. т/рік): етилену — 453, пропілену — 197, бензолу — 136, толуолу — 63, ксилолів — 283.
Для організації промислового виробництва синтетичних рідких палив необхідно виконати складний комплекс дослідницьких робіт, спрямованих на створення високопродуктивного способу рідко-фазної гідрогенізації вугілля. В даний час ще багато проблем підбору нових ефективних каталізаторів, способів виділення шламу, зольних домішок та їх переробки, регенерації каталізаторів, створення високопродуктивного та надійного обладнання далекі від вирішення. У той же час не становить особливих труднощів створення установок газофазної гідрогенізації і подальшої переробки її продуктів. Вони подібні аналогічним виробництвам, добре освоєним у нафтопереробній та нафтохімічній промисловості. 
10.1.5. Термічне розчинення вугілля і сланцю

Термічне розчинення — це процес збагачення вугілля воднем при його взаємодії з розчинником — донором водню.
Багато спільного з гідрогенізацією має процес термічного розчинення вугілля і сланцю, результатом якого є одержання беззольних матеріалів. При цьому спеціально підібраними розчинниками вугілля обробляють за температур 300–450 °С. В таких умовах відбувається руйнування складної матриці вугілля, що супроводжується розривом хімічних зв’язків і утворенням активних вільних радикалів. Рекомбінація вільних радикалів призводить також до утворення високомолекулярних сполук. 

Забезпечення воднем здійснюється за рахунок застосування розчинників — донорів водню. Це сполуки, які при взаємодії з вугіллям за високих температур дегідруються. 

На відміну від звичайного процесу приготування пасти тут відбувається зміна речовини вугілля, що призводить як до руйнування асоціатів, так і хімічної деструкції вугільної речовини. Тому «зріджене» вугілля легше взаємодіє з воднем, і його гідрогенізація проходить при менших тисках (15–20 МПа), ніж гідрогенізація вугілля, просто замішаного у вигляді пасти.

Процесу термічного розчинення також передує підготовка пасти, однак для цього використовується більша кількість розчинника. Співвідношення вугілля — розчинник змінюється в межах від 1:1 до 1:5 відповідно. 
Термічному розчиненню піддають вугілля крупністю 0,02–0,3 мм. Реактори термічного розчинення працюють під тиском від 2–3 до 15 МПа.

Термічне розчинення здійснюється за температури помітного розкладання вугільної речовини. Тому в одержаних продуктах присутня деяка кількість газів і бензину (до 4–5 %) і з’являється небезпека утворення високомолекулярних продуктів ущільнення, включаючи кокс. Унаслідок цього особлива увага приділяється підбору розчинника для екстракції вугілля. Щоб запобігти процесу ущільнення, необхідно використовувати або розчинники, здатні передати водень радикалам (донори водню), або утворити з цими радикалами стабільні сполуки і тим самим загальмувати подальшу поліконденсацію.

До розчинників першого роду відносяться тетралін, який в результаті перерозподілу водню переходить в стабільний нафталін:

а також різні нафтові фракції.

Розчинники другого типу — інгібітори радикальних реакцій, наприклад, первинні аміни ароматичного ряду. Інгібітори можна вводити до складу будь-яких інших розчинників для стабілізації екстрагованої вугільної речовини. Вибір розчинника залежить від його вартості і доступності, він повинен поєднуватися з продуктами перетворення вугілля. Тому для термічного розчинення використовують нафтові залишки, інші нафтові фракції, що містять переважно гідроароматичні вуглеводні.

Відносно високі температури і тиск термічного розчинення, а також необхідність стабілізації «зрідженого» вугілля призвели до розробки варіантів термічного розчинення вугілля під тиском водню. При цьому в результаті каталітичної дії оксидів заліза, що входять до складу золи вугілля, відбувається часткове приєднання водню до продуктів розчинення. Таким чином, поєднується тер-мічне розчинення і часткова гідрогенізація вугілля.

Порівняно з пастою продукти термічного розчинення відрізняються меншою в’язкістю і молекулярною масою. Процесу гідрогенізації може піддаватися розчин «зрідженого» вугілля, звільнений від золи. У той же час термічне розчинення може бути самостійним процесом. У цьому випадку екстракт, звільнений від золи і розчинника, можливо використовувати як сировину для виробництва вуглеграфітових матеріалів, замінників нафтових бітумів у вироб-ництві покрівельних матеріалів і для дорожнього будівництва, а також як добавки до палива.

Залишкове вугілля і зольні домішки виділяються в системі гідроциклонів або за допомогою центрифуг. Розчинник відганяють у вакуумі і відокремлюють від продуктів розчинення, повертаючи в цикл. У зв’язку з тим, що утримання водню в розчиннику зменшується, у результаті переходу частини його в процесі термічного розчинення до вугільної речовини, виявляється доцільним гідрувати розчинник перед повторним використанням. 
При термічному розчиненні вугілля ароматичними або гідроароматичними вуглеводнями в розчин переходить до 70–90 % органічної маси вугілля. Звільнений від розчинника вакуумною дистиляцією екстракт містить 0,2–1 % золи.

Дані про продукти термічного розчинення бурого і кам’яного вугілля марки Г при використанні дистилятного розчинника, що містить донор водню і 0,15 % каталізатора наведені у табл. 10.8. Результати одержані при співвідношенні розчинник : вугілля 1:1,8, за температури 420 °С і тиску 5 МПа.
Подібні результати були одержані і при термічному розчиненні сланцю. При подачі невеликої кількості водню, коли термічне розчинення поєднується з легкою гідрогенізацією (процес SRC в США і IG/Uhde у Німеччині), витрачається відповідно 2,24 і 2,82 % водню в розрахунку на органічну масу вугілля (ОМВ). 
При термічному розчиненні в присутності водню і каталізаторів помітно збільшується вихід вуглеводневих газів (до 9–12 % на ОМВ).
Таблиця 10.8

Продукти термічного розчинення

	Характеристика вугілля та термічного процесу
	Кам’яне вугілля
	Буре вугілля

	Характеристика вихідного вугілля, % мас.:

	  зольність
	7,30
	3,86

	  робоча вологість
	33,00
	2,60

	  вихід летких Vdaf
	43,00
	42,72

	Елементний склад, % мас.:

	  Сdaf
	71,38
	79,86

	  Hdaf
	4,40
	5,24

	  уміст групи фюзеніту
	2
	10

	Витрата водню, % мас.
	1,3
	1,0

	Вихід, % мас. на ОМВ: 

	  екстракту з температурою кипіння вище 330 °С
	56,7
	52,7

	  сирого бензину з температурою кипіння до 200 °С
	4,6
	6,0

	  реакційної води
	2,0
	1,0

	  нерозчинного твердого залишку
	32,0
	40,0


10.2. Одержання синтетичних палив із СО і Н2
Практично з будь-якого палива — твердого, рідкого або газоподібного — при газифікації з водяною парою і киснем можливо одержати суміш водню і оксиду вуглецю. Співвідношення СО:Н2, як можливо змінювати в будь-яких необхідних межах, вибираючи умови газифікації палива або конверсії оксиду вуглецю. Будь-які домішки, крім невеликої кількості азоту і інертних газів, повністю видаляються із суміші СО і Н2 при використанні способів очищення, розглянутих у попередніх розділах.

Застосування як сировини газової суміші, склад якої не залежить від природи твердих корисних копалин, можливість перевести в цю суміш більшу частину вуглецю, що міститься в паливі, висока реакційна здатність оксиду вуглецю — все це ще з початку    XX ст. привернуло увагу фахівців до синтезів з СО і Н2.

Ще у 1908 р. Є. І. Орлов одержав етилен при взаємодії оксиду вуглецю і водню в присутності нікель-паладієвого каталізатора. У 1913 р. з СО і Н2 на залізному каталізаторі були одержані метанол і деякі інші кисневмісні сполуки. У 1922–1924 рр. були побудовані перші промислові установки синтезу метанолу. У 1922–1926 рр. Фішер і Тропш розробили технологічний процес синтезу вуглеводнів із СО і Н2. У 30-х роках XX ст. в Німеччині було побудовано декілька підприємств сумарною продуктивністю близько 600 тис. т вуглеводнів та іншої хімічної сировини. 
У післявоєнний період виробництво вуглеводнів із СО і Н2 вже було неконкурентоспроможним з продуктами нафтохімії і нафтопереробки і в більшості країн призупинилося. У той же час почало інтенсивно розвиватися виробництво метанолу, вищих спиртів і альдегідів в нафтохімічній промисловості. Останні одержують шляхом оксосинтезу — взаємодією олефінів з СО і Н2:
                                            →RCH2CH2CHO

R — CH = CH2 + CO + H2 —|

                                            → RCH(CH3)CHO

Наприкінці 70-х років минулого століття у світі вироблялося   кілька мільйонів тонн хімікатів із СО і Н2.

10.2.1. Основи одержання синтетичних палив з СО і Н2
Синтези вуглеводнів або сполук інших класів із СО і Н2 є каталітичними процесами. Каталізаторами служать метали, здатні до утворення хемосорбційних зв’язків з СО і Н2. Для цього підходять перехідні метали з 3d і 4f-електронами. 
Склад продуктів залежить від складу вихідного синтез-газу. Якщо газова суміш збагачена воднем, то переважно утворюються парафіни. Якщо ж вихідна суміш збагачена оксидом вуглецю, то значно збільшується ймовірність утворення олефінів і альдегідів.

Синтез вуглеводнів з СО і Н2 протікає зі зменшенням об’єму. Тому збільшення тиску буде сприяти переважно утворенню речовин з більшою молекулярною масою, а також збільшенню ступеня перетворення вихідної сировини.

Верхня температура синтезу обмежується небажаним утворенням сажі та метану. Тому нераціонально збільшувати температуру понад 250–300 °С. 
Зменшення часу контакту сприяє підвищенню виходу спиртів, олефінів та вуглеводнів з коротким ланцюгом.

Більш детально вивчені умови одержання найпростішого продукту синтезу — метанолу (рис. 10.7), що утворюється за сумарною реакцією:

СО + 2Н2 ↔ СН3ОН     ΔН25 °С = –90,84 кДж/моль
За сучасними уявленнями, метанол утворюється з СО у дві стадії. Спочатку СО конвертується в СО2
СО + Н2О → СО2 + Н2     ΔН25 °С = –41,27 кДж/моль

а потім СО2 гідрується до метанолу:

СО2 + 3Н2 → СН3ОН + Н2О     ΔН25 °С = –49,57 кДж/моль

На відміну від синтезу вуглеводнів одержання метанолу — це зворотний процес. На малоактивних каталізаторах (оксиди цинку і хрому) синтез його ведуть при тиску 25–35 МПа і за температури       330–400 °С, а на більш активних каталізаторах — за температури    200–300 °С і тиску 5–25 МПа.


Рис.10.7. Залежність ізобарно-ізотермічних потенціалів реакції, 
що протікають під час синтезу з СО і Н2, від температури
В останньому випадку використовують каталізатори, що містять мідь. Неповне перетворення вихідної сировини в процесі синтезу зумовлює необхідність рециркуляції непрореагованих речовин.

10.2.2. Технологія газового синтезу з СО і Н2
Як було сказано раніше, синтез палив з СО і Н2 доцільно здійснювати за температур до 250 °С, за атмосферного або підвищеного тиску і в апаратах, конструкції яких дозволяють ефективно відводити тепло із зони реакції і виключати місцеві перегріви, що порушують технологічний процес і сприяють утворенню сажі та метану.
Умови синтезу і склад продуктів залежать від каталізатора. 
Зазвичай до складу каталізаторних композицій вводять промоторні добавки, а каталізатори наносять на пористі матеріали для збільшення поверхні контакту.

Так, промисловий кобальтовий каталізатор містить промоторні добавки — оксиди торію і магнію — і наноситься на кізельгур (діатоміт), гірську породу, яка складається із залишків діатомових водоростей. 

Його приблизний відносний склад (в розрахунку на 100 частин кобальту): кобальт — 100; оксид магнію — 8; оксид торію — 5;     діатоміт — 180 — 220.

Як і кобальтовий каталізатор, залізний каталізатор має високу активність і на повітрі може самозапалюватися, тому його зберігають в атмосфері інертного газу. Співвідношення Fe:Сu:К2О:SiO2 в каталізаторі становить 100:5:5:25.

Найбільш широко використовували для синтезу вуглеводнів, контактні апарати зі стаціонарним шаром каталізатора. Перші      реактори пластинчастого типу становили собою пакети вертикальних металевих пластин, розташованих паралельно на відстані 7 мм один від одного. Пластини нанизувалися на численні труби, по яких циркулювала вода, а в простір між пластинами засипали каталізатор. Апарат такої конструкції виявився незручним в експлуатації внаслідок високого опору проходу газів і малої продуктивності по газу. Теплообмін був недостатнім через низьку швидкість газу, тому виникали місцеві перегріви. Вкрай незручними були завантаження і вивантаження каталізатора.
Більш ефективними виявилися реактори з теплознімними пристроями типу «труба в трубі». Каталізатор розміщувався в кільцевому просторі, що утворювався двома концентрично розташованими трубами (21(24 і 44(48 мм). Елементи «труба в трубі» висотою 4,5 м розміщувалися в кожухотрубчастих апаратах. 

На рис. 10.8 наведена схема елемента «труба в трубі». 

В апаратах такого типу вдавалося уникнути місцевих перегрівів і вести синтез і при атмосферному, і при підвищеному тисках.
Наступним етапом було створення високопродуктивних трубчастих реакторів, що відрізняються великою висотою труб (до 10 і навіть 15 м), високими швидкостями газу в трубах (понад 
1–2 м/с). При цьому тепло відводилося шляхом охолодження киплячої води, що спрямовувалася в міжтрубний простір. Застосовували прості труби діаметром від 32 до 80 мм. Технологічна схема високопродуктивної установки для синтезу палива із суміші СО і Н2 зображена на рис. 10.9.

Рис. 10.9. Технологічна схема установки з високопродуктивним 
трубчастим реактором для синтезу палив з СО і Н2: 
1 — реактор; 2 — парозбірник; 3 — мультициклон; 4 — теплообмінник; 
5 — конденсатор; 6 — промивна колона; 7 — насос; 8 — холодильник; 
9 — сепаратор; 10 — циркуляційний компресор

Очищений і стиснений синтез-газ змішується з циркуляційним газом і через теплообмінник надходить в реактор. Газ з продуктами синтезу проходить через мультициклон, де відділяється парафін. Далі газ послідовно охолоджується в холодильнику і конденсаторі. Тут виділяються продукти реакції, що направляються на подальшу переробку. У конденсаторі газ додатково промивається розчином лугу для нейтралізації кислот. Залишковий газ містить СО, Н2, СН4, а також невеликі кількості СО2 та азоту. Велика частина газу по-вертається на синтез, а деяка його частина виводиться із системи, щоб запобігти накопиченню інертних газів в системі, і використовується як паливо.
У табл. 10.9 наведені деякі характеристики процесу на різних каталізаторах і в реакторах різного типу.

Таблиця 10.9

Техніко-економічна характеристика 
процесу газового синтезу в різних реакторах

	Показник
	Синтез на кобальтовому 

каталізаторі
	Синтез на залізному каталізаторі при середньому тиску

	
	Атмосферний тиск
	Середній тиск
	

	Реактор *
	Пластин-частий
	З елемен-тами «труба в трубі»
	Багатотрубчастий

	Тиск (надлишковий), МПа

Температура, °С

Шар каталізатора, мм:
    товщина

    висота

Поверхня теплообмінника, м2/м3 перетворюваної суміші

Об’ємна швидкість вихідного газу, год-1
Кількість труб

Кількість каталізатора в трубі, дм3
Відношення циркулюючого і вихідного газу
Кількість ступенів синтезу

Продуктивність:
   каталізатора за вуглеводнями, кг/(м3·добу)

   реактора, т/добу

Термін роботи каталізатора, міс.

Ступінь перетворення суміші СО і Н2, %

Вихід вуглеводнів С2 і вище, г/м3 суміші
	0,03

180–195

7

2500

4000

70–100

–
–
Без циркуляції

2

190

1,9

4–6

90–95

150–160
	0,7–1,2

180–210

10

4550

3500

100–110

2044

4,9

Без циркуляції

3

210

2,5

6–7

90–95

150–160
	1,1

190–230

10

4550

3500

100–110

2044

4,9

2:1

2

210

2,5

12

85

170
	2,3–2,5

220–250

46

12000

230

500–700

2052

20

2,5:1

1

1250

50

9–12

73

140


Закінчення табл. 10.9

	Показник
	Синтез на кобальтовому 

каталізаторі
	Синтез на залізному каталізаторі при середньому тиску

	
	Атмосферний тиск
	Середній тиск
	

	Реактор *
	Пластин-частий
	З елемен-тами «труба в трубі»
	Багатотрубчастий

	Склад продукту (середні дані), 
% мас.

   С1 – С2
   С3 – С4
Вихід фракції, % мас.:
   30–165 °С

   165–230 °С

   230–320 °С

   320–460 °С

Понад 460 °С

Уміст кислотовмісних сполук, %
	Немає даних

8

29,5

14

10

8

3

–
	Немає даних

6

19,5

21,5

11

17

10

–
	5

2

4,1

2,4

8

16

37

–
	7

5

8,5

5

7,6

23

18

4


Первинними продуктами синтезу є фракції газів С3 – С4, легкий бензин, дизельне паливо, фракція 230–320 °С, м’який парафін і твердий парафін. Їх співвідношення під час проведення процесу в умовах атмосферного та середнього тисків наведено в табл. 10.10 

Таблиця 10.10 

Продукти синтезу

	Продукти синтезу, % мас.
	Атмосферний тиск
	Середній тиск

	Гази С3 – С4 
	7–15
	9–10

	Бензин 
	40–45
	20–28

	Легке дизельне паливо 
	15–20
	18–20

	Дизельне паливо (230–320 °С)
	10–17
	16–23

	М’який парафін 
	6–8
	12–21

	Твердий парафін 
	2–3
	10–12


Фракція С3–С4 у даний час становить інтерес як сировина для одержання різних ненасичених сполук і проведення різноманітних синтезів на їх основі.
Бензини, одержані під час проведення синтезу — низькооктанові, містять вуглеводні з прямим ланцюгом. Вони можуть бути використані як розчинники в різних виробництвах. При каталітичному риформінгу вони перетворюються в ароматизовані бензини з високим октановим числом. 
Під час проведення синтезу на металевих каталізаторах утворюються вуглеводні, що містять велику кількість олефінів, особливо а-олефіни, які є цінною сировиною для виробництва вищих спиртів, різноманітних поверхнево-активних речовин. 
Легке дизельне паливо відрізняється високим цетановим числом (70–100). Воно може застосовуватися як добавка до нафтових ди-зельних палив для зниження їх температури самозаймання. Застосування цих продуктів як добавок визначається тим, що оптимальними дизельними паливами є продукти з цетановим числом 50–60.

Вуглеводні, одержані під час проведення синтезу, можуть використовуватися як сировина для виробництва різноманітних миючих засобів (алкіл-бензолсульфонати та ін.). Парафін, який одержують із продуктів синтезу, може використовуватися для просочення деревини, шкіри, паперу, тканин, для покриття металів, як ізоляційний воск. За своїми показниками він краще нафтового парафіну. Співвідношення між одержуваними продуктами можна змінювати як шляхом підвищення тиску, так і зміною температури. 

На рис. 10.10 показано вплив температури на склад продуктів синтезу.

До недоліків синтезу в газовій фазі на стаціонарному каталізаторі відноситься порівня-но невисока об’ємна продуктив-ність останнього — не більше 2 т/м3добу. Це означає, що на установці продуктивністю 6 млн тонн рідких продуктів ЗА рік повинні працювати контактні апарати із загальним об’ємом каталізатора близько 10 тис. м3, тобто 250 високопродуктивних контактних апаратів, подібних багатотрубчастому апарату. У зв’язку з цим розвиток названої технології значною мірою залежить від створення високоефективних каталізаторів і 
простих реакторів.

Продуктивність апаратів може бути збільшена під час проведення синтезу на псевдозрідженому каталізаторі або в потоці порошкоподібного каталізатора, під час взаємодії газів з дрібно-дисперсним каталізатором, суспендованих у висококиплячій оливі. Перевагами процесів є високий ступінь розвитку поверхні каталізатора і можливість інтенсивного відведення тепла із зони реакції. При цьому немає принципових перешкод до збільшення одиничної потужності контактних апаратів. У цих процесах використовуються дешеві і доступні металеві каталізатори.

Синтез в потоці порошкоподібного каталізатора здійснюють за схемою, зображеною на рис. 10.11. 
Рис. 10.11. Технологічна схема процесу Фішера–Тропша 
в потоці порошкоподібного каталізатора: 
1 — піч; 2 — реактор; 3 — холодильник; 4 — колона-сепаратор 
для промивання оливою; 5 — конденсатор; 6 — розділяюча колона; 
7, 8 — промивні колони

Сумарний газ складається з вихідного синтез-газу і рециркулюючого газу і містить Н2 і СО у співвідношенні 6:1. Це дозволяє виключити виділення вуглецю навіть за температур до 350 °С. 
Синтез-газ змішується з потоком циркулюючого каталізатора і газу, і потік циркулює в контурі реактор — підйомна труба з вбудованими холодильниками. 
Тиск у системі 2,2 МПа, максимальна температура 350 °С. Реактор має висоту близько 30 м, діаметр 2 м. У нього завантажують 130–140 т залізного каталізатора; кратність циркуляції становить близько 50 циклів за год. Продуктивність агрегатів 90–100 тис. м3 синтез-газу за годину. При відведенні тепла за годину виробляється 15 т пари тиском 1,3 МПа.

Каталізатор, газ та продукти синтезу виводяться з реактора 2 і надходять у зрошувану оливою колону-сепаратор 4.  

У нижній частині колони відстоюється каталізаторний шлам, який повертається у процес. Далі в системі колон здійснюється ступенева конденсація продуктів синтезу. Продукти промивають водою, щоб видалити кисневмісні сполуки.

Ступінь перетворення суміші СО і Н2 становить 77–85 %, коефіцієнт рециркуляції 2–2,4. Тривалість роботи системи 40 діб. Дані про розподіл перетвореного вуглецю між різними групами продуктів наведені в табл. 10.11. 
Таблиця 10.11

Розподіл вуглецю між різними групами продуктів( % мас.)
	Метан
	10
	С5–С12
	9

	Етилен
	4
	С13–С18
	5

	Пропілен
	6
	С19–С30
	4

	Пропан
	2
	Вище С31
	2

	Бутилени
	8
	Нейтральні кислотовмісні сполуки
	6

	Бутани
	1
	Карбонові кислоти
	1


У табл. 10.12 наведено вміст різних груп речовин у фракціях    С5–С11 і С11–С14 (% мас.):

Таблиця 10.12

Уміст різних груп речовин у фракціях С5–С11 і С11–С14
	Олефіни
	Ароматичні вуглеводні
	Спирти
	Альдегіди 
і кетони

	С5–С11...70
	5
	6
	6

	С11–С14…60
	15
	5
	5


Асортимент продукції, що одержують на підприємстві потуж-ністю 1 млн м3 газу на рік наведено в табл. 10.13.

                                               Таблиця 10.13
Асортимент продукції (тис. т/рік)
	Бензин
	878

	Дизельне паливо
	51

	Парафін
	40

	С3–С4
	54

	Спирти, альдегіди, кетони
	39

	Опалювальний газ, тис. м3
	24,5

	Водяна пара, т/год
	≈160


Змінюючи умови процесу, можливо збільшити вихід вуглеводнів С2–С4 або інших продуктів.
Синтез у рідкій фазі ведуть в барботажній колоні реактора, схема якого показана на рис. 10.12.
Через оливу з високою температурою кипіння, у якій знаходиться каталізатор у вигляді суспензії, барботує синтез-газ. Тепло відводиться теплознімальними поверхнями, що охолоджуються водою, та вмонтованими в реактор. Процес здійснюється під тиском 1,2 МПа. Ступінь конверсії за один прохід становить 90 %.
Рідкофазний процес дозволяє в широких межах керувати складом продуктів за рахунок рециркуляції низькомолекулярних продуктів, зміни навантажень і температур. Продукти рідкофазного синтезу відрізняються високим вмістом ненасичених вуглеводнів і становлять цікавість як хімічна сировина.

Можливі різні варіанти оформлення рідкофазного процесу, наприклад, технологія одержання вуглеводнів із суміші СО і води в присутності біфункціонального залізного або рутенієвого каталізаторів. При цьому спочатку частина СО реагує з водяною парою, утворюючи СО2 і Н2, а потім відбувається синтез із СО і Н2 за звичайним механізмом. 
У цій схемі вода під тиском виконує функції рідкого середовища, реагенту і безпосереднього холадоагенту. Однак і рідкофазний каталітичний процес відрізняється відносно невисокою продуктивністю. 
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Рис. 10.12. Реактор для проведення синтезу 

Фішера–Тропша в рідкій фазі (а): схема реактора для проведення 
синтезу Фішера–Тропша в рідкій фазі (б):

1 — сбірник водяної пари; 2 — трубчастий холодильник; 
3 — регулятор рівня; 4 — барботажна колона; 
5 — газорозділяючі решітки

Вихід продуктів з 1 м3 реакційного об’єму не перевищує             1 т/добу, а в інших розроблених процесах — 250–300 кг/ м3·добу.

Синтез із СО і Н2 — єдиний реалізований зараз у промисловому масштабі спосіб виробництва синтетичних рідких палив з вугілля. 
Як зазначалося раніше, на початку 80-х років минулого століття загальна потужність у таких підприємств в ПАР становила 
4,5 млн т/рік, причому на частку власне установки синтезу доводиться 25,3 % загальних капітальних витрат, 44,7 % — на систему приготування синтез-газу, 9,4 % — на переробку продуктів; 
6,7 % — на допоміжні установки і 13,9 % — на позавиробничі за-гальнозаводські установки. Недоліком процесу є невисока об’ємна продуктивність каталізаторів при синтезі вуглеводнів. Тому особливу увагу привертає добре відпрацьований технологічний процес синтезу метанолу з СО і Н2. Його основні закономірності розглянуті раніше. Технологічна схема одержання метанолу показана на рис. 10.13. 

Рис. 10.13. Технологічна схема синтезу метанолу: 
1 — реактор; 2 — теплообмінник; 3 — конденсатор; 4 — сепаратор; 
5 — колона виділення низькокиплячих домішок; 6 — колона 
одержання чистого метанолу; 7 — циркуляційний компресор

У реактор 1 надходить суміш очищеного синтез-газу і циркулюючого газу. Продукти синтезу охолоджуються в теплообмінни-ку 2, холодильнику-конденсаторі 3 і відділяються від циркулюючого газу в сепараторі 4. Одержаний метанол-сирець очищають шляхом ректифікації в колонах 5 і 6. Окрім води в сирці міститься від 
1 до 5 % побічних продуктів: висококиплячих спиртів, простих і складних ефірів, кетонів та вуглеводнів. Найбільш великий зміст у домішках диметилового ефіру — (СН3-О-СН3).
Метанол можна використовувати як високооктанову добавку до палива, або як саме паливо. Єдиний його недолік — знижена порів-няно з бензином теплота згоряння. Розроблені та реалізовані в промисловому масштабі методи каталітичної дегідратації метанолу на цеолітових каталізаторах з одержанням високооктанового бензину.
У даний час більше 5 % метанолу використовують у вироб-ництві формальдегіду — сировини для найрізноманітніших видів синтетичних смол. Окрім того, метанол застосовують у синтезі білково-вітамінного концентрату. В даний час експлуатуються   агрегати синтезу метанолу продуктивністю до 2–5 тис. т/добу. Створені конструкції високопродуктивних реакторів, що відрізняються зниженим опором; в них використовується більш активний дрібнозернистий каталізатор. Застосовуються також горизонтальні поличні реактори з поперечним потоком газу. На всіх цих реакторах теплота реакції відводиться водою з одержанням пари високого тиску. Кількість тепла, що виділяється в сучасних реакторах, сягає 5,87–8,38 ГДж/(м3·год).

Незважаючи на невисокий ступінь перетворення вихідного синтез-газу за один цикл (10–20 %), реактори працюють при дуже високих об’ємних швидкостях (10000–35000 год–1) і мають об’ємну продуктивність 1,25–1,50 т метанолу з 1 м3 каталізатора за 1 год, тобто в 20–100 разів більшу, ніж під час синтезу вуглеводнів за методом Фішера–Тропша. Застосування активних каталізаторів низького тиску (5–10 МПа), реакторів з псевдозрідженим каталізатором, а також простих і високопродуктивних відцентрових компресорів дозволяє значно зменшити вартість метанолу і збільшити одиничну потужність установок синтезу (до 0,7–1 млн т/рік в одному агрегаті). 
Під час порівняння процесів безпосередньої гідрогенізації вугілля і газифікації вугілля з одержанням палив на основі синтез-газу можна відзначити, що в другому випадку використовуються більш помірні тиск і температура (на стадії синтезу). 
Очищення і розділення продуктів газифікації здійснюються за відомими схемами. Всі шкідливі речовини можна вловлювати з газів і не забруднювати атмосферу. Проведення каталітичних процесів з простою сировиною в газовій фазі набагато простіше      деструктивної гідрогенізації вугілля і сланцю.

Все згадане раніше пояснює зацікавленість до процесів газифікації з подальшим перетворенням синтез-газу. Слід також враховувати більш широке використання дизельних двигунів, що відрізняються високим коефіцієнтом корисної дії. 

Синтез вуглеводнів з газів дозволяє отримувати дизельні палива високої якості і з більшим виходом, ніж у процесі деструктивної гідрогенізації вугілля.

1. Проаналізуйте розвиток гідрогенізаційних процесів у вуглехімії і нафтопереробці.

2. У чому полягають основні труднощі, що перешкоджають промисловому здійсненню гідрогенізації вугілля і сланцю?

3. Схарактеризуйте технологію рідкофазної гідрогенізації твердого палива та гідрогенізації смол, одержаних під час термічної переробки цих же палив.

4. Чому гідрогенізація вугілля до високоякісного бензину є багатостадійним процесом? Які виникають труднощі під час організації одностадійного процесу?

5. Схарактеризуйте технологію термічного розчинення вугілля і сланцю.

6. Чим відрізняється «синтетична нафта», одержувана у процесі рідкофазної гідрогенізації вугілля, від натурального продукту?

7. Поясніть, чим викликаний підвищений інтерес до синтезів на основі СО і Н2.

8. Напишіть всі можливі реакції між СО та Н2, що призводять до одержання органічних і неорганічних речовин. Вкажіть шляхи використання одержаних продуктів. Які синтетичні смоли одержують, виходячи із синтезу СО і Н2?

9. Опишіть процес одержання синтетичних палив з продуктів переробки синтез-газу, використовуючи технологію Фішера–Тропша.

10. Опишіть технологічний процес синтезу метанолу з СО і Н2.


В

углеграфітові матеріали знаходять широке застосування в різних областях техніки і галузях промисловості. Це пояснюється їх специфічними, часто унікальними властивостями: високою теплостійкістю, хорошими тепло- і електропровідністю, фрикційними характеристиками, низьким коефіцієнтом лінійного розширення та хімічної інертністю. Сировиною для виробництва цих матеріалів є як штучні тверді палива — кокс, особ-ливо беззольний пековий і нафтовий, технічний вуглець (сажа), — так і природні вуглецеві матеріали (графіт, антрацит), а також зв’язуючі матеріали — кам’яновугільний і нафтовий пек, синте-тичні смоли.

Композиції, одержані з вуглецевих матеріалів і зв’язуючих, піддають термічній переробці без доступу повітря. При цьому зв’язуючі перетворюються на кокс, пов’язуючи вуглецеві матеріали в єдиний моноліт. При подальшому нагріванні відбуваються складні зміни внутрішньої структури: формування, збільшення розмірів графітоподібних кристалітів, підвищення ступеня їх упорядкованості. Керуючись цими процесами, можливо одержати широкий асортимент вуглеграфітових матеріалів і виробів.

11.1. Властивості вуглецю та вуглеграфітових матеріалів 

Відомо чотири алотропних модифікації вуглецю: алмаз, графіт, карбін і фулерен (рис. 11.1).

              Алмаз                    Графіт                        Карбін        Фулерен С60
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Рис. 11.1. Алотропні модифікації вуглецю

При утворенні міжатомних зв’язків у молекулах відбувається гібридизація зовнішньої оболонки за типом sp3 — алмаз, sp2 — графіт і фулерен і sp — карбін.

Кристалічна решітка алмазу складається з атомів вуглецю, з’єднаних між собою міцними ковалентними δ зв’язками, які утворюються за рахунок перекривання sp3 — гібридних орбіталей атомів вуглецю і розміщених під тетраедричними кутами (109,5°). Відстань між атомами вуглецю 0,13445 нм.

Звичайні алмази без кольору. Але бувають сині, блакитні, червоні. Алмаз — найтвердіша в природі речовина.

Прозорі оброблені алмази називаються діамантами. 

Основна частина алмазів використовується в техніці: алмазний пил — для шліфування твердих матеріалів, заточки токарних різців, відрізних кругів, бурильних свердл. На території України ал-мазні родовища знаходяться в Донецькій області.

Графіт — темно-сіра з металевим відблиском, м’яка, жирна на дотик речовина. Густина його 2,17–2,3 г/см3. Добре проводить 
електричний струм, на повітрі не горить навіть при накалюванні, а в кисні горить, утворюючи СО2.

Як в алмазі, в графіті кожний атом вуглецю утворює один з одним чотири зв’язки. Але вони не однакові. Три з них δ-зв’язки, утворюються в результаті перекривання sp2 — гібридних орбіталей атомів вуглецю. Вони розміщені під кутом 120°; утворюючи сітку із шестикутників, у кутах яких знаходяться атоми С. четвертий                π-зв’язок утворюється за рахунок перекривання р-орбіталей вище і нижче площини  шестикутників, у яких розміщені атоми вуглецю.      π-зв’язок утворює електронну хмару над і під площинами шести-кутників. Вуглецеві шари зв’язані між собою слабкими силами міжмолекулярної взаємодії. Ця особливість обумовлює такі властивості графіту, як електропровідність, шаруватість.

Графіт використовують для виготовлення олівців, електродів, змащувальних матеріалів, як уповільнювачі в ядерних реакторах.
Копалини графіту є в Російській Федерації (Алтай, Східний Сибір), в Україні (Донецька область).

Графіт можливо одержати штучним шляхом — прокалюванням суміші піску і антрациту (пилі) або коксу в електропечах. Штучний графіт відрізняється чистотою і м’якістю, тому ціниться вище природного.

Графіт і алмаз при визначених умовах можуть переходити один в інший. Точка рівноваги графіт — алмаз — розплав знаходиться в межах Т = 4000–4200 К і р = 12,5–13,5 ГПа. В області тисків близьких до атмосферного. Фаза алмазу термодинамічно менш стійка, ніж графіту. Але існує можливість одержання алмазу в умовах його термодинамічної нестійкості, синтезуючи його з газової фази. 
Для синтезу в бік алмазу поступають таким чином. Проводять піроліз вуглецевого газу (ацетилен, метан та ін.) в реакторі, де є підложка — кристалу алмазу. На гранях такого кристалу надлишок атомів вуглецю із газової фази виділяється в тверду, орієнтуючись на кристалічну решітку підложки (алмазу).

Це так званий епітаксіальний синтез речовин. Необхідно строго дотримуватися умов процесу. Якщо швидкість виділення вуглецю в результаті піролізу дуже велика, то поверхня алмазу покриється шаром вуглецю, і утворення алмазу не відбудеться. Таким чином отримують не більше 10 алмазних шарів. Процес алмазоутворення відновлюється після вилучення графіту з підложки шляхом «витравлювання» його воднем. Декілька циклів обробки вуглецевим газом і воднем дозволяють практично подвоїти її масу.

Особливості кристалічної структури графіту і мала величина сил зв’язку між його шарами, приводить до ковзання шарів відносно один одного навіть за малих значень напруги зсуву. Це дозволяє використовувати вуглеграфітові матеріали як антифрикційні (зменшує тертя).

Алмаз — є діелектриком, причому його опір однаковий у всіх напрямках кристалу. Це пов’язано з тим, що валентні електрони входять в чотири рівноцінних δ-зв’язки, а вільні π-електрони, що утворюють електронну хмару як у графіті відсутні. Графіт на відміну від алмазу є провідником.
Карбін — це лінійна форма вуглецю, яка була відкрита в 1960-х роках радянськими хіміками В. В. Коршаком, А. М. Сладковим, 
В. І. Касаточкіним каталітичним окисненням ацетилену (С2Н2) вони синтезували одновимірний полімер вуглецю і назвали карбіном («карб» — вуглець, закінчення — ін., потрійний зв’язок). Атоми вуглецю з’єднані в ланцюг почергово одинарними та потрійними зв’язками. Карбін — чорний, дрібнодисперсний порошок, напівпровідник. Спостерігається лінійне розміщення атомів у вигляді ланцюга

=С=С=С=      (β-карбін)       —С≡С—С≡С— (α-карбін)
Фулерени. У 1973 р. російські вчені Д. А. Бочвар і Є. М. Гальпе-рін опублікували результати квантово-хімічних розрахунків із яких слідувало, що повинна існувати форма вуглецю, що містить у молекулі 60 атомів.
У 1985 р. Г. Клото і Р. Смолі проводили дослідження мас-спектрів пари графіту, отриманих ударом лазерного пучка. Вони побачили, що в спектрах є два сигнали, інтенсивність яких вища, ніж інших, що вказувало на вуглець С60 і С70. Це було підтвердженням структури вуглецю запропонованої Д. А. Бочваром.

Назву «фулерени» було дано на честь відомого американського архітектора Бакмінстера Фулера, який запропонував будувати ажурні куполоподібні конструкції поєднанням п’яти- і шестикутників. На перший погляд здається, що конструкція зібрана з трикутників, але чергування п’яти- і шестипроменевих центрів відповідає будові фулерену. Деякий час фулерени були доступні лише у кількостях, достатніх для спектральних аналізів, але не хімічних. Одержати фулерен у достатній кількості вдалося Д. Хафману і В. Кретчмеру, які провели випаровування графіту електричною дугою в атмосфері гелію. Сажа, яка утворилася в цьому процесі, складалася з С60 і С70. 
Друга сполука утворюється у кількості, приблизно у шість разів менше, аніж перша, і тому основна маса досліджень проводилася з С60. Описаний спосіб отримання фулеренів з тими чи іншими технологічними варіаціями на сьогодні все ще єдиний. Вміст фулеренів в отриманій сажі становить 44 %. Існують схеми синтезу фулеренів способами органічної хімії. 
Штучні вуглецеві матеріали (кокс, технічний вуглець та ін.) за структурою наближаються до графіту. Так, в графіті, як і в ароматичних вуглеводнях, атоми вуглецю знаходяться у валентному стані, що відповідає sp2-гібридизації. Три рівноцінні σ-зв’язки розташовуються в одній площині. Четвертий валентний електрон створює додатковий π-зв’язок.

Монокристали графіту складаються з великої кількості плоских паралельних шарів, утворених правильними шестикутниками з атомів вуглецю. 
Відстань між сусідніми атомами вуглецю в площині дорівнює 0,142 нм, а між сусідніми шарами 0,334 нм. Енергії зв’язків дорівнюють відповідно 420–460 і 42 кДж/моль. 
У просторі між шарами π-електрони утворюють єдину елект-ронну хмару, що має достатню рухливістю. Саме цим і пояснюються висока електропровідність і теплопровідність графіту в напрямку кристалографічної осі А, що наближаються до значень цих властивостей для металів (рис. 11.2).
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Рис. 11.2. Кристалічна структура графіту: 
а — модель гексагональної структури; б — взаємне розташування шарів

Анізотропія властивостей графіту визначає відносну легкість розщеплення шарів і адсорбцію графітових плівок на поверхні металів. Це пояснює малі коефіцієнти тертя в системах метал — графіт і унікальні фрикційні характеристики графітових виробів. Стабілізація такої складної структури графіту, в результаті узагальнення π-електронів, дозволяє пояснювати високу термічну стабільність цього матеріалу. 

На рис. 11.2 розглядаються дві ідеалізовані структури графіту — гексагональна і ромбоедрична. У першій з них атом вуглецю кожного шару розташовується проти центру шестикутника сусіднього шару, тобто два сусідніх шари зміщені один відносно іншого на 0,142 нм. Якщо позначити сусідні шари через А і Б, то гексаго-нальну структуру можливо уявити у вигляді послідовності 
АБАБАБ. Період повторюваності дорівнює подвоєній відстані між шарами (0,669 нм).

В іншій, ромбоедричній структурі спостерігається повторюваність через два шари (АБВАБВ) і в кожному третьому шарі атоми вуглецю розташовуються точно під першим. У деяких природних графітів частка, що припадає на ромбоедричну структуру, становить до 30 %. 

Під час нагрівання до 2000–3000 °С ромбоедрична структура перетворюється в гексагональну, остання характерна для всіх    штучних графітів.

Реальні кристалічні структури графітів відрізняються від іде-альних наявністю різноманітних порушень структури, які називають дефектами. Характер і ступінь дефектів структури впливають на теплофізичні, механічні, напівпровідникові і багато інших властивостей штучних графітів і вуглеграфітових матеріалів.

У штучних графітів часто зустрічається турбостратна структура, у якій пакети паралельних шарів кристалітів графіту орієнтовані відносно один до одного під різними кутами. При цьому збільшуються міжплощинні відстані до 0,345 нм, зменшуються розміри плоских решіток. Між блоками турбостратних шарів знаходяться неупорядковані частини, що являють собою особливо дрібні мікрокристаліти графітоподібного типу. 

Лише за температур понад 2100–2300 °С відбувається поступовий перехід турбостратної структури в тривимірну структуру 
графіту.

Дефекти в зв’язках решітки графіту пояснюються незаповненням частини кутів шестигранників графіту атомами вуглецю. Виникають вакансії, або дірки, — вузли, вільні від атомів вуглецю. Деяка кількість атомів виявляється поза вузлами — міжвузлові атоми. Скупчення цих атомів і дірок призводять до викривлення плоских вуглецевих решіток, їх розриву і утворення пор у тілі графітового матеріалу.

Дефекти в структурі виникають і при впровадженні гетероатомів у вуглецеву решітку, які потрапляють не лише в міжшаровий простір, але й займають вакантні вузли в решітках. Природно, що подібні дефекти несприятливо впливають на специфічні властивості графіту, збільшуючи його електричний опір, погіршуючи механічні властивості, порушуючи анізотропію, сприяють утворенню пористої структури матеріалу. 
Сировина вуглецевих матеріалів відрізняється від одержаних вуглеграфітових матеріалів наявністю великої кількості дефектів графітоподібних елементів, а також значною кількістю сторонніх атомів. Властивості сировини визначають ступінь дефектності структури вуглеграфітових виробів.

Властивості вуглеграфітових матеріалів характеризуються анізотропією, обумовленою шаруватою структурою штучного графіту і анізотропією частинок вихідних вуглецевих речовин (виключаючи технічний вуглець). При формуванні виробів відбувається переважна орієнтація вуглецевих частинок, в результаті після термічної обробки виробу одержують різні властивості у напрямках, що перпендикулярні і паралельні осі пресування. Тому, характеризуючи вуглеграфітові матеріали, часто приводять два значення властивостей у взаємно перпендикулярних напрямках.

Фізичні властивості. Густина ідеального графіту, розрахована за даними рентгенографічного аналізу, дорівнює 2265 г/м3. Однак через порушення структури густини природних, а тим більше    штучних графітів мають менші значення. Для різних видів штучного графіту вона становить 2160–2230 кг/м3.

Пористість характерна для всіх видів вуглеграфітових матеріалів. Експлуатаційні властивості вуглеграфітових матеріалів безпосередньо пов’язані з характером пористості і розміром пор. Пористість графітованих матеріалів знаходиться в межах 20–30 %, пористість обпалених матеріалів менша та становить 14–25 %. Крім того, виробляють високопористі (до 60 %) і високощільні (пористість 10–12 %) матеріали. 
Пори бувають закриті і відкриті (каналоутворюючі). Останні визначають газо- і водопроникність виробів. У вуглеграфітових матеріалах присутні мікро-, перехідні і макропори. Кожний вид вуглеграфітового матеріалу характеризується своїм розміром пор.

Електропровідність вуглеграфітових матеріалів коливається в широких межах. Матеріали, одержані на основі нафтових коксів, мають питомий електричний опір від 7 до 100 мкОм·м. Мінімальні значення належать до графітованих матеріалів, а максимальні — до обпалених. Електропровідність вуглеграфітових матеріалів анізотропна. У матеріалах, одержаних пресуванням, вона вища в напрямку, перпендикулярному напрямку накладання тиску. Коефіцієнт анізотропії коливається в межах від 1,2 до 2 і збільшується зі      зменшенням дисперсності частинок вуглецевої речовини.

Електропровідність вуглеграфітових матеріалів має складну температурну залежність. Для обпалених матеріалів в інтервалі температур до 2000 °С питомий електричний опір зменшується. Така ж залежність зберігається і для графітованих матеріалів до температур 400–600 °С. Подальше підвищення температури призводить до зростання опору, який за температури 1600–1800 °С стає рівним опору за температури 20 °С.

Теплопровідність вуглеграфітових матеріалів наближається до теплопровідності металів і залежить від природи вихідної сировини і параметрів технологічного процесу. Теплопровідність окремих видів матеріалів може відрізнятися більш ніж в 10 000 разів. З підвищенням температури теплопровідність графітових матеріалів знижується; для обпалених спостерігається зворотна залежність.

Теплоємність вуглеграфітових матеріалів мало залежить від умов їх одержання. Питома теплоємність для більшості вуглеграфітових матеріалів незначно вища за 8 Дж/(м·К). Із підвищенням температури теплоємність матеріалів зростає.

Лінійне розширення — одна з найважливіших властивостей вуглеграфітових матеріалів. Воно визначає його стійкість до теплового удару. Вуглеграфітові матеріали мають анізотропію лінійного розширення. Для більшості графітованих матеріалів середнє значення коефіцієнта лінійного розширення в інтервалі температур 300–1800 °С становить 5,3·10–6 1/К і може відрізнятися не більше ніж на 15 %. Для обпалених матеріалів цей коефіцієнт дещо вищий. Лінійне розширення вуглеграфітових матеріалів залежить від природи вихідних твердих вуглецевих речовин і температури їх прожарювання.
Вплив нейтронного опромінення на властивості графіту. Радіоактивне випромінювання різко змінює кристалічну структуру графіту: збільшується відстань між базисними площинами, зростає загальний об’єм матеріалу. У зв’язку з цим змінюються і фізичні властивості матеріалу: знижується електро- і теплопровідність. При термічній обробці первинні властивості графіту повертаються.

Механічні властивості. Вуглеграфітові матеріали мають анізотропію міцності. Міцність матеріалів зростає при підвищенні дисперсності вихідних вуглецевих матеріалів, досягаючи 100 МПа (при стисканні). Обпалені матеріали мають міцність вищу, ніж графітовані. Зі збільшенням температури до 2400–2600 °С міцність вуглеграфітових матеріалів зростає, а потім знижується і досягає за температури 3000 °С тих самих значень, що і за температури 20 °С.

Модуль пружності. Вуглеграфітові матеріали відносяться до непружних матеріалів. Під час  накладання напруг відбувається крихке руйнування після невеликої пружної деформації. Модуль пружності вуглеграфітових матеріалів при розтягуванні знаходиться в межах 2,5–15 ГПа. З підвищенням температури для більшості видів вуглеграфітових матеріалів модуль пружності збільшується.

Тертя. Графіт має високі змащувальні властивості, що зумовлені його шаруватою структурою і малими силами зв’язку між шарами. Високі антифрикційні властивості графіту пояснюються утворенням на його поверхнях захисного шару, що мають високу адгезію до різних матеріалів. Деякі обпалені антифрикційні вироби мають коефіцієнт сухого тертя по ряду металів у межах 0,03–0,05 при робочих швидкостях до 10 м/с. Коефіцієнт тертя залежить не тільки від характеру тертя, але і від температури, швидкості ковзання, середовища. З підвищенням температури коефіцієнт тертя збільшується. Адсорбовані на поверхні графіту гази і пари знижують коефіцієнт тертя.

Хімічні властивості. Всі вуглеграфітові матеріали містять мінеральні домішки і сірку. Їх кількість залежить від вмісту золи і сірки у вуглецевих речовинах, що використовуються як сировина, а також від температури обробки вуглеграфітових матеріалів. Максимальну зольність мають матеріали, одержані на основі антрацитів (4–8 %); мінімальну — з малозольних нафтових і пекових коксів та технічного вуглецю. У графітованих матеріалах зольність не перевищує 1 %.

Графіт є досить інертним. Так, він бере участь лише в реакціях окиснення, утворюючи шаруваті сполуки, та взаємодіє з металами (з деякими неметалами) з одержанням карбідів.

Окиснення вуглеграфітових матеріалів відбувається за температур понад 350 °С. Кисень повітря, діоксид вуглецю і водяна пара взаємодіють з вуглецем, утворюючи газоподібні продукти. 

11.2. Діаграма агрегатного стану вуглецю 

Широке застосування вуглеграфітових матеріалів у різних об-ластях техніки викликано такими їх властивостями:

· карбон не плавиться за температур, які застосовують в техніці;

· має низький тиск парів за високих температур;

· добре проводить електричний струм і тепло;

· механічна міцність виробів з вуглеграфітових матеріалів залишається постійної і навіть збільшується за підвищення температури до 2000–2500 °С.

Однак поєднання таких унікальних властивостей не дозволяє використовувати звичайні способи виготовлення виробів. Лиття, зварювання, застосування методів порошкової металургії вимагають, щоб матеріал був нагрітий до температури, близької до температури плавлення. Однак, як видно з рис. 11.3, рідкий вуглець може бути одержаний лише при тиску близько 980 МПа і температурі 3700 °С.


Рис. 11.3. Діаграма агрегатного стану вуглецю
Тому єдиною можливою є технологія, подібна до тої , яка застосовується в керамічній промисловості. З вуглецевих матеріалів і зв’язуючої речовини, здатної при термічній обробці утворювати кокс, одержують пластичний матеріал. З нього виготовляють формовку заданих розмірів і конфігурації, яку потім піддають випаленню та графітації. У результаті одержують матеріал, що складається в основному з вуглецю і має заданий комплекс властивостей.
На рис. 11.4 показана принципова схема виробництва вуглеграфітових матеріалів. 
Для окремих видів матеріалів схема може бути більш простою або складною внаслідок виключення окремих операцій або введення додаткових. Операції попереднього дроблення і прожарювання твердих вуглецевих матеріалів проводяться для стабілізації їх властивостей. При подальшому дробленні і грохоченні ці матеріали доводять до необхідного гранулометричного складу.


Рис. 11.4. Принципова схема виробництва вуглеграфітових матеріалів
Для приготування рівномірної та однорідної маси в деяких випадках після змішання твердих вуглецевих матеріалів зі зв’язуючим проводять обробку суміші на вальцях або бігунках. Кількість проведених операцій залежить від виду виробленого продукту. Так, при виробництві електродних мас остаточною операцією є змішування.
Одержані при пресуванні формовки піддають термічній обробці — випаленню, а якщо необхідно, і графітації. Для одержання виробів строго визначених розмірів і складної форми часто після випалення або графітації їх піддають механічній обробці.

11.3. Застосування вуглеграфітових матеріалів
Усю вуглеграфітову продукцію можливо розділити на елект-родні та вогнетривкі вироби, конструкційні матеріали, електро-вугільні та антифрикційні вироби, матеріали для атомної енергетики, електродні маси, вуглецеві волокна та вуглепластики.

Електродні вироби. За допомогою електродів у робочу зону апаратів підводиться електричний струм для здійснення електро-термічних процесів. До таких апаратів відносяться електролізери, електричні дугові печі. Вуглеграфітові електроди використовуються в сталеплавильній, алюмінієвій, хімічній та інших галузях промисловості, при виробництві високоякісних сталей, феросплавів, алюмінію, кольорових металів, штучних абразивів, карбіду кальцію, фосфору та ін. Електроди поділяють на вугільні та графітові.

Вугільні електроди часто одержують на основі антрацитів. Їх виробництво закінчується процесом випалення. 
У виробництві графітових виробів як сировина використовується беззольний кокс. Крім випалення ці вироби піддають графітації. Основні характеристики електродних виробів наведено в табл. 11.1.

Таблиця 11.1

Характеристика електродних виробів

	Показники
	Вугільні електроди
	Графітовані електроди

	Зольність, %
	0,2–7,5
	0,05–1,0

	Пікнометрична густина, кг/м3
	1900–2050
	2200–2250

	Питомий електричний опір, мкОм·м
	30–80
	7–15

	Коефіцієнт теплопровідності за температури 20 °С, Вт/(м·К)
	4,2–8,4
	122–210


У дугових електричних печах використовують вугільні та графітові електроди діаметром 75–750 мм і довжиною 1000–2300 мм. Електроди з обох кінців мають нарізні гнізда. 
За допомогою ніпелів і гнізд електроди з’єднуються один з одним, що забезпечує безперервну подачу електродів в піч. 

Вартість графітованих електродів значно вища, ніж вугільних, однак витрата графітованих електродів в 2–3 рази нижча, а допустима густина струму вища.

Одним з видів електродної продукції є катодні блоки, з яких викладаються під (дно) і бічні стінки електролізерів, що використовуються для електролізу оксиду алюмінію.

При електролізі водних розчинів — у виробництві хлору і каустичної соди — застосовуються графітові аноди. 

Головна їх функція — підведення електричного струму в реакційний об’єм електролізера, тому такі аноди повинні мати максимальну електропровідність. У процесі електролізу аноди поступово руйнуються, окиснюючись киснем, який утворюється при розряді  ОН-іонів на поверхні анодів. Для підвищення стійкості анодів необхідно знизити їх пористість. Обпалені аноди просочують кам’яновугільним пеком, потім знову обпалюють і графітують. 

Вогнетривкі вироби використовуються при спорудженні доменних і електричних печей, а також інших теплових агрегатів замість керамічних вогнетривів. 
Особливо відповідальні частини доменних печей (горн і нижня частина печі) футерують вугільними і графітовими блоками, що значно збільшує термін їх експлуатації. 
Порівняно з шамотними вуглецеві вогнетриви мають такі переваги: вони добре протистоять агресивній дії чавуну і шлаків; мають високу теплопровідність, що забезпечує досить повне відведення тепла, в результаті чавун і шлак швидше тверднуть і не просочуються через кладку; мають високу механічну міцність під час стирання і теплостійкість при різких коливаннях температур; не змочуються чавуном.

Особливим і досить поширеним видом вогнетривів є смолопросочені вогнетриви. Доломітові, алюмосилікатні і деякі інші вогнетриви просочують смолами або пеками. 

При їх випаленні утворюється захисна плівка графіту, що поліпшує властивості виробів.

Конструкційні матеріали. Вуглеграфітові матеріали — це стійкі речовини і руйнуються лише сильними окисниками за підвищених температур. Графіт добре обробляється, має високу теплопровідність, низький коефіцієнт лінійного розширення, стійкий до різких коливань температури, на його поверхні не адсорбує накип та інші забруднення. Тому вуглеграфітові матеріали широко використовують для виготовлення хімічної апаратури та окремих деталей.

Ряд хімічних апаратів виробляють зі штучного графіту, просоченого синтетичними смолами, і графітопластами — композиції, складеної з подрібненого графіту і фенолформальдегідної смоли. З них виготовляють різні теплообмінники, що працюють в агресивних середовищах (нагрівачі, конденсатори, холодильники, випарники), наприклад, при хлоруванні вуглеводнів, у виробництві соляної і оцтової кислот та ін., а також колони для ректифікації і адсорбери, що експлуатуються в агресивних середовищах.

У промисловості широко застосовують вугільні і графітові    плитки для футерування апаратів (ванни для травлення, варильні котли). Пористі вуглеграфітові матеріали використовують для   фільтрації газів і різних рідин, а також як барботери для перемішуванні рідин і газів. Вугільні фільтри легко очищаються від забруднень, що потрапили в пори.

Електровугільні вироби. До цього класу виробів відносять дрібні вироби електротехнічного призначення, наприклад, щітки для 
електричних двигунів.
Щітки для електричних машин — це зовнішні елементи контактів ковзання, виконані з різних вуглецевих матеріалів, графіту та металевих порошків. Ковзаючі контакти бувають двох типів: кільцеві і колекторні. У першому випадку щітки служать лише для підведення і відведення струму, а в колекторних машинах вони служать також для комутації (випрямлення) змінної електрорушійної сили, індукованої в обмотці якоря.

Виробляють вугільно-графітові, графітові, електрографітові і металографітові щітки. Вугільно-графітові щітки виготовляють із суміші коксу, технічного вуглецю, графіту і зв’язуючих, графітові — головним чином з натурального графіту і зв’язуючих. В обох ви-падках процес і одержання щіток закінчується випалюванням. Елект-рографітові щітки відрізняються від попередніх тим, що вони піддаються термічній обробці за температури близької до 2500 °С. Металографітові щітки виготовляють з мідних порошків і графіту.

Освітлювальні вугілля використовують у дугових лампах, для проведення спектральних аналізів.

Освітлювальні вугілля виробляють з чистих вуглецевих матеріалів (технічного вуглецю, коксу, графіту), зольність їх не повинна перевищувати 1 %. Вугілля працює як на постійному, так і на змінному електричному струмі.

Антифрикційні вироби. Здатність графіту в парі з металом забезпечувати малий знос і низький коефіцієнт тертя без застосування додаткового змащення використовується у виробництві вуглеграфітових антифрикційних виробів. При роботі пари графіт — метал на поверхні металу утворюються тонка плівка орієнтованих кристалів графіту, яка забезпечує стійкий режим ковзання.

Вуглеграфітові антифрикційні вироби застосовують як вкладиші радіальних підшипників, втулок, поршневих кілець, ущільнень у різних механізмах. Ці вироби здатні працювати в широкому інтервалі температур (від –200 до +2100 ° С), при високих швидкостях ковзання (до 100 м/с), а також в агресивних середовищах. Набагато гірше працюють графітові вироби у вакуумі, середовищі осушених газів і при конденсації на поверхнях виробів плівок рідин і олив.

Матеріали для атомної енергетики. Вуглеграфітові матеріали широко використовуються в ядерних реакторах як сповільнювачі і відбивачі нейтронів. Графіт є одним із сповільнювачів, який не поглинає теплові нейтрони. 
Однак він повинен містити мінімальні кількості мінеральних домішок, які здатні поглинати нейтрони. Реакторні графіти піддаються складному рафінуванню, і зольність їх не повинна перевищувати тисячних часток відсотка.

Вуглецеві маси і пасти. Вуглецеві маси використовують в самоспікаючих електродах (електродна і анодна маса), вони слугують для заповнення швів між вуглеграфітовими блоками при кладці і футеровці печей, а також для кладки поду електролізерів і печей.

Самоспікаючий електрод являє собою металевий кожух, заповнений електродною масою. Під дією високої температури маса спікається, набуваючи властивості вугільних електродів. Маса повинна бути досить пластичною за температури близько 200 °С, щоб рівномірно заповнювати простір у середині металевого кожуха. У міру згоряння електрода його опускають і нарощують металевий каркас. Електричний струм підводиться за допомогою сталевих стрижнів, які забивають в напіврідку масу і витягують у міру опускання електрода.

Електродна маса застосовується у виробництві алюмінію, феросплавів, карбіду кальцію, фосфору, абразивних матеріалів та ін. Електродна (анодна) маса, застосовувана у процесі виробництва алюмінію, повинна містити менше 1 % золи. 
У даний час визнано більш доцільним використовувати для цієї мети на нових заводах спресовані і обпалені електроди. Однак на більшості діючих алюмінієвих заводах використовують електролізери із самоспікаючими електродами. Перехід на обпалені електроди пов’язаний для цих підприємств з дуже великими капітальними витратами (повна заміна всіх електролізерів). 

Вуглецеві волокна і вуглепластики. З кінця 60-х років минулого століття на деяких виробництвах почали використовувати вироби з вуглецевого волокна. Останні одержують шляхом поступового обвуглення ниток з штучних (целюлоза) або синтетичних волокон, або при прядінні ниток з високотемпературних пластичних нафтових пеків з подальшим їх випалюванням і графітацією. 
Графітове (вуглецеве) волокно відрізняється механічною міц-ністю, близькою до міцності сталевих ниток, малою густиною (2200 кг/м3), високою теплостійкістю. 

Воно входить до складу вуглепластиків, які являють собою тканину з вуглецевого волокна, просочену термостійкими епоксидними і поліамідними смолами.

Вуглепластики застосовуються для виготовлення об’єктів космічної, авіаційної техніки та автомобільної промисловості, що дозволяє зменшити їх масу. 

11.3.1. Сировинна база вуглеграфітових матеріалів

Тверді вуглецеві матеріали, що використовуються у виробництві вуглеграфітових матеріалів, можуть бути природного походження — графіт і антрацит та штучного — кокс і технічний вуглець. Як зв’язуюче застосовуються кам’яновугільний пек, нафтовий пек, рідше синтетичні смоли.

Використання графіту при виробництві вуглеграфітових матеріалів підвищує їх теплопровідність, електропровідність, термостійкість, а також стійкість виробів проти руйнівної дії іонів натрію при гідролізі хлориду натрію. Уведення графіту в маси, що піддаються пресуванню, дозволяє отримувати щільні вироби. Це пояснюється підвищенням пластичності маси, а також зниженням внутрішнього тертя маси і тертя об стінки пресового пристрою. 

При виготовленні електричних щіток — зовнішніх елементів ковзаючих контактів електричних машин — застосування графіту дозволяє отримувати матеріали із заданими властивостями —коефіцієнтом тертя, питомим електричним опором. У деяких щітках вміст графіту сягає 80 %.

Натуральні графіти, одержані збагаченням графітових руд, застосовуються при виробництві вуглеграфітових матеріалів, що мають такі показники: зольність 2–7 %; вміст сірки 0,2–0,3 мас. % і вологи 0,8 % мас.; вихід летких речовин 0,8–1,4 %. Гранулометричний склад: залишок на ситі 0,076 мм 2–5 %; фракція менша за 0,045 мм 75–90 %.

Як було сказано раніше, антрацити являють собою кам’яне вугілля високого ступеня метаморфізму. Елементний склад антрацитів (% мас.): вуглець — 93–98; водень — 1–3; азот — до 1, кисень і сірка — до 1. Вихід летких речовин коливається від 2 до 4 %. Істинна густина антрацитів становить 1450–1770 кг/м3. Властивості антрацитів залежать від ступеня їх метаморфізму і петрографічного складу. Чим вище ступінь метаморфізму, тим більший вміст в антрациті вуглецю, вище його густина, твердість, термічна стійкість і тим нижча пористість та вихід летких речовин.

Структурні відмінності антрацитів заключаються в різній їх шаруватості. За цією ознакою вони поділяються на крупношаруваті і тонкошаруваті. Використання антрациту при виробництві вугле-графітових матеріалів надає виробам термостійкості, міцності і електропровідності. Природний антрацит має недостатню механічну міцність і термічну стійкість, має значну усадку при нагріванні. Тому перед використанням проводять його прожарювання. 
Термічно оброблений антрацит повинен містити не більше 
1,5 % вологи, питомий електричний опір не більше 1000 мкОм·м і зольність не вище 5 %.

При нагріванні антрацит схильний до розтріскування. Це відбувається внаслідок нерівномірного прогрівання шматків антрациту, а отже, і нерівномірної їх усадки. Найбільшою термічною стійкістю, тобто найменшою здатністю руйнуватися при нагріванні, має високометаморфозований однорідний антрацит. 
Термічно оброблений антрацит (термоантрацит), який використовують для виробництва вуглеграфітових матеріалів, повинен зберігати необхідні властивості в широкому інтервалі температур (150–2000 °С), мати окисну стійкістю в криоліт-глиноземному розплаві, кислотостійкість, низький питомий електричний опір, не взаємодіяти з іонами натрію, розплавами заліза і алюмінію.

У виробництві електродних і електровугільних матеріалів використовують антрацит деяких ділянок Донецького і Горлівського вугільних басейнів. При заміні джерела сировини зазвичай проводять спеціальні промислові випробування матеріалів, одержаних з нього.

Кокси є найважливішим видом сировини для виробництва вуглеграфітових матеріалів. Використовують малозольні нафтові, пекові кокси, а також в малих кількостях кокс, одержаний з важких фракцій сланцевих смол. Залежно від типу важких нафтових залишків розрізняють два основні класи нафтових коксів: крекінгові і піролізні.

При термічному крекінгу важких залишків первинної перегонки нафти (мазуту і гудрону), тяжких газойлів коксування і каталітичного крекінгу, проведеного при температурах 470–540 °С і тиску               4–6 МПа, утворюються залишки, відносно слабкоароматизовані і зі значним вмістом сірки.

Піролізу піддають висококиплячі вуглеводні. Процес ведуть при атмосферному тиску за температур 650–750 °С. Порівняно з крекінг-залишками важкі смоли піролізу більше ароматизовані, містять значну кількість речовин, нерозчинних в толуолі (α-фракція), і дуже мало сірки.

Умови проведення цих двох процесів змінюються в широких межах, тому залишки мають різний склад. Крім того, є значні ресурси ароматизованих продуктів, одержуваних при деасфальтизації сировини для мастил.

Кращі сорти нафтового коксу з хорошою здатністю до графітації одержують з важких залишків малосірчистих нафт, що містять понад 60 % ароматичних сполук і невелику кількість асфальтенових речовин.
Основна маса нафтового коксу переробляється на установках сповільненого коксування в неопалювальних камерах. На рис. 11.5 наведена схема процесу сповільненого коксування.


Рис. 11.5. Схема установки сповільненого коксування: 
1 — камери коксування; 2 — трубчаста піч; 3 — ректифікаційна колона;
4 — конденсатор-холодильник; 5 — газосепаратор

Нагріту в трубчастій печі 2 сировину подають у нижню частину колони ректифікації 3. Сюди ж надходять і пари продуктів коксування з камер коксування 1. Важка частина сировини, відбирається з нижньої частини колони, додатково нагрівається в трубчастій печі 2 і знову надходить у камери коксування.

Камери коксування 1 являють собою вертикальні порожнисті циліндри з люками зверху і знизу. Внутрішній діаметр камери до      5,5 м, загальна висота до 28 м. Коксування відбувається за рахунок тепла, що передається сировині з печі.

На установках є дві і більше коксових камери. В одній з них    відбувається коксування, а з другої в цей самий час вивантажують кокс. Камери працюють по циклу коксування — охолодження — вивантаження коксу — розігрів камери. Тривалість циклу 48 год, з них на заповнення камери сировиною та коксування витрачається 24 год. Кокс видаляється з камери за допомогою гідравлічного  різання, тобто тонким струменем води, що подається під високим тиском.

Напівкокс сповільненого коксування неміцний, містить багато дрібних зерен. Вихід летких речовин сягає 10 %.

Властивості нафтових коксів безпосередньо пов’язані зі складом і властивостями вихідної сировини — важких нафтових залишків. Так, крекінговий кокс має дрібні закриті пори. Стінки пор покриті тріщинами. Пори піролізного коксу крупніші; мікропори майже відсутні.

Нафтовий кокс різниться і за мікроструктурою. Піролізний кокс може мати волокнисту, орієнтовану і сферолітову (точкову) структуру. Міжпорові стінки складаються з орієнтованих, згрупованих у пачки смугастих утворень, розташованих навколо включень у вигляді щільних гранул — агрегатів зі сферолітовою структурою. Крекінговий нафтовий кокс має струйчасту структуру.

Відмінності в характері пористості і мікроструктури впливають і на технологічні властивості нафтових коксів. Велика кількість закритих мікропор у крекінговому коксі ускладнює його пресування і призводить до утворення в формовках тріщин після зняття навантаження. При графітації крекінговий кокс одержують м’яким, добре графітованим матеріалом з низьким питомим електричним опором. Вироби з піролізного коксу жорсткі, з меншою щільністю і електропровідністю. Крекінговий кокс при подрібненні утворює пластинчасті частинки.

Нафтові електродні кокси одержують з малосірчистої сировини чотирьох сортів: КНПС і КНПЕ — кокси піролізні: спеціальний і електродний, КНКЕ — кокс крекінговий, КЗ-8 — кокс сповільненого коксування у вигляді шматків розміром понад 8 мм.

Сланцеві електродні кокси одержують шляхом коксування в кубах залишків дистиляції суміші тунельної, камерної та генераторної сланцевих смол. Порівняно з нафтовими сланцеві кокси мають велику механічну міцність, а також містять дещо більше золи і сірки. Мікроструктура сланцевих коксів близька до структури нафтового піролізного коксу, з характерною волокнистою будовою і сферолітовими включеннями. Сланцеві кокси добре графітуються.

Пековий кокс. Метод одержання і властивості коксу описані   раніше. Пековий кокс має головним чином сферолітову структуру і графітується гірше нафтових коксів. Попереднє видалення 
α-фракції з пеку, що направляється на виробництво високотемпературного пеку, дозволяє отримувати добре графітований пековий кокс. Високий вміст α-фракції у вихідному пеку сприяє формуванню жорсткої турбостратної структури пекового коксу.

Кам’яновугільний кокс відрізняється підвищеною зольністю і застосовується лише як допоміжний пересипний матеріал у графітуючих і випалювальних печах.

Технічний вуглець (сажа) — це твердий тонкодисперсний вуглецевий продукт, одержаний в процесі неповного згоряння або термічного розкладання рідких або газоподібних вуглеводнів.

До його складу входять (% мас.): вуглець 90–99; водень 0,3–0,8; кисень 0,07–0,10; сірка і мінеральні домішки 0,05–0,5. Кисень   хемосорбований на поверхні частинок і знаходиться головним чином у вигляді функціональних груп (гідроксильних, карбонільних, карбоксильних та ін.).

Частинки технічного вуглецю мають сферичну форму і складаються з кристалітів, аналогічних за будовою графіту, але безладно розташованих відносно один до іншого. Кристаліти являють собою пакети з 2–5 базисних площин. Розміри кристалітів 1–3 нм. 
Найбільш впорядкована структура поверхневих шарів, а до центру частинки і зі зменшенням її розмірів ступінь упорядкова-ності знижується.

Випускаються промисловістю різноманітні сорти технічного вуглецю, їх класифікують за методами виробництва, так як вони визначають структуру і властивості одержаного продукту. Більшу частину (понад 90 %) технічного вуглецю одержують пічним способом (пічна сажа). Продукт утворюється в турбулентному факелі, що створюється в печах спеціальними пальниками. Необхідні температури (1150–1500 °С) досягаються під час згоряння частини основної сировини або опалювального газу. Сировиною є нафтові або кам’яновугільні оливи, а також природний газ.

Для технічного вуглецю всіх типів характерна висока дисперсність. Розміри частинок коливаються від 9 до 350 нм. Частинки, як правило, пов’язані між собою в ланцюжки не простим торканням, а як би занурені один в одного. Ступінь розвитку ланцюжків характеризує структурність технічного вуглецю. Технічний вуглець має низьку теплопровідність, яка залежить від його ущільнення. Він дуже погано піддається графітуванню. Вироби, одержані на основі технічного вуглецю, мають ізотропну властивість.

Висока дисперсність технічного вуглецю вимагає введення значної кількості зв’язуючого в композиціях. Це часто призводить до розтріскування виробів під час випалювання. Щоб запобігти цьому явищу, спочатку готують «сажову масу» — шляхом ретельного змішування технічного вуглецю з кам’яновугільним пеком. Додавання спеціально підготовленої «сажової маси» в шихту полегшує процеси змішування компонентів шихти і випалювання формовок.

11.3.2. Зв’язуючі речовини

При виробництві вуглеграфітових матеріалів зв’язуючі речовини виконують дві основні функції — надають пластичності масі, що формується, і сприяють спіканню вуглецевих частинок з утворенням міцного і щільного матеріалу. 
Під пластичністю розуміють здатність маси змінювати свою форму під впливом зовнішніх сил без утворення тріщин і розривів і зберігати форму після припинення дії цих сил.

Механічна міцність і щільність термічно оброблених сформованих виробів знаходиться в прямій залежності від якості коксу та зв’язуючого. Як зв’язуюче використовують кам’яновугільний пек з температурою розм’якшення 65–90 °С, нафтові пеки і в окремих випадках синтетичні зв’язуючі (фенолформальдегідні, фуранові та інші смоли). Властивості, методи одержання та вимоги до якості пеку-зв’язуючого описані раніше. Технологічні властивості пеку-зв’язуючого визначаються його груповим складом. Так, речовини, розчинні у петролейному ефірі (γ-фракція), надають пластичність електродній масі і збільшують щільність одержуваних матеріалів за рахунок великої усадки при спіканні. Здатність пеків спікатися і з’єднуватися зумовлена вмістом високомолекулярних α2- і β-фракцій. Кокс з β-фракції має крупноволокнисту структуру, що нагадує структуру крекінгового нафтового коксу. 
Вихід коксового залишку залежить головним чином від вмісту речовин, що не розчинні в толуолі (α1- і α2-фракції). Речовини, нерозчинні у хіноліні, не мають здатності спікатися. Вони збільшують вихід коксового залишку, покращують механічну міцність виробів і знижують їх пористість. При спіканні частинки α1-фракції відіграють роль центрів коксоутворення і визначають одержання матеріалу з ізотропними властивостями. Підвищений вміст в пеках цієї фракції погіршує здатність матеріалу до графітації.

Кам’яновугільний пек довго був основним зв’язуючим у виробництві вуглеграфітових матеріалів. В даний час застосовуються поліпшені кам’яновугільні, а також нафтові пеки. Нафтові пеки відрізняються більшою пластичністю і меншим вмістом α1- і 
α2-фракцій. Це дозволяє зменшити витрату зв’язуючого і поліпшити якість виробів. Важливою перевагою нафтових пеків є їх значно менша канцерогенність (у 50–100 разів), ніж кам’яновугільного пеку, що містить 3–5 % 3,4-бензпірену, який має канцерогенні 
властивості.

Широке використання нафтового коксу у виробництві вуглеграфітових матеріалів спонукає до застосування нафтового зв’язуючого, так як кокс, що утворюється з нього, подібний за структурою нафтовому коксу. Це дозволяє одержати при випалюванні вироби з однорідною внутрішньою структурою. 

Однак нафтовий пек, одержаний з крекінг-залишку або смол піролізу, якісно відрізняється від кам’яновугільного пеку. Тому його додають в композиції іншого складу (менший вміст зв’язуючого), а вироби готують в інших умовах, ніж при використанні кам’яновугільного пеку. Тому неможливо механічно переносити режим роботи з одним видом сировини на інший вид, так як це призводить до одержання виробів низької якості.

Властивості нафтових пеків можливо змінювати в набагато більш широких межах, ніж кам’яновугільного пеку. Можливо одержувати нафтові пеки, що мають різноманітні властивості, які забезпечують виробництво виробів із заданим набором властивостей. Розвиток виробництва вуглеграфітових матеріалів неминуче спричинить за собою збільшення споживання нафтових пеків через обмеженість ресурсів кам’яновугільного пеку. В даний час відсутній надійний метод визначення придатності пеку як сполучного для вуглеграфітових матеріалів. Технічні умови складені, як правило, з урахуванням традиційних параметрів тих пеків, які були свого часу перевірені в промислових умовах і показали позитивні результати. Це певною мірою стримує розвиток галузі.

В електродній і електровугільній промисловості звертають увагу на сталість якості сировинних матеріалів. 

11.4.Технологія прокалювання вуглецевих матеріалів

Усі вуглецеві матеріали, за винятком графіту та технічного вуглецю, перед використанням піддають прокалюванню — термічній обробці без доступу повітря за температури 1300–1400 °С. Кокси прокалюють до температури 1300 °С, антрацити — 1400 °С. Останнім часом пековий кокс на деяких заводах додатково нагрівається на установках сухого гасіння. Такий кокс не потребує повторного прокалювання.

Під час прокалювання стабілізуються властивості вуглецевих матеріалів, видаляються леткі речовини. Зовнішнім проявом складних перетворень при прокалюванні є виділення летких речовин і усадка матеріалу, при цьому збільшується густина, механічна міцність і електропровідність матеріалів. 

У процесі прокалювання відбувається упорядкування вугле-цевої структури — зростання плоских гексагональних вуглецевих решіток.

Вихід летких речовин не перевищує 0,3 %, а вміст водню в прокалених матеріалах становить 0,05–0,2 %.

При прокалюванні антрацитів загальний вміст сірки знижується на 30–50 % за рахунок видалення піритної (неорганічної) сірки. У нафтовому коксі сірка знаходиться у вигляді сіркоорганічних сполук, і для її видалення необхідні вищі температури (1500–1700 °С).

Вуглецеві матеріали прокалюють в ретортних, що обертаються, і електричних печах. Конструкція печі вибирається з урахуванням технічних вимог до одержуваного матеріалу та економічних міркувань.
Ретортні печі відносяться до типу шахтних печей безперервної дії з передачею тепла через стінку. 
Використовують печі, що працюють за принципом прямотоку і протитечії. 

На рис. 11.6 зображено конструкцію печі, що працює за принципом прямотоку.
Основний елемент печі — вертикальна реторта 1 овального перерізу, викладена з шамотної цегли. Реторти групуються по чотири в секції. Печі мають від 2 до 5 секцій. Реторта обігрівається з двох сторін. У простінках розташовані горизонтальні канали. У верхньому каналі спалюється опалювальний газ, утворені димові гази по каналах рухаються вниз, передаючи тепло матеріалу, який прокалюють. Кожна реторта має зверху завантажувальний пристрій, а в нижній частині охолоджувальний пристрій 2, що закінчується розвантажувальним пристосуванням. Охолоджувальний пристрій 2 забезпечено водяною сорочкою, завантажувальні і розвантажувальні пристосування забезпечують герметизацію реторти і охолоджуючого пристрою.
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Рис. 11.6. Ретортна прокалювальна піч (а); 

схема ретортної прокалювальної печі (б):
в — розріз  по опалювальному простінку; г — розріз по реторті; 
1 — реторта; 2 — охолоджувальний пристрій; 3 — рекуператор; 
4 — пальник; 5 — збірний канал для летких речовин; 
6 — вікно для летких речовин; 7 — канал для гарячого повітря

Обігрів реторт можливий за рахунок згоряння не лише опалювального газу, але і летких продуктів, що виділяються при прокалюванні. Для виведення летких продуктів у верхній частині реторт є спеціальні вікна 6, через які леткі продукти по сполучних каналах надходять до пальників 4. Повітря, що подається на горіння, підігрівається в керамічних рекуператорах 3. Тривалість перебування матеріалу в реторті 24–32 год. 
Максимальна температура нагрівання матеріалу 1150–1200 °С. За рахунок невеликого підсмоктування повітря в реторту деяка кількість прокалюваного матеріалу (2–3 %) згоряє.

Через незадовільну організацію теплопередачі в прямотечійній прокалювальній печі її ККД становить близько 40 %. Низька і продуктивність печі. Ці недоліки ліквідовані в протитечійній прокалювальній печі.

Обертові прокалювальні печі поділяються на барабанні печі і печі з обертовим подом (низом). У печах такого типу здійснюється пряме нагрівання прокалюємого матеріалу, тобто він безпосередньо контактує з теплоносієм — опалювальним газом. Леткі продукти, що виділяються при прокалюванні, згоряють в печі разом з уведеним опалювальним газом або рідким паливом.

Барабанні обертові печі широко використовуються при виго-товленні електродних виробів (рис. 11.7).
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Рис. 11.7. Барабанна обертова прокалювальна піч (а); 

схема барабанної обертової прокалювальної печі (б): 
1, 6 — холодна і гаряча головки; 2 — завантажувальний протік; 
3 — барабан печі; 4 — привід печі; 5 — шибер; 7 — пальник; 8 — затвор; 
9 — гаряча головка холодильника; 10 — холодильник

Піч являє собою похилий циліндричний барабан 3, облицьований зсередини вогнетривкою цеглою. Барабан 3 з’єднаний з двома нерухомими головками: холодною 1 (задня) і гарячою 6 (передня). 
Холодна головка 1 пов’язана з боровою для відведення продуктів горіння і має охолоджуваний водою живильник, через який в барабан надходить вуглецевий матеріал. У передній головці 6 розміщуються форсунки для подачі палива і є протік 2, що з’єднує верхній барабан з нижнім — холодильником 10. Останній призначений для охолодження прокаленого матеріалу і зовні зрошується водою. За рахунок нахилу і обертання барабанів прокалюємий матеріал переміщується по довжині печі й інтенсивно перемішується.

Обертові печі можуть бути запроектовані на будь-яку необхідну продуктивність, їх діаметр досягає 4–6 м, довжина до 100 м. По довжині барабан можна умовно розділити на три зони. У першій зоні відбувається підсушування і підігрів матеріалу, у другій — прокалювання. Це зона максимальних температур в печі (до 1400 °С), її довжина визначається довжиною факела горіння і становить 3–10 м. Максимальна довжина факела буває під час прокалювання матеріалів з високим виходом летких речовин (нафтовий кокс). Третя зона — найбільш коротка (1,5–2,0 м) — це зона охолодження. Вона розташовується близько передньої головки барабана.

Від розмірів зон, особливо зони прожарювання, залежить продуктивність печі і вигоряння матеріалу. З подовженням зони прокалювання збільшується тривалість перебування матеріалу за високих температур. При великій відстані факела від передньої головки зростає вигоряння прокаленого матеріалу.
Температурний режим печі підтримується шляхом подачі палива і створення оптимального розрідження. Необхідною умовою є герметичність печі. Тільки в цьому випадку можливо чітко регулювати подачу повітря в піч. Обсяг завантаження барабана залежить від його діаметра і коливається в межах 6–20 %.

Під час прокалювання в барабанних печах вуглецевий матеріал подрібнюється, частина матеріалу (близько 10 %) втрачається внаслідок виносу дрібних частинок з димовими газами та згоряє.

У прожарювальних печах з обертальним подом вуглецевий матеріал розміщується на ньому (рис. 11.8) і нагрівається за рахунок тепла горіння летких продуктів, що виділяються з нього, і згоряння опалювального газу над завантаженням і під перекриттям печі. 
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Рис. 11.8. Обертова прокалювальна піч з обертовим подом: 

1 — скребки, охолоджувані водою; 2 — повітропровід; 3 — нерухома 
частина печі; 4 — газопровід; 5 — гідрозатвор; 6 — обертова частина печі; 
7 — опорні ролики; 8 — розвантажувальний пристрій

Матеріал перемішується скребками 1 і поступово пересуваються до центру поду, де виводиться з печі через розвантажувальний пристрій 8 і охолоджується. Втрати вуглецевого матеріалу під час прокалювання в печах такої конструкції нижчі, ніж у барабанних. Це досягається завдяки відсутності окисної зони (зони горіння) від шару прокалювального матеріалу.
Обертові прокалювальні печі відрізняються високою продук-тивністю і надійністю в експлуатації. Прожарений в них матеріал має більш рівномірні властивості, менше розрізняється по виходу летких речовин.

Електричні прокалювальні печі використовують для прокалювання антрацитів. Нагрівання матеріалу в них відбувається за рахунок перетворення електричної енергії в теплову. Основна вимога до антрациту, полягає в сталості гранулометричного складу, що визначає електричний опір завантаження, а отже, і тепловий режим печі. Розміри шматків мають бути в межах 6–25 мм, але буде краще, якщо відмінності в розмірах шматків будуть менші.

В електричних печах можна забезпечити більш високу температуру прожарювання, ніж в інших печах, тому їх і застосовують для прожарювання антрацитів. Недоліками печей є труднощі керування процесом, нерівномірний розподіл температур по об’єму печі. За рахунок виникнення місцевих електричних дуг відбувається перегрівання, частина матеріалу може графітуватися.

11.5. Підготовка та пресування вуглецевої маси 
Складання виробничих рецептур є складним завданням, особливо при виготовленні електровугільних виробів. Виходячи з вимог до якості товарної продукції, вибираються сировинні матеріали і схеми основних технологічних операцій. При складанні рецептур визначають не лише компонентний склад шихти, але й грануло-метричний склад твердих вуглецевих речовин.

В основу вибору оптимального гранулометричного складу твердих вуглецевих речовин покладено принцип максимальної густини (насипної) суміші. 
Дисперсність частинок в сумішах коливається в широких межах — від 25 мм до десятих часток мікрометра. Часто суміші мають переривчастий гранулометричний склад, тобто відсутні середні класи. Такі суміші мають найбільшу насипну густину. При цьому відношення дрібних і великих класів має бути менш ніж 1:10. Необхідно враховувати, що при подальших операціях — змішуванні, пресуванні і обробці маси, відбувається часткове подрібнення твердих частинок.

Зі збільшенням розміру виробів зростає вміст твердих частинок великих класів. Антрацит, в основному, застосовують у вигляді великих зерен (понад 1 мм), натуральні і штучні графіти вводяться в суміш тонкоподрібненими (менше 100 мкм). Великі зерна збільшують неоднорідність одержуваного матеріалу. Суміші з високодисперсних частинок погано ущільнюються, тому необхідна значна кількість зв’язуючого (20–25 %). Підвищена витрата зв’язуючого необхідна і під час використання пористих вуглецевих матеріалів (коксу).
Подрібнення і класифікація вуглецевих матеріалів. При виробництві вуглеграфітових матеріалів проводять попереднє та основне подрібнення твердої сировини. Попереднє подрібнення — до 
шматків розміром 50 мм — ведуть на щокових і зубчастих вальцьових дробарках. Прожарені кокс і антрацит подрібнюють для одержання матеріалу класу 1–12 мм на вальцьових дробарках із гладкими вальцями, рідше — в молоткових дробарках. Більше половини всіх вуглецевих матеріалів піддають тонкому подрібненню на кульових млинах. 
Основні типи кульових млинів, що застосовуються у вироб-ництві вуглеграфітових матеріалів, показані на рис. 11.9. 
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Рис. 11.9. Млини, що застосовуються для подрібнення 
вуглеграфітових матеріалів: 

а — з периферичним завантаженням; 
б — з центральним розвантаженням; 
в — трубчасті однокамерні; г — трубчасті багатокамерні

Подрібнення матеріалів відбувається у відкритому чи замкнутому циклі. У відкритому циклі матеріал пропускають через млин один раз і він виходить з нього, як готовий продукт, з частинками певного розміру. У закритому циклі з млина відбирають напівпродукт; після його класифікації відбирають готовий продукт і крупу, яку знову подають на подрібнення. В останньому випадку процес подрібнення прискорюється, продукт не переподрібнюється. 

Для тонкого подрібнення і одержання порошків з частками розміром 1–10 мкм застосовують вібраційні млини. 

Змішування. Перед формуванням суміш з різних твердих компонентів і зв’язуючого змішують для одержання однорідної маси. На початку змішують тверді сипучі компоненти шляхом багаторазового пересипання, а потім додають зв’язуюче в рідкому вигляді. Іноді зв’язуюче вводять у вигляді твердого тонкоподрібненого порошку, який в процесі змішування розм’якшується.

Рухливість компонентів суміші в присутності рідкого зв’язу-ючого різко знижується, і для змішування необхідно докласти додаткове зовнішнє зусилля. Густі в’язкі маси змішують двома способами: поділом або вминанням. 
У першому випадку масу розривають на невеликі частини і змішують, а у другому — частини маси багаторазово перемішують шляхом вминання їх одну в іншу без розриву.

Під час змішування рідкі зв’язуючі речовини повинні не лише рівномірно розподілятися у всій масі суміші, а й змочувати зерна сипучих матеріалів. Змочування поверхні зерен відбувається за рахунок адгезії зв’язуючого, а також адсорбції його на поверхні зерен. Найбільшу сорбційну здатність мають важкі високомолекулярні сполуки зв’язуючого. 
Кількість сорбованого зв’язуючого залежить від питомої по-верхні сипучого матеріалу. Так, шихта, складена з пористого нафтового коксу, сорбує до 15 % кам’яновугільного пеку, введеного в шихту.

Змішування здійснюють за підвищених температур, що забезпечує достатню рухливість в’яжучих речовин і високу їх змочувальну здатність. Оптимальна температура змішування залежить від температури розм’якшення зв’язуючого і повинна перевищувати її на 50–70 °С. За більш високих температур посилюється окиснення сполук, що входять до складу кам’яновугільного пеку і, відповідно, знижується пластичність маси.
Широке застосування в промисловості вуглеграфітових матеріа-лів одержали дволопатеві змішувальні машини робочим об’ємом до 2 м3 та Z-подібними лопатками 1 (рис. 11.10).
Корито змішувача має форму двох напівциліндрів, між якими розміщений гребінь. Корито забезпечено електричним або паровим обігрівом. В останньому випадку воно розміщується в паровій   сорочці.

У кориті обертаються дві лопатки з різною швидкістю. Розподіл маси в змішувальній машині відбувається під дією тиску, що створюється лопатками, на масу, яка притискається до гребеня і роздавлюється. Косі поверхні лопаток поперемінно переміщують масу від середини корита до його периферії і навпаки. Таким чином, відбувається розрив і розтягування маси, часткове її перетирання. Застосовуються також шнекові (черв’ячні) змішувачі безперервної дії. Такі змішувачі складаються з двох сполучених циліндрів, в яких обертаються шнеки з різноспрямованими нарізками. 
Основою перемішування є рух маси вздовж осі гвинта. Зміни, що відбуваються при змішуванні мас в таких машинах, близькі до явищ, які спостерігаються під час обробки мас на вальцях. Тому в цих машинах можливо одночасно проводити операції змішування і вальцювання маси.
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Рис. 11.10. Змішувальна машина (а); схема змішувальної машини (б): 
1 — редуктор; 2 — завантажувально-вивантажувальний пристрій; 
3 — лопатки; 4 — кожух

Вальцювання маси широко використовується при виробництві електричних щіток. Попередньо змішана маса при обробці на вальцях додатково перемішується, ущільнюється, з неї видавлюється повітря. Крім того, в масі під дією механічних сил відбуваються хімічні зміни, наприклад, активування та ініціювання реакцій, що протікають з утворенням радикалів, функціональних груп. Все це призводить до хімічної взаємодії сполук, що входять до складу оброблюваної суміші. Значну роль у цьому процесі відіграють   окисні реакції під дією кисню повітря. В результаті формованість маси поліпшується.

Приготована у змішувачах маса подається в щілину між валками, що обертаються з різною швидкістю. В результаті тертя і адгезії, при багаторазовому пропусканні через валки, маса розігрівається, пластифікується і піддається дії зрізуючих сил. Технологічний режим процесу вальцювання характеризується температурою вальців, відстанню між вальцями і кількістю повторних операцій. Від-стань між вальцями зазвичай встановлюється в межах 1–2 мм, температура від 100 до 200 °С, залежно від температури розм’якшення кам’яновугільного пеку. Вальці обігріваються водяною парою або іншим теплоносієм.

Під дією обертових бігунків і створюваних ними роздавлючих і ковзаючих зусиль відбувається гомогенізація маси, її ущільнення і витіснення повітря. Механохімічні зміни маси протікають у цьому випадку інтенсивніше, ніж під час вальцювання. Маса піддається обробці за температури, що дорівнює температурі подальшого пресування. Тривалість обробки становить 25–30 хв.

Приготування прес-порошків. При холодному пресуванні використовують прес-порошки — подрібнену провальцьовану і охолоджену масу. Прес-порошки повинні мати строго певний оптимальний гранулометричний склад, бо він впливає на процес пресування і якість одержуваних формовок. При тонкому подрібненні маси спресовані формовки будуть мати високу однорідність за щільності, проте абсолютна величина щільності буде невелика. Процес пресування затрудняється за рахунок значної пружної протидії, що виникає після зняття тиску і приводить часто до утворення тріщин у формовці. 

При пресуванні поєднуються дві операції: формування, тобто одержання виробів певної форми і розмірів, і власне пресування — ущільнення маси. 
При виробництві вуглеграфітових матеріалів використовують два основні методи пресування — у прес-формі і видавлюванням через мундштук (отвір). Найбільш поширений другий метод. Крім того, застосовують і метод трамбування з використанням вібраторів — вібропресування.

При підвищенні тиску в пресованій масі зменшується відстань між частинками, утворюється і збільшується напружена контактна поверхня між частинками і їх конгломератами. Міцний блок утворюється за рахунок капілярних сил зчеплення, сил зчеплення ад-сорбованих плівок, а також сил молекулярної взаємодії.

Спільним для всіх методів пресування є те, що в певних умовах під дією зовнішнього зусилля матеріал піддається пластичній деформації, коли він тече подібно рідині. Пластичність обумовлена внутрішнім тертям зв’язуючого, його адгезійним, когезійним властивостям, тертям зерен вуглецевого матеріалу. Тому якість одержаних формовок залежить від кількості зв’язуючого, температури і тиску пресування, гранулометричного складу і форми зерен та інших факторів, що впливають на процес пресування.

Пластичність може бути змінена і шляхом додаткової обробки маси на бігунках і вальцях.

Після зняття тиску пресування відбуваються незворотні зміни контактної поверхні, що виражаються у збільшенні розмірів формовок за висотою. Це явище називається пружною післядією і пов’язане із звільненням сил пружності в пресованій масі. Пружна післядія відбувається протягом значного часу після зняття тиску (понад 2 доби). Вона вимірюється як відношення збільшення висоти формовок після зняття тиску до висоти формовки, що знаходиться під тиском (%).

Пружна післядія зростає з підвищенням тиску пресування, 
зменшенням дисперсності вуглецевого порошку, підвищенням температури розм’якшення пеку — зв’язуючого. Значно впливає на розширення формовок температура пресування прес-порошків. При зниженні швидкості пресування або ступінчастому пресуванні пружна післядія зменшується. Велика пружна післядія в пресованому матеріалі часто призводить до появи тріщин в формовках і їх розшарування.

Пресування в прес-форму. Цей спосіб використовується при виробництві конструкційних матеріалів, щіток для електричних машин, для яких необхідні висока щільність, тонка однорідна структура і повна відсутність дефектів.

До недоліків способу слід віднести нерівномірний розподіл тиску в пресованій масі за рахунок втрат тиску на тертя об стінки прес-форми і між частинками самої маси. У результаті щільність у формуванні зменшується зверху (прикладається тиск) до низу і від бічних зовнішніх шарів до центру. Значна нерівномірність ущільнення маси призводить до утворення тріщин і одержанню неякісних виробів. У зв’язку з нерівномірною густиною формовок висота їх не повинна перевищувати діаметр. Тому таким способом не   можливо одержувати формовки складної форми.

На густину і рівномірність формовок впливає швидкість пресування. Зниження швидкості пресування, особливо тонкозернистих мас, сприяє деякому вирівнюванню густини в формовках. Такий же ефект досягається під час витримування формовки під максимальним тиском.

Холодному пресуванню, тобто. пресуванню за температур       20–30 °С, піддають прес-порошки — маси, охолоджені після вальцювання, а часто і після обробки на бігунках. У цьому випадку тиск пресування становить 120–250 МПа. На якість формовок дуже впливають температура пресування порошку і його грануломет-ричний склад. Так, переподрібнений порошок призводить до одержання формовок зниженої щільності. У зв’язку із цим обмежують вміст в порошках фракцій менших за 0,044 мм. Матеріали, одержані способом холодного пресування, мають високу пористість — до 20 % . Пори в основному відкриті, тому такі матеріали мають значну газо- і водопроникність.

Гаряче пресування має обмежене поширення і використовується тоді, коли форма і розміри формовок відповідають формі і розмірам товарної продукції — аноди для електролізу алюмінію, блоки електролізерів і електропечей. Гаряче пресування проводять за температури 70–80 ° С, якщо як зв’язуюче використовують кам’яновугільний пек з температурою розм’якшення близько 70 °С. Якщо температура розм’якшення пеку вище, підвищують і температуру маси. Масу завантажують в прес-форми, попередньо розігріті за допомогою електричних пальників або гострою парою. Оскільки маса надходить із змішувачів за більш високої температури, вона попередньо охолоджується в спеціальних апаратах, забезпечених охолоджуючою сорочкою і лопастями для перемішування маси. Для зниження тертя стінки пресформ змащують оливою. Це полегшує пресування і видалення формовок з прес-форм.

Пресування здійснюють на гідравлічних пресах під тиском      50–70 МПа з витримкою під максимальним тиском протягом 
30– 60 с. Після зняття тиску формовки витягують із прес-форм і обережно транспортують на склад у спеціальних вагонетках. Теплі формовки легко піддаються деформації.

Пресування видавлюванням. Цей процес пресування здійснюють у відкритому з одного боку циліндрі, що закінчується мундштуком, через який під тиском видавлюється пресована маса. Форма і розміри мундштука визначають перетин одержуваних виробів. Цим методом можна одержувати формовки діаметром від 1–2 до 1500 мм та будь-якої довжини. Остання обмежується лише умовами проведення подальших операцій: випалювання і графітації. 

Гідравлічний прес зображено на рис.11.11.
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Рис. 11.11. Гідравлічний поршневий прес: 
а — схема преса;  б — мундштук; 
1, 3 — циліндри; 2 — поршень; 4 — мундштук

У циліндр 1 під тиском надходить рідина і змушує пересуватися поршень 2 у бік циліндра-контейнера 3 з мундштуком 4. Маса   видавлюється в контейнер через мундштук під тиском рухомого поршня. Прошивні преси розрізняються за влаштуванням контейнера (нерухомий або обертовий). Преси з обертовим контейнером застосовуються в тих випадках, коли електродна маса трамбується в контейнер преса або в нього завантажується вже утрамбована маса.

Найбільш відповідальний елемент поршневих пресів — це мундштук. На пресових установках є набір мундштуків різних форм і розмірів. Мундштук складається з конусної і циліндричної частин. Найбільш впливає на характер і тиск витоку маси, а також на щільність формовок, конусна частина мундштука. Контейнер і мундштуки оснащені електричними або паровими обігріваючими пристроями. Температуру мундштука зазвичай підтримують на 10–20 °С вище температури контейнера.

11.6. Випалювання вуглеграфітових матеріалів
Випалювання вуглеграфітових матеріалів полягає в термічній обробці спресованих заготовок за температури близько 1000 °С. Це одна з найважливіших операцій, яка значною мірою визначає якість одержуваної продукції. У процесі випалювання різко зростають механічна міцність, тепло- і електропровідність, термічна стійкість матеріалів. Спресовані заготовки являють собою гетерогенну систему, що складається з вуглецевих зерен, між якими є прошарки пеку — зв’язуючого. Пек міцно прилипає до поверхонь зерен, частково сорбується в їх порах. При цьому міцність прилипання пеку до твердої поверхні тим більша, чим менша в’язкість зв’язуючого. При нагріванні відбувається термічна деструкція сполук, що входять до складу пеку, утворюваний при цьому кокс    скріплює в єдиний моноліт вуглецеві зерна. Міцність моноліту значною мірою посилюється завдяки утворенню хімічних зв’язків між зернами.

Спікання вуглецевих зерен залежить від величини поверхневого контакту між зернами, а отже, від гранулометричного складу зерен матеріалу і густини спресованих заготовок. Спікання цих заготовок багато в чому подібно спіканню вугільних шихт і утворення коксу з важких нафтових залишків і кам’яновугільного пеку. Однак цей процес має і відмінність, яка полягає в тому, що в системі присутня тверда фаза, попередньо прокалена за температури 1100–1300 °С. Ця обставина впливає як на саме спікання, так і на наступні перетворення спеченого матеріалу за більш високих температур.

11.6.1. Вплив факторів на процес випалювання

Якість випалених матеріалів значною мірою залежить від температурного режиму випалювання. При повільному нагріванні відбувається більш повна дифузія зв’язуючого і продукти його деструкції взаємодіють між собою, а також з поверхнею твердого вуглецевого матеріалу. У результаті з пеку утворюється велика кількість коксу, а випалені вироби набувають механічну міцність. Низька швидкість підйому температури в заготовках забезпечує малі градієнти температури, а отже, і малі градієнти усадки в їх об’ємі. Тому внутрішні напруги у заготовках невеликі і одержані матеріали мають щільну однорідну структуру без зовнішніх і внутрішніх тріщин, раковин тощо. Очевидно, що при визначенні температурного режиму випалювання необхідно враховувати й економічну сторону питання. Вихід коксу із зв’язуючого, а отже, і міцність випалених виробів залежать від гранулометричного складу і природи твердих вуглецевих матеріалів, які використовуються для приготування мас. Вихід коксу з кам’яновугільного пеку залежить від виду вуглецевого матеріалу, що входить до складу суміші з пеком. Найбільшу активність має графіт, найменшу — пековий кокс. Однак графітовий порошок спікається значно гірше, ніж   коксовий.

Найкращим спіканням характеризується суміш кам’яновугіль-ного пеку з напівкоксом, одержаним з пеку і нафтових залишків. Це пояснюється різною природою наповнювача, і в першу чергу характером поверхні його частинок.

Якщо з графітом, що утворився в процесі випалювання, пековий кокс зв’язаний лише шляхом адгезії, то з коксами можлива і його хімічна взаємодія. Особливо добре спікаються суміші нафтового коксу, одержаного за температури 500–550 оС з кам’яновугільним пеком. У процесі випалювання цей кокс, як і кам’яновугільний пек, піддається термічній деструкції, між ними відбувається хімічна взаємодія. 

При збільшенні дисперсності наповнювача збільшується його питома поверхня і підвищується вихід коксу із зв’язуючого. Проте при надмірному підвищенні поверхні і постійному вмісті в суміші пеку вихід коксу припиняє збільшуватись. В останньому випадку товщина плівки на поверхні часток наповнювача стає дуже малою, а частина часток взагалі не мають плівки. 

При випалюванні пресованих заготівок відбувається міграція зв’язуючого в їх об’єм, причому переміщується найбільш рухома легка частина пеку — гамма-фракція. Переміщення відбувається за рахунок не лише гравітаційних сил, але й градієнта температур, що виникає в заготовках під час нагрівання.
Заготовки при випалюванні розташовують в печах вертикально, тому вміст зв’язуючого зменшується в них знизу вверх. Під дією градієнта температур легка частина пеку переміщується в цент-ральну зону заготовки, що нагріта до більш низьких температур. У результаті збільшується неоднорідність готової продукції. 

При випалюванні відбувається усадка виробів, яка залежить від ступеня ущільнення заготовок у процесі пресування, способу пресування, якості і кількості зв’язуючого, ступеня прокалювання твердих вуглеводневих матеріалів, температури випалювання і швидкості нагрівання. Усадка тим більша, чим менша щільність заго-товки і більший вміст в ній пеку, а в ньому — вміст низькокиплячих компонентів. При усадці підвищується щільність матеріалу, проте нерівномірна усадка в об’ємі виробу викликає в них високе внутрішнє напруження, що призводить до утворення щілин. 

Для одержання якісної продукції температурний режим повинен бути таким, щоб вироби підігрівались достатньо рівномірно, градієнт усадки був мінімальним, а із зв’язуючого утворилась велика кількість коксу.

Тривалість випалювання пропорційна розмірам і щільності випалювальних виробів. Максимальна температура випалювання повинна досягати не лише на поверхні виробу, а й у внутрішніх прошарках. Для малих виробів тривалість випалювання становить  100–200 год, для великих — понад 400 год. Загальна тривалість процесу значно більша, так як випалювальні вироби охолоджують повільно, щоб попередити їх розтріскування.

Максимальна температура випалювання для виробів, що направ-ляються в подальшому на графітацію, становить 800 оС. Якщо випалювання є заключною операцією, температуру збільшують до 1200 оС. 
11.6.2. Технологія випалювання вуглеграфітових матеріалів

Випалювання відбувається в багатокамерних і тунельних печах, а також в печах періодичної дії, що обігріваються газом або рідким паливом. Можливо використовувати  і електричні випалювальні печі. 

У зв’язку з тим, що спресовані заготовки здатні деформуватися під дією власної ваги, а також окиснюватись в присутності кисню, їх пересипають під час випалювання зернистими матеріалами, так звана присипка. Теплота у випалювальних печах передається заготовкам через присипку, тому теплопровідність її повинна бути достатньо високою. 

Присипка впливає на склад і тиск газової суміші в печі за рахунок адсорбції частини летких продуктів, що виділяються із заготовок при випалюванні. Окрім того, при випалюванні часто спостерігається закоксування присипки поблизу випалювальної заготовки. У зв’язку з цим зернисті матеріали, що використовуються як присипки, повинні бути малопористими і мати поверхню, що погано змочується кам’яновугільним пеком. 

Для відтворюванності результатів випалювання необхідно застосовувати матеріали постійної якості, в першу чергу за гранулометричним складом. Подрібнений металургійний кокс, що часто використовується як присипка, не володіє необхідними якостями. Найкращим матеріалом є суміш крупнозернистого річкового піску з антрацитом. 

Випалювання в багатокамерних печах застосовують головним чином у випадку виготовлення крупних електродних виробів. 

Багатокамерні печі (рис. 11.12) складаються з 20–31 окремих камер, що розташовані двома паралельними рядами. Кожна камера працює в періодичному режимі, проте вся піч це неперервно діючий агрегат, тобто в нього безперервно завантажуються сирі заготовки і вивантажуються випалені вироби.


Рис. 11.12. Багатокамерна піч для випалювання
Для обігріву печей використовують газоподібне паливо. По обидва боки печі і між рядами камери розташовані газопроводи опалювального газу і борові для відведення продуктів згоряння. Система каналів і перемикаючі пристрої дозволяють подавати газ для випалювання в будь-яку камеру, сполучаючи її з боровою. Камери сполучені між собою каналами для послідовного переходу газів з однієї камери до іншої.

Камеру, в яку поступає газ  для випалювання і відбувається    його горіння, називають вогняною камерою (12), і в ній підтримується максимальна температура. 
Повітря, що підводиться до неї, необхідне для горіння, засмоктується із атмосфери і проходить через камери 7—11, у яких воно нагрівається за рахунок тепла випалених виробів. 
Продукти горіння із камери 12 надходять в камери 13—18 і нагріваючи завантажені в них вироби, поступово охолоджуються і виводяться в борові за температур 100–150 оС. В інших камерах, що не входять в систему випалювання, здійснюється завантаження, розвантаження і ремонт. По закінченні випалювання в одній камері горіння здійснюють в наступній, найбільш нагрітій камері 13, продукти горіння починають подавати і в камеру 19, повітря надходить в камеру 8, а із камери 7 починається розвантаження. Ці операції продовжують по замкнутому циклу.

Багатокамерні випалювальні печі можливо віднести до рекупераційних печей, тому що в них використовується теплота продуктів горіння і теплота, акумульована випаленими виробами. 

Основний елемент печі є камера (рис. 11.13). 
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Рис. 11.13. Камера печі для випалювання (а); 
схема камери печі для випалювання (б): 
1 — муфель; 2 — обігрівальні канали; 3 — купол; 
4 — завантажувальний муфель; 5 — електрод; 6 — засипка; 
7 — дно муфеля; 8 — підпірки; 9 — підподовий простір

Кожна камера розділена на три — шість муфелів (касет) 1, у які завантажують випалювальні вироби. Розмір муфелів визначається розміром виробу. Стінки муфелів викладають із фасонної шамотної цегли з обігрівальними каналами 2, через які проходить гарячий газ, що нагріває стінки і завантажуванні заготовки. Між муфелями 1 є простінки, у яких розміщуються канали 2 для димових газів і повітря. Газ спалюють в камерах згоряння або вогневих шахтах, у верхній частині яких розташовані пальники. Сюди саме надходить повітря по спеціальному каналу із сусідніх камер. Вогневі шахти знаходяться поряд з розділовим простінком або безпосередньо в ньому. 

Факел полум’я направляється вверх печі і далі проходить 
обігрівальні канали, нагріваючи стінки муфеля 1. Димові гази збираються в підподовому просторі 9 і через з’єднувальні канали поступають в сусідні камери, де віддають своє тепло, рухаючись по обігрівальним каналам 2. Охолоджені гази через борові направляються в димову трубу.
Камери печі зверху перекриті куполом 3, що знімається, який складається з металевого каркасу, викладеного легковагомою    вогнетривкою фасонною цеглою. 
Перед завантаженням на подину насипають шар присипки 6 товщиною 50 мм, потім строго вертикально встановлюють заготовки. Завантаження можливо проводити у декілька рядів залежно від довжини випалювальних заготовок, які також пересипають при-сипкою. Зверху також насипають шар присипки товщиною 
200–300 мм, який для попередження горіння покривають тонким прошарком піску.
Після охолодження виробів камери розвантажують. Присипку повертають до відділення підготовки для повторного використання. Випалені вироби очищають від прилиплої присипки і відправляють на склад готової продукції. 

Недоліком багатокамерних випалювальних печей є обмежена можливість регулювання кількості теплоносія, що подається до печі, тому камери, що знаходяться на відстані від вогневої камери, нерівномірно нагріваються і отримують замало тепла. Це знижує швидкість піднімання в них температур. Особливо повільно нагрівають заготовку до температури 250 оС. Тривале знаходження заготовок у камері за низьких температур сприяє видаленню зв’язуючого і тим самим погіршенню якості продукції. 

Повітря, що подається для горіння, засмоктується до однієї з камер, проходить охолоджувальні камери, де нагрівається, і надходить у вогняну камеру. Об’єм повітря, що поступає в камеру, залежить від розрідження в ній. Регулювати кількість повітря в багатокамерних печах майже неможливо, тому що зі збільшенням розрідження в печі збільшується підсмоктування холодного повітря через нещільності в кладці. 
Випалювання в тунельних печах. У тунельних печах випалюють маленькі вуглеграфітові заготовки, у тому числі щітки для електричних машин. 

У тунельних печах заготовки знаходяться в касетах, що розміщені на вагонетках, які, рухаючись по тунелю, послідовно проходять зони підігріву, випалювання і охолодження (рис. 11.14).
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Рис. 11.14. Тунельна випалювальна піч (а); 

схема тунельної випалювальної печі (б): 
1 — зона підігріву; 2 — зона випалювання; 
3 — зона охолодження; 4 — пальники

Порівнюючи з багатокамерними печами тунельні печі простіші в експлуатації, особливо при завантаженні і розвантаженні печі, тому що ці ділянки розміщуються в одному місці і легко можуть бути механізовані.
Зона випалювання розташована приблизно посередині тунелю, тут же розміщені пальники для подачі опалювального газу. Ваго-нетки з випалювальними заготовками рухаються назустріч гарячим газам і поступово нагріваються. Проходячи зону випалювання, вагонетки охолоджуються повітрям, яке вводиться з протилежного боку тунелем. Холодне повітря нагрівається і використовується подалі для горіння опалювального газу. 

Як і в багатокамерних печах, при випалюванні заготовок використовують присипку. У вагонетках заготовки знаходяться в тиглях або кесоні — ємності, що викладена із шамотної цегли. На дні тигля викладають шар присипки, а потім рядами заготовки, які пересипають присипкою. Зверху тиглі зачиняють кришками, а в кесонах заготовки присипають шаром присипки. 

У тунельних печах (як і в багатокамерних) присутній значний перепад температур по висоті камери (до 300 оС). До недоліків печі слід віднести також високі витрати вогнетривів, необхідність обслуговування рухомого складу, а також велику витрату опалювального газу, який в розрахунку на 1 т продукції в 5–6 разів вище, ніж в багатокамерних печах. 

11.7. Графітизація

При виробництві вуглеграфітових матеріалів однією із технологічних операцій є графітизація, тобто термічна обробка випаленних заготовок за температур 2200–3000 оС. Ця операція отримала назву «графітизація», бо в результаті такої обробки матеріали набувають властивостей, характерних для природних графітів: високу тепло- і електропровідність, хімічну інертність, анізотропію властивостей та інші.

11.7.1. Механізм процесу графітизації

За сучасним уявленням, вуглецеві речовини — це кокси, антрацити та ін., мають сітчасту будову, в основі якої лежить рівні графітоподібні сітки, що спаковані в блоки і розташовані паралельно одна до іншої. Сітки, проте, не мають однакової взаємної орієнтації, характерної для графіту, відстань між ними непостійна і коливається близько 0,344 нм. Таким чином, на відміну від графіту в блоках вуглець має не тривимірну, а двовимірну впорядкованість. Вказані блоки зв’язані між собою невпорядкованим вуглецем, який часто називається аморфним вуглецем.

Вуглецеві матеріали розрізняються за розмірами і ступенем впорядкованості розташування вуглецевих сіток, за природою і складом аморфного вуглецю, а також їх співвідношеннями у виробах. У зв’язку з цим вони по-різному графітуються. 

До графітуючих вуглецевих речовин відносять нафтові кокси, а до неграфітуючих — технічний вуглець і коксові залишки деяких полімерних матеріалів. Останні складаються із малих за розмірами графітоподібних шарів (до 10 нм), кількість їх в блоках невелика. Нерегулярна частина (аморфна) складається до 35 % і жорстко зв’язує маленькі блоки шарів, перешкоджаючи їх зростанню. 

Неграфітуючі вуглецеві матеріали не текстуровані, і блоки графітоподібних шарів розташовані в них хаотично. Для графітуючих матеріалів характерна велика впорядкованість. Кількість шарів у блоках, їх розміри значно більші, а взаємна орієнтація блоків нагадує ідеальну структуру графіту. На рис. 11.15 показані спрощені структури матеріалів.

Вважають, що в графітуючих вуглецевих матеріалах відбувається процес гомогенної графітації. При цьому розрізняють три ос-новні стадії формування структур.
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Рис. 11.15. Структури графітуючих (а), неграфітуючих (б) 
і проміжних (в) вуглецевих матеріалів
На першій стадії — за температур до 1700 оС — відбувається деструкція нерегулярної частини гексагональних решіток і їх взаємне зшивання, завдяки чому розміри решіток збільшуються. 

На другій стадії процесу (до 2200 оС) поряд зі зростанням розмірів решіток і підвищенням ступеня двовимірної впорядкованості протікають процеси зі збільшенням кількості шарів у блоках. Видаляються атоми, що знаходяться між шарами, утворюються перехідні форми вуглецю — турбостратні структури. Атоми вуглецю в решітках таких структур не мають ідеального розташування і значно зміщені відносно плоскості решіток. 

Третя стадія графітації протікає під час подальшого підвищення температури. Тут відбуваються процеси тривимірної кристалізації, тобто гексагональні решітки орієнтуються відносно одна до іншої, а відстань між ними зменшується. При цьому, можливо, відбувається рух окремих шарів або цілих груп шарів відносно один до іншого, на що суттєвий вплив здійснює тонкоструктурна пористість і наявність зв’язків між шарами. 

Підвищення температури понад 3000 оС призводить до сублімації вуглецю, тобто перенесення вуглецю через газову фазу, тобто гетерогенної графітизації. 

Просторові утруднення в жорстких невпорядкованих структурах неграфітуючих вуглецевих матеріалів перешкоджають протіканню процесу графітизації і навіть під час нагрівання до температури 3000 оС кількість шарів в блоках збільшується несуттєво, а орієнтація шарів відносно один до іншого майже не відбувається. Для таких вуглецевих матеріалів можлива лише гетерогенна графітизація за рахунок конденсації парів вуглецю на центрах кристалізації, тобто існування двох фаз — твердої і газоподібної. 

На графітизацію погано впливають домішки кисню і інших елементів, що утворюють з вуглецем стійкі сполуки. 

На практиці остаточні результати графітизації оцінюють за такими показниками, як питомий електричний опір, дійсна густина матеріалу, коефіцієнт тертя та інші. 

Для підвищення ступеня графітизації необхідно підвищувати температуру оброблення. Більш досконала структура графітопо-дібних матеріалів одержується завдяки проведенню графітизації під тиском, у результаті їх пластичної деформації. Отримані таким методом штучні графіти (рекристалізовані) за своїми властивостями наближаються до властивостей монокристалу графіту. 
Кристаліти таких матеріалів мають розміри на порядок вищий, ніж графіти звичайних промислових марок, і містять невелику   кількість дефектів. 
Вони володіють високою щільністю, тепло- і електропровідністю, а також значною анізотропією властивостей.
Якщо при графітизації структурні зміни у вуглецевих матеріалах відбуваються під впливом термічної обробки, тоді під впливом тиску і пластичної деформації матеріал ущільнюється і утворюється більш досконала структура. 

Ще більший ефект досягається у разі використання так званого термомеханохімічного методу одержання штучних графітів, коли у вихідній шихті вуглецевий зв’язуючий замінюється на карбідоутворюючі добавки (до 10 % від шихти). 
Як карбідоутворюючі добавки використовують B, Si, Zn, V, Cr, W і інші метали, що утворюють хімічно стійкі карбіди. 

Припускають, що за температур 2600–2800 оС утворена рідка евтектична суміш МеС-С розчиняє термодинамічно активну сферолітову модифікацію вуглецю і у випадку пересичення розплаву із нього виділяється досконалий, впорядкований вуглець. Таким чином відбувається своєрідна перекристалізація вуглецю через стадію утворення рідкої фази. 

Тиск значно інтенсифікує ці процеси. Важливу роль у формуванні вдосконалої структури відіграє процес прискорення випаровування вуглецю, який, конденсуючись на поверхні часток, зв’язує їх в моноліти.

11.7.2. Технологія процесу графітизації

Графітизацію проводять в електричних печах. Нагрівання в них відбувається за рахунок теплоти, що виділяється при проходженні електричного струму через керн — завантажений в піч графітізуючий матеріал і вуглецева присипка. Залежно від сили струму в печах створюються високі температури. 

Основний тип графітизуючої печі — піч періодичної дії з некерованим опором керна (рис. 11.16). 

Рис. 11.16. Графітизуюча піч: 
1 — прямокутне корито; 2 — торцева стінка;  3 — електроди, 
що підводять струм; 4 —теплоізоляційна шихта; 5 — графітізуючі вироби; 
6 — бокові стінки

Піч складається із прямокутних корит 1 і двох торцевих стінок 2, виготовлених із вогнетривкого матеріалу. Через стаціонарні торцеві стінки 2 проходять електроди 3, що проводять струм (вуглецеві і графітові). В кориті 1 із суміші вуглецевих матеріалів і піску набивають подину, на яку вкладають графітізуючі матеріали 5. 

Бокові стінки 6 печі можуть бути стаціонарними або розбірними. В останньому випадку по закінченню операції їх розбирають, а потім збирають знову.
Простір між завантаженим керном і боковими стінками заповнють теплоізоляційною шихтою. Шар її насипають і поверх керна. 

Розмір печі різний і залежить передусім від розмірів виробу, що підлягає графітізації, потужності джерела живлення електричним струмом (трансформаторів). Найбільш великі печі застосовують для графітизації електродів, довжина яких сягає 20 м. Ширина печі визначається довжиною електродів, оскільки вони вкладаються перпендикулярно до осі печі. Допустима густина струму в електродах, що проводять струм 5–12 А/см2. Оскільки сила струму, що підводиться до печі, сягає десятки тисяч ампер, доводиться встановлювати декілька паралельних електродів, що підводять струм. Останні з’єднані з шиною електричного ланцюга за допомогою водоохолоджуючих металевих контактів. Втрати потужності в таких з’єднаннях великі і можуть сягати 12 %. 

Завантаження печі значною мірою визначає процес графітізації матеріалу. При завантаженні необхідно одержати керн з однаковим опором по всьому об’єму печі. Лише в цьому випадку можливо здійснювати відносно рівномірне нагрівання виробів під час графітізації. 

На підготовлений під засипають шар пересипки і у середині печі перпендикулярно до її осі вкладають графітізуючі вироби. Перший ряд розташовується на відстані 200–250 мм від кінця електродів, що підводять струм. Відстань між кожним рядом покладених виробів повинна становити не менше 20 % від діаметра або товщини виробів. Проміжки між рядами заповнюють пересипкою. 

Пересипка застосовується для створення більш рівномірного електричного опору по перетину і довжині керна. Як пересипку під час графітізації електродів застосовують металургійний кокс, а у разі графітизації щіток або спеціальних матеріалів — малозольні кокси. Застосовування малозольного коксу дозволяє попередити забруднення виробів домішками золи. Гранулометричний склад засипки повинен бути постійним. 
При графітизації виробів великих розмірів шматки засипки становлять до 30 мм; для малих виробів розмір шматків знижується до 5–10 мм. 

Пересипка — це найважливіший матеріал, що створює активний опір керна. У табл. 11.2 наведені дані опору пересипки і електродів за операцію (у чисельнику — опір, Ом; у знаменнику — % від за-гального опору керна).
Таблиця 11.2

Опір пересипки і електродів
	Матеріал
	Початок операції
	Кінець операції

	Пересипка
	19,845/99,0
	0,97/97,0

	Електроди
	0,155/0,1
	0,03/3,0


Теплоізоляція шихти зазвичай має склад (% об.): коксовий дріб’язок — 60; пісок — 30; деревна тирса — 10. 

Кінцева температура графітизації встановлюється експериментально. Вона залежить від потреб та вимог до кінцевих продуктів, а також властивостей сировини, із якої виготовлені напівфабрикати. При виборі температурного режиму графітізації необхідно враховувати, що за високої швидкості нагрівання погіршується рівно-мірність нагрівання виробів, у них виникає сильна внутрішня напруга і утворюються тріщини. 

11.8. Просочення і ущільнення вуглеграфітових матеріалів

Метою просочення і ущільнення є заповнення пор вуглеграфітових матеріалів. У результаті матеріали набувають характерні властивості, які неможливо їм надати, використовуючи звичайні технологічні процеси. 

При просоченні пори заповнюються синтетичними смолами, металами і сплавами металів, органічними мастилами. Це не лише забезпечує досягнення газо- і водонепроникності виробів, але й підвищує механічні і антифрикційні властивості, а також зносостійкість при роботі в різних середовищах. 

Просочуючі речовини вибирають, виходячи з умов, у яких будуть експлуатуватись вуглеграфітові матеріали. 

Попередньо нагріті заготовки поміщають у нагріваючий автоклав, у якому просочуюча речовина знаходиться в розтопленому стані. Просочення здійснюють спочатку у вакуумі (залишковий тиск 0,6–1,3 кПа), а потім під тиском 5–15 МПа, що створюються інертними газами. 

Заготовки, що просочені смолами і мастилами, очищують і висушують. При просоченні металами заготовки передають на по-дальшу обробку для надання їм заданих форм і розмірів. 

Ущільнення здійснюють з метою заповнення пор матеріалів вуглецем. Ступінь ущільнення настільки високий, що вироби стають непроникними для газів і рідин. Часто не потребується заповнення пор по всьому об’єму виробу, тоді ущільнення здійснюють лише на невелику глибину. 

У промисловості застосовують ряд способів ущільнення залежно від вимог, що висуваються до готових матеріалів і економічної ефективності. До основних способів відносять: просочення і      ущільнення кам’яновугільним пеком і штучними смолами, ущільнення неорганічними речовинами, а також піролітичним вуглецем.

Перший спосіб полягає в просоченні вугільних і графітованих блоків коксуючою речовиною. При подальшому їх випалюванні речовина, що заповнила пори, коксується. Після декількох циклів просочення і випалювання досягається висока щільність матеріалу. 

Такі просочення здійснюються в автоклавах. При використанні кам’яновугільного пеку вироби, попередньо нагріті до 300 оС, завантажуються в автоклав і витримуються в ньому в умовах вакууму (тиск близько 13 кПа). Потім в автоклав вводять розплавлений пек і створюють надлишковий тиск. Тривалість просочення 5–8 год. Температура в автоклаві приблизно 200 оС. Після першого просочення маса виробу зростає на 13–18 %, при подальшому просоченні приріст маси різко знижується. 

При просоченні кам’яновугільним пеком одержують вироби підвищеної густини, що використовуються, наприклад, при виробництві антифрикційних матеріалів, анодів для електролізу розчинів хлоридів та інші. Так як при коксуванні пека утворюється кокс великозернистої структури, для одержання непроникних виробів ущільнення проводять в середовищі синтетичних термоактивних   смол — фенолформальдегідні, фуранові. При випалюванні ці речовини не переходять у рідкій стан, а утворюють газонепроникний кокс. Для затвердіння просочуваних речовин застосовують каталізатори (затверждувачі), що прискорюють процес полімеризації смол. 
При ущільненні конструкційних матеріалів часто використовують фуриловий спирт, а як затверджувач — бензосульфо-кислоту або гідрохлорид аніліну.
За другим способом ущільнення метали або їх хлориди, що вводяться в пори вуглеграфітових матеріалів, вступають у хімічну взаємодію з вуглецем затверджувача. Силіцій, цирконій, титан і деякі інші елементи під час термічної обробки взаємодіють з вуглецем виробу і утворюють карбіди. Процес супроводжується     збільшенням об’єму, що призводить до перекриття пор в оброблювальному матеріалі. 

Ущільнення виробів металами здійснюють за високих температур, при цьому рідкий метал легко просочується в пори виробу і взаємодіє з вуглецем, утворюючи карбіди. 

Останній спосіб ущільнення полягає в обробці виробів піролітичним вуглецем, який відкладається на їх поверхнях при розкладанні вуглеводневих газів або парів. Плівка вуглецю, що утворююється, надає виробам газонепроникності, а також підвищує їх механічні і ерозійні властивості. 

Розрізняють два основні види піролітичного вуглецю: піровуглець і пірографіт, будова і властивості яких залежать від температур утворення. Перший відкладається за температури 800–1000 оС, другий — за температури близько 2600 оС. Піролітичний вуглець відноситься до полікристалічних вуглецевих матеріалів. Для нього характерні малі розміри кристалів зі значними міжшаровими відстанями (0,342–0,344 нм). Кристали пірографіту більші і мають тривимірну впорядкованість. На відміну від піровуглецю пірографіту характерна висока анізотропія властивостей.

1. Опишіть основні алотропні модифікації вуглецю.

2. Яка будова вуглеграфітових матеріалів? Перерахуйте основні види вуглеграфітових матеріалів і галузі їх промислового використання.

3. Якими фізичними і хімічними властивостями характеризуються вуглеграфітові матеріали?

4. Перерахуйте сировину, що використовується під час виробництва вуглеграфітових матеріалів. Які вимоги до її якості?

5. Які речовини використовують як зв’язуючі під час виробництва  вуглеграфітових матеріалів та яку функцію вони виконують?

6. Опишіть технологію прокалювання вуглеграфітових матеріалів.

7. Які способи пресування використовуються під час виробництва окремих видів вуглеграфітових матеріалів?

8. Поясніть сутність процесу випалювання вуглеграфітових матеріалів і вкажіть фактори, що впливають на цей процес.

9. Опишіть технологію випалювання вуглеграфітових матеріалів.

10. Яка сутність процесу графітизації? Опишіть її технологію.

11. Яке призначення просочення і ущільнення вуглеграфітових матеріалів?


12.1. Вплив технології твердих горючих копалин
на навколишнє середовище
Х

імічна технологія твердих горючих копалин в екологічному відношенні одна із галузей промисловості, яка вносить значний вклад у забруднення навколишнього середовища.
Першим етапом будь-якого процесу переробки твердих горючих копалин є його видобування. Ця стадія виробництва неминуче пов’язана з витратами значних енергетичних ресурсів, відчуженням великих земельних територій, дуже інтенсивним руйнуванням ландшафтів, утворенням звалищ пустої породи. При відкритому видобуванні звалища складають від 2 до 15 т на 1 т вугілля, що видобувається з урахуванням розкривання кар’єру. При шахтному видобуванні значні звалища утворюються на стадії будівництва шахт. Під час підземного видобування на 1 т вугілля на-гора викидається 0,3 т породи.

Цей етап слід обов’язково враховувати при розгляданні екологічних характеристик технологічних процесів переробки твердих горючих копалин. Саме тому технологічні процеси, що основані на використанні для коксування дешевого вугілля відкритим способом замість дефіцитного і добре спікливого вугілля, яке глибоко залягає, дають великий економічний і екологічний ефект вже на стадії видобування. Другим етапом процесу є збагачення вугілля. При цьому окрім концентрату утворюються 35–40 % мас. твердих відходів виробництва від маси початкового вугілля, із яких на сучасних збагачувальних фабриках 35–50 % приходиться на відходи флотації. На збагачення і подальшу обробку вугілля витрачаються великі об’єми води і повітря. 

Третя стадія, також є обов’язковою для будь-якої технології — підготовка вугілля, його кінцеве подрібнення, термічна підготовка, висушування, класифікація, дозування. 

На цій стадії утворюється значна кількість пилу, а загальні втрати сягають 1,5–2,5 кг/т вугілля. 
На четвертій, основній технологічній стадії, утворюються різноманітні відходи. Їх кількість і склад залежать від специфіки технологічного процесу і властивостей горючих копалин. 

На коксохімічних заводах, наприклад, викиди в атмосферу становлять 6,7 кг/т коксу, причому 70 % припадає на долю коксового пеку. При мокрому гасінні коксу виділяється приблизно 600 кг парів на 1 т коксу, а загальний об’єм утворюючих парів і газів складає понад 1000 м3/т коксу. Коксування супроводжується викидами пилу і газу при завантаженні шихти в печі і з утворенням шламу при мокрому гасінні коксу. 
Будь-який процес переробки твердих палив неминуче пов’язаний з утворенням стічних вод, що вміщує вологу шихти, воду, що утворюється при термічному перетворенні органічної маси вугілля, його піролізу і гідрогенізації утворюються водорозчинні феноли, аміак, органічні основи, сірководень, а також — при коксуванні — ціаністий водень. Всі ці речовини появляються у воді. До неї переходить також значна кількість нейтральних олив, а при низькотемпературних процесах і синтезу із СО і Н2 — нейт-ральні кислотовмістні речовини і органічні кислоти. Все це зумовлює необхідність ретельної очистки великих об’ємів стічних вод. 

На стадії вловлювання продуктів із газу утворення відходів виробництва залежить від вибраних технологічних схем. Так, при вловлюванні аміаку сульфатною кислотою сульфат амонію є важко утилізуючим відходом виробництва. Вибір окиснювальних або вакуум-карбонатних методів очищення від сірководню неминуче призводить до одержання значних відходів у вигляді концентрованих розчинів нерегенеруючих солей. Використання відкритих схем кінцевого охолодження коксового газу є причиною великих викидів ціаністого водню. 
Значні втрати пов’язані з вентиляційними викидами. Поліцик-лічні ароматичні вуглеводні є канцерогенними речовинами, пари яких відводяться в атмосферу з газами смолоперероблюючих і пекококсовних цехів через вентиляційні системи.
Основним джерелом відходів виробництва вуглеграфітових матеріалів є процес їх витягування з випалювальних печей, а також вуглецеві відходи, що утворюються при механічній обробці виробів. Небезпечним відходом є смола та зв’язуючі, з яких виділяються при прожарюванні коксу і випалюванні зелених заготовок канцерогенні вуглеводні.

Застосування гідрогенізаційних схем і сучасних фізичних методів розділення — високоефективної ректифікації або екстракції — дозволяють зробити технологічні процеси переробки твердих    горючих копалин більш безвідходними, але навіть сучасні виробництва не можуть повністю забезпечити безвідходність технологій твердих горючих копалин. 

12.2. Очищення стічних вод 
в коксохімічному виробництві 
Стічні води на коксохімічних заводах становлять 0,35–0,4 м3/т сухої шихти, або 0,45–0,53 м3/т коксу. Понад 60 % стоків становить надсмольная вода після аміачних колон. 

Важливо також і те, що загальна кількість води в 3–4 рази перевищує кількість утвореної при коксуванні — волога шихти, пірогенна вода. Це свідчить про те, що велика кількість води подається в систему додатково відповідно до умов проведення технологічних процесів.

Хімічний склад стічних вод різних цехів коксохімічного виробництва показано в табл. 12.1. 
Найбільша увага приділяється очищенню стічних вод від фенолів, що зумовлено їх токсичністю, а також здатністю утворювати при хлоруванні води хлорфеноли, що мають підвищену токсичність і різкий неприємний запах навіть при низьких концентраціях. 

Окрім того, коксохімічні феноли метилфенол, крезоли —цінна сировина для хімічної промисловості. Феноли стічних вод коксо-хімічних підприємств мають склад (% об.): фенол — 60–65, крезоли — 30–35, ксиленоли — 5.
Для вилучення фенолів із стічних вод використовують в основному два методи: перегонку з парою і екстракцію селективними розчинниками.

Принципова схема установки пароциркуляціонного знефенолювання показано на рис.12.1.
Надсмольна вода після аміачних колон надходить на верхню  секцію 1 знефенолюючого скрубера, потім стікає по насадці і контактує з циркулюючою в апараті парою. При цьому відбувається десорбція фенолів. 
Таблиця 12.1
Склад стічних вод цехів коксохімічного виробництва

	Склад,
г3/дм
	Джерела води
	Граничнодопустима концентрація для водоймищ, мг/дм3

	
	Після аміачної колони
	Із циклу кінцевого охолодження
	Сепараторна бензольного відділення
	Цех ректифікації
	Розгонка смол
	Загальний сток фенольних вод
	

	Феноли

Аміак:
  леткий

  зв’язаний

Сірководень

Тіоціанат-іон

Ціанід-іон
	0,3–1,3

0,05–0,2

0,1–0,5

0,02–0,05

0,4–0,6

До 0,02
	0,1–2,0

0,01–0,1

0,1– 0,2

0,1

0,1–0,2

0,1
	0,2–0,4

0,02–0,05

0,1–0,2

0,1

0,1

0,15
	0,2–0,3

0,05–0,1

0,02

0,01

Немає

Сліди
	2–5

0,5

0,2

0,05

0,05

0,03
	0,2–0,1

0,3

0,6

0,05

0,2–0,4

0,02–0,04
	0,001

0,1

0,1

1

1500

0,2



Рис. 12.1. Схема пароциркуляційного знефенолювання стічних вод:

1 — верхня секція скрубера; 2 — вентилятор; 3 — нижня секція скрубера;

4 — підігрівач; 5, 6, 7 — насоси
Пар за допомогою циркуляційного вентилятора 2 надходить в нижню секцію 3 того ж скрубера, де промивається спочатку циркулюючим розчином фенолятів натрію, а потім — розчином 10 % -го NаОН. При цьому феноли екстрагуються лугом, а знефенолений пар відводиться через паровий патрубок у верхню секцію, де він десорбує феноли з нової порції надсмольної води. Циркулюючий в нижній частині скрубера розчин фенолятів, проходить підігрівач 4, за допомогою якого в систему підводиться тепло для компенсації теплових втрат через стінки апарата і паропроводу.

Мінімальна витрата сухої пари при очищенні води, що містить 0,6–1,3 г/дм3 фенолів, становить 1500–2200 м3/м3 води за температури 102 °С. Ступінь знефенолювання в секції десорбції становить            70–96 % і залежить від ступеня знефенолювання пари в нижній секції апарата. 
Використання традиційної насадочної нижньої секції (рис. 12.1) забезпечує знефенолювання води на 65–70 %, до залишкового   вмісту фенолів 0,25–0,3 г/дм3.

Ефективність очищення залежить від роботи нижньої секції знефенолювального скрубера, де для хемосорбції фенолів з пари застосовують розчин NаОН. Утворена при цьому сіль слабкої кислоти і сильної основи буде піддаватися гідролізу. У відповідних умовах роботи знефенолювального скрубера (102–105 °С) цей процес посилюється. Єдиним способом збільшення повноти вилучення фенолів з пари і подавлення гідролізу може бути застосування   значного надлишку лугу. Таким чином, висока ефективність пароциркуляційного знефенолювання досягається лише при непе-рервній подачі вільного від фенолів розчину лугу на верхній ярус насадки нижньої секції скрубера.

На деяких заводах використовують періодичну подачу лугу на верхній ярус насадки. При цьому короткотривало забезпечується зрошення насадки лугом, але потім, коли подача лугу припиняється, повнота уловлювання фенолів різко погіршується.

Єдиним способом ліквідації існуючого протиріччя є застосування апаратів з тарілками у нижній секції. Тарілки стабільно працюють при невеликому зрошенні, особливо ковпачкові і клапанні. Апарат такого типу дозволяє вилучати феноли зі стічних вод до        95–99 % завдяки неперервній подачі лугу і створенню на верхніх тарілках нижньої секції апарата багаторазового надлишку лугу.

Надсмольна вода після знефенолювального скрубера, як правило, передається на установку біохімічного знефенолювання. На багатьох підприємствах вміст фенолів у воді становить менше 
1 г/дм3, тому там не проводиться пароциркуляційне знефенолювання, а надсмольна вода надходить після аміачних колон безпосередньо на біохімічні установки. У коксохімічній промисловості користуються екстракційним знефенолюванням стічних вод. При цьому важливим завданням є вибір екстрагента. Останній повинен бути дешевим, доступним, практично нерозчинним у воді, стабільним, відносно мало летким і володіти високим коефіцієнтом розподілу: 

Kрозп = Ср/Св,

де Ср, Св — рівноважні концентрації фенолу в розчиннику і воді.
Чим вище Kрозп, тим менший об’єм розчинника необхідний для контакту з водою, тим більше буде концентрація фенолів в екст-ракті і тим меншими будуть витрати на регенерацію розчинника і виділення фенолів.

Для регенерації розчинника може бути використана або відгонка його від фенолів, або екстракція фенолів з розчинника розчином лугу. Першу схему можливо застосовувати лише у разі високої концентрації фенолів в розчиннику (не менше 15–20 %).

Для екстракції фенолів в коксохімічній промисловості можуть застосовуватися бензол та інші вуглеводні, прості ефіри та спирти. Застосування складних ефірів не може бути рекомендовано через їх гідроліз під дією аміаку та солей амонію і значних втрат екстрагента. 

Як правило, екстрагенти подаються у більших кількостях, ніж це визначається умовами рівноваги, і вміст фенолів у розчиннику в 1,5–2 рази менший ніж максимально можливий. Екстракція —  фізичний процес, тому висока повнота екстракції фенолів і необхідне насичення розчинника досягається лише у випадку використання багатоступеневих протитечійних апаратів.

Біохімічне очищення стічних вод. Як пароциркуляційне, так і екстракційне знефенолювання не дозволяють знизити вміст фенолів у воді до санітарних норм або навіть помітно наблизитися до них. 
Основним способом глибокого очищення стічних вод є біохі-мічне окиснення, під час використання якого окиснюються не лише феноли, але й тіоціаніди і ціаніди. Для біохімічного очищення використовують складний конгломерат бактерій різних видів, призначених для руйнування певних забруднюючих компонентів, наприклад, фенолів або тіоціанід-іонів. 

Біологічному очищенню передує механічне очищення води від домішок — залишків смол, пилу (рис. 12. 2).

Рис. 12.2. Схема біохімічного очищення стічних вод: 
1 — холодильники «труба в трубі»; 2 — аератор; 3, 9 — відповідно 
первинний і вторинний відстійники; 4 — масловіддільник; 
5 — флотаційна машина; 6 — усереднювач; 7, 8 — аеротенки 
I і II ступенів; 10 — компресор

Гарячі надсмольні води цехів уловлювання охолоджуються до 40–60 °С в холодильниках типу «труба в трубі». Потім їх змішують з фенольними водами іншого походження в аераторах 2, де вони перемішуються барботуючим повітрям. Сюди ж додають коагу-лянт — залізний купорос, що дозволяє значно поліпшити ступінь очищення води від смол і масел. З аераторів вода послідовно проходить відстійники 3, масловідділювач 4, флотаційні машини 5. 

У потоці повітря відбувається флотація смол і олив, токсичних для біобактерій. Масляна плівка знімається разом з піною і видаляється з поверхні води. 

Після завершення механічного очищення до води додають розчин ортофосфорної кислоти — джерело фосфорного живлення бактерій і вода надходить у восьмисекційний усереднювач 6, який використовується як аеротенка. Для цього в нього подають повітря. З усереднювача 6 вода прямує на основну біохімічну очистку в аеротенки I і II ступенів 7 і 8 з рециркуляцією бактеріального мулу, який утворюється в них. 
У аеротенках I ступеня вода очищається від фенолів, а в аеро-тенках II ступеня — від тіоціанідів. Встановлено, що очищення від тіоціанідів починається у випадку зменшення вмісту фенолів до   20–30 мг/дм3. У аеротенки інтенсивно подається повітря, його витрата становить 180–240 м3/м3 води, що очищається. Час перебування води в аеротенках I ступеня 20 год, а в II — 26 год.

З аеротенків II ступеня вода надходить у відстійник 9 для відділення мулу. Освітлена вода направляється на гасіння коксу. 

На багатьох підприємствах зберігається стадія мокрого гасіння коксу. При цьому випаровується 0,5–0,6 м3 води на 1 т коксу. Таким чином, при подачі очищеної води на гасіння коксу, коксохі-мічне виробництво стає безстічним. Норми вмісту домішок (мг/дм3) у водозворотному циклі менш жорсткі, ніж у разі скидання їх у водойми (табл. 12.2).

Таблиця 12.2

Норми вмісту домішок у воді
	Домішки
	Скидання у водоймище води
	Повторне використання води

	CN-
	0,1
	200

	H2S
	Відсутність
	20

	Фенол
	0,001
	25


При цьому вважають, що домішки руйнуються під дією кисню повітря і мікроорганізмів у системі зворотного водопостачання.

12.3. Утилізація газових викидів переробки 
твердих горючих копалин

Для зменшення газових викидів в атмосферу під час переробки твердих горючих копалин є організація бездимного завантаження шихти у пічні камери. Для цього на підприємствах використовують інжекцію парогазової суміші і допалювання її в спеціальній установці. Джерелом газових викидів в атмосферу є градирня кінцевого охолодження коксового газу. Як вже було сказано раніше, закриття циклу кінцевого охолодження, очищення коксового газу від ціаністого водню на початку схеми уловлювання дозволяють виключити ці викиди. Небезпеку становлять викиди з повітропроводів, які потрапляють в коксовий газ. Так, на всмоктувальну лінію нагнітачів подаються викиди з повітропроводів піридинових установок. У цих викидах містяться токсичні ціаністий водень і піридинові основи. У коксовий газ повертають і легку фракцію сирого бензолу, що не утилізується на деяких підприємствах. У пекококсовий газ подається відпрацьований газ після обробки пеку повітрям.

Екологічну небезпеку створюють викиди бензольних вуглеводнів з повітропроводів технологічного обладнання та цехів ректифікації сирого бензолу. Втрати становлять близько 2 % від маси сирого бензолу. У даний час застосовується двоступенева схема охолодження парогазової суміші з конденсацією продуктів і подальшою абсорбцією бензольних вуглеводнів. 
Значні викиди містять пари токсичних речовин, включаючи і поліциклічні ароматичні вуглеводні, які не вдається утилізувати. Можливим рішенням у цьому випадку є каталітичне допалювання органічних речовин. Як каталізатори використовують оксиди ванадію і міді, нанесені на оксид алюмінію. Температура каталітичного процесу 400–500 °С, об’ємна швидкість 10–25 тис. год–1 . Ступінь очищення становить 97–100 % у разі вмісту вуглеводнів у початковій суміші 6–18 г/м3. Метод каталітичного допалювання успішно використовується і для очищення надлишкового газу-теплоносія установок формованого коксу. Особливістю такого газу є вміст в ньому вуглеводнів, 3–8 г/м3 вугільного пилу, забруднення смолистими речовинами, водяною парою, сірководнем. 

Для його очищення (рис. 12.3) використовується апарат з киплячим шаром каталізатора 2. Надлишковий теплоносій розбавляється повітрям до концентрації кисню 4 % об. і надходить у реактор. Тут окиснюються всі органічні речовини, включаючи і смолу, адсорбовану на поверхні частинок пилу. Дрібнодисперсні частинки пилу проходять через шар каталізатора. Теплоносій охолоджується в теплообміннику 1, очищається від пилу в циклоні 3 або на металокерамічних фільтрах і викидається в атмосферу.
12.4. Утилізація твердих і смолистих відходів

Значною проблемою є комплексне використання відходів       вуглепереробки та охорона навколишнього середовища при роботі вуглезбагачувальних фабрик. У даний час відходи вуглепереробки можна використовувати як сировину для будівельних матеріалів, стінових керамічних виробів, в’яжучих матеріалів, керамічної плитки, матеріалів для будівництва доріг, матеріалів для закладки виробленого простору шахт і планування поверхні, яка порушена гірничими роботами, сировину для одержання кремнеалюмінієвих сплавів, матеріалів на основі карбіду кремнію, глинозему, сульфату алюмінію та ін.

Рис. 12.3. Схема допалювання теплоносія 
у виробництві формованого коксу: 
1 — теплообмінник; 2 — контактний апарат 
з киплячим шаром каталізатора; 3 — циклон

Не повністю вирішеною проблемою залишаються переробка та утилізація відходів флотації вугілля, так як в цьому випадку необхідно не лише ретельне механічне зневоднення цих відходів, але і знищення органічних флотореагентів, що виносяться разом з вугіллям.

Вирішення цієї проблеми можливе при використанні відходів флотації вугілля та стічних вод у технологічних схемах підготовки водоемульсійного вугільного палива для теплоелектростанцій.

Досягненням коксохімічної промисловості є утилізація смолистих відходів виробництва — фусів, кислих смол сульфатних цехів і цехів для переробки сирого бензолу і нафталіну. Кількість фусів становить 0,15–0,18 % від сухої шихти, кислої смоли цехів уловлювання — 0,05 %; стільки ж кислої смоли одержують і при очищенні сирого бензолу.

Була розроблена схема утилізації фусів, що повертаються у вугільну шихту, а також технологія спільної утилізації кислих смол, масел з очисних споруд, кубових залишків від ректифікації бензолу, полімерів, сильно забруднених стічних вод, яка передбачає приготування водномасляної емульсії із суміші відходів. Цю суміш потім дозують в шихту. При цьому емульгаторами служать полі-мерні продукти, що містяться у відходах. 
В даний час емульсійний спосіб утилізації практично всіх хі-мічних відходів впроваджений на більшості коксохімічних підприємств.
Проблемою є переробка важкої смоли із-за її високої зольності та запилення. Цих труднощів можна уникнути, якщо гарячий напівкокс і важка смола використовуються як паливо на ТЕС. Легка смола, як видно з попередніх розділів не є готовим рідким паливом насамперед через високий вміст фенолів.

Екологічні проблеми, що виникають при розвитку сланце-перероблюючої промисловості, в основному подібні до тих, які існують при розвитку напівкоксування і гідрогенізаційних процесів. Суттєвою особливістю цієї галузі є утворення більших порівняно з переробкою вугілля кількостей зольних відходів, а також необхідність видобутку значно більшої кількості вихідного матеріалу.
Зола пилоподібного спалювання сланців повністю окиснена, і в ній утворюються клінкерні мінерали, необхідні для створення в’яжучих матеріалів. Вона успішно застосовується як вапняне добриво в сільському господарстві. Сланцева зола застосовується також для виробництва унікальних високомарочних цементів і авто-клавних силікатобетонних виробів.

Охорона навколишнього середовища в коксохімічній промисловості, як і в інших галузях, нерозривно пов’язана з рівнем експлуатації та загальною культурою виробництва. Ряд виробництв можуть бути безвідходними, якщо дотримуватися технологічного регламенту та замкнутості технологічних процесів. 

1. Як впливають технології твердих горючих копалин на навколишнє середовище?

2. Які методи очищення стічних вод застосовують у коксохімічному виробництві?
3. Як здійснюється утилізація газових викидів переробки твердих природних копалин?
4. Як здійснюється утилізація твердих і смолистих відходів?
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Рис. 2.4. Зміна міцності 


напівкоксу при його 


перетворенні на кокс 


з вугілля різних марок:


1 — Г; 2 — К; �3— суміші Г і К (1:1)
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Рис. 6.18. Технологічна схема 


регенерації поглинаючої оливи 


в трубчастій печі: 


1 — трубчаста піч; 2 — випарник; 


3 — конденсатор; 4 — сепаратор
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Рис. 9.3. Схема зони підготовки палива газогенератора для горючих сланців: 


1 — вбудована топка; 2 — корпус газогенератора; 3 — збірний канал для парогазової суміші; 4 — форсунки для спалювання 


зворотного газу
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Рис. 9.4. Апарат для шарової газифікації під тиском: 


1 — шлюзова ємкість для вугілля; 


2 — привід живильника; 3 — решітка; 4 — привід решітки; 5 — водяна сорочка; 6 — шлюзова ємність 


для попелу; 7 — скрубер; 8 — зона газифікації; 9 — зона термічного розкладання; 10 — зона сушіння
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Рис. 10.8. Окремий 


елемент реактора типу «труба в трубі»: 


1 — фіксатори; 2 — кільцевий простір для каталізатора; 3 — зона циркуляції 
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