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РЕФЕРАТ 

Пояснювальна записка до дипломного проекту містить  103    сторінки, 

30  рисунка,     5  таблиць,      70   джерел 

 

КЛЮЧОВІ СЛОВА: АМІАК, АБСОРБЕР, ПІДГОТОВКА, АЗОТНО-

ВОДНЕВА СУМІШ, ОЧИЩЕННЯ, СИНТЕЗ-ГАЗ, ОКСИД ВУГЛЕЦЮ 

 

 Об'єктом дослідження цього дипломного проекту є великотоннажний 

агрегат виробництва аміаку АМ-76 

 Мета роботи: модернізувати відділення очищення контактного газу від 

діоксиду вуглецю 

 У цьому дипломному проекті було проведено аналіз роботи агрегату 

аміаку АМ-76. В аналітичній частині проекту було розглянуто матеріал про 

процес виробництва аміаку, також методи очищення конвертованого газу від 

діоксиду вуглецю, обґрунтовано вибір методу процесу очищення. У 

технологічному розділі наведено характеристику сировини та готової 

продукції, опис діючої технологічної схеми агрегату АМ-76. Розрахований 

матеріальний та тепловий баланс регенератора, також є розрахунок 

кип'ятильника. В економічній частині представлено розрахунок економічної 

ефективності. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 



ABSTRACT 

 

Master's Thesis:  103      pp.,    30    figs.,   5    tables.,  70    sources. 

 

KEYWORDS: AMMONIA, ABSORBER, PREPARATION, NITROGEN-

HYDROGEN MIXTURE, PURIFICATION, SYNTHESIS GAS, CARBON 

MONOXIDE 

The object of research of this diploma project is the large-tonnage ammonia 

production unit AM-76 

Purpose of work: to modernize the contact gas purification department from 

carbon dioxide 

In this diploma project, an analysis of the operation of the ammonia unit AM-

76 was conducted. In the analytical part of the project, material on the ammonia 

production process was considered, as well as methods of purifying converted gas 

from carbon dioxide, and the choice of the purification process method was justified. 

The technological section provides a characteristic of raw materials and finished 

products, a description of the current technological scheme of the AM-76 unit. The 

material and heat balance of the regenerator is calculated, and there is also a 

calculation of the boiler. The economic part presents a calculation of economic 

efficiency. 
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 Нині у сучасної хімічної промисловості найважливішу роль відіграє 

азотне виробництво, саме основну частину становить виробництво аміаку. 



Аміак застосовують для отримання азотної кислоти, добрива, вибухових 

речовин, холодоагентів тощо. Також аміак застосовують у медицині у вигляді 

нашатирного спирту, не дивлячись на те, що він є досить сильною отрутою. 

 У 1774 р. Джозеф Прістлі відкрив аміак у чистому вигляді, а 1785 р. 

французьким хіміком Клодом Луї Бертолле було встановлено його хімічний 

склад. До кінця 19 століття отримання аміаку, промисловим способом з азоту і 

водню, став гострим питанням , т.к. виснажувалися запаси чилійської селітри. 

Саме вона була основним продуктом, з якого отримували азотні сполуки. 

Тільки на початку 20 століття було відкрито промисловий спосіб синтезу 

аміаку. Це зробив німецький хімік Фріц Габер. У 1904 році він стартував 

роботу над цим завданням, а в 1909 році він зібрав невеликий контактний 

апарат. Даний апарат працював при підвищеному тиску (відповідно до 

принципу Ле-Шательє), а також при використанні каталізатора з Оспію. 2 

липня 1909 р. Фріц Габер відчував апарат у присутності двох представників 

Баденського анілінового та содового заводу (BASF). До 1911 р. один із цих 

представників BASF, а саме Карл Бош, створив великомасштабну версію 

апарату. І вже 9 вересня 1913р. в Оппау (нині район у межах міста 

Людвігсхафен-на-Рейні) запрацював перший у світі завод із синтезу аміаку, що 

належав BASF. Фріц Габер став лауреатом Нобелівської премії у 1918 р. «за 

синтез аміаку зі складових його елементів»[1]. 

 Процес виробництва аміаку є дуже енергоємним, це говорить про його 

нестачу. Щорічно в хімічній промисловості, а точніше в азотній промисловості, 

ведуться наукові розробки усунення цього недоліку. Зокрема розробляються 

способи утилізації енергії, що виділяється. Нині хімічні підприємства 

вирішують цю проблему поєднанням виробництв. Наприклад, виробництво 

аміаку та карбаміду. 

 Технологічна схема виробництва аміаку залежить насамперед від 

сировини. Якщо азот у чистому вигляді ми можемо взяти з повітря, то з воднем 

складніше. Водень у чистому вигляді ми можемо виділити з води, але це досить 

енерговитратний процес. 

 Природний газ містить вуглеводні, які ми можемо використовувати як 

сировину у виробництві аміаку. 



 Природний газ - це корисна копалина, яка утворюється в надрах землі при 

розкладанні органічних речовин. Основою складу газу є метан (CH4), вміст 

його від 90 до 98%. Так само до складу природного газу входять вуглеводні 

(бутан, пропан, етан) і не вуглеводні (азот, діоксид вуглецю, водень, гелій, 

сірководень та інші інертні гази) [2]. 

 Для отримання водню природний газ піддається парової конверсії та 

подальшого видалення оксидів вуглецю. 

 Технологічне оформлення процесу очищення аміаку металомістко та 

енергійно затратно. У його особливостях криються можливості підвищення 

ефективності всього виробництва загалом. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

1. АНАЛІТИЧНА ЧАСТИНА 

 1.1Фізико-хімічні властивості аміаку 

 Фізико-хімічні властивості аміаку представлено у таблиці 1.1 

 Таблиця 1.1 - Фізико-хімічні властивості аміаку 

Аміак 

Хімічна формула NH3 

Фізичні властивості 

Стан газ 

Молярна маса 17,0306 г/моль 



Густина 0,0007723 (н.у.) 

Термічні властивості 

Температура плавлення -77,73 °С 

Температура кипіння -33,34 °С 

Критична точка 132,25 °С 

Ентальпія перетворення -45,94 кДж/моль 

Хімічні властивості 

Константа дисоціації кислоти 9,21 

Розчинність у воді 89,9 (при 0 °С) 

 

 Аміак — NH3, нітрид водню, за нормальних умов — безбарвний газ із 

різким характерним запахом (запах нашатирного спирту), майже вдвічі легший 

за повітря, отруйний. Розчинність аміаку у воді надзвичайно велика - близько 

1200 об'ємів (при 0 ° C) або 700 об'ємів (при 20 ° C) в об'ємі води. У 

холодильній техніці зветься R717, де R - Refrigerant (холодоагент), 7 - тип 

холодоагенту (неорганічна сполука), 17 - молекулярна маса. 

 Молекула аміаку має форму тригональної піраміди з атомом азоту на 

вершині. Три неспарених p-електроних атома азоту беруть участь в утворенні 

полярних ковалентних зв'язків з 1s-електронами трьох атомів водню (зв'язку N - 

H), четверта пара зовнішніх електронів є не вона може утворити ковалентний 

зв'язок по донорно-акцепторному механізму з іоном водню, утворюючи іон 

амонію NH4
+. Завдяки тому, що не зв'язує двох електронна хмара строго 

орієнтована у просторі, молекула аміаку має високу полярність, що призводить 

до її гарної розчинності у воді [3]. 

 У рідкому аміаку молекули пов'язані між собою водневими зв'язками. 

 Порівняння фізичних властивостей рідкого аміаку з водою показує, що 

аміак має нижчі температури кипіння (tкип −33,35 °C) і плавлення (tпл −77,70 °C), 

а також нижчу щільність, в'язкість (в'язкість рідкого аміаку в 7 разів менше 

в'язкості води). Це певною мірою пояснюється тим, що міцність цих зв'язків у 

рідкому аміаку істотно нижча, ніж у води, а також тим, що в молекулі аміаку є 

лише одна пара не поділених електронів, на відміну від двох пар у молекулі 

води, що не дає змоги утворювати розгалужену мережу водневих зв'язків між 



кількома молекулами. Аміак легко переходить у безбарвну рідину із щільністю 

681,4 кг/м³, що сильно заломлює світло. Подібно до води, рідкий аміак сильно 

асоційований, головним чином за рахунок утворення водневих зв'язків. Рідкий 

аміак мало проводить електричний струм. Рідкий аміак - хороший розчинник 

для великої кількості органічних, а також для багатьох неорганічних сполук. 

 Твердий аміак – безбарвні кубічні кристали. 

 

 1.2 Аналіз ринку аміаку у період 2010-2025 років. 

 Світові потужності виробництва аміаку дорівнюють на даний момент 

понад 200 млн. тонн. Безліч компаній повідомляють про плани підвищення 

потужностей з випуску даного продукту, оскільки попит зростає у ряді 

виробників мінеральних добрив, на які припадає понад 75% аміаку, що 

випускається у світі. Так, 2015 року світові потужності підвищилися на 6 млн. 

тонн. Були реалізовані нові потужності в Австралії, Тринідаді та Тобаго, 

Саудівській Аравії та Омані. Потужності в цих країнах є експортно-

орієнтованими. Також, у 2010 році було виконано запуск аміачного 

виробництва у Литві потужністю 1500 тонн/добу. У 2010 році запущено 

виробництво потужністю 660 тис. тонн у Єгипті (EBIC), у 2015 – потужністю 

350 тис. тонн у Катарі (Qafco). У Китаї в 2009 році завершено будівництво 

заводів потужністю 365 тис. тонн (Guizhou Tianfu Chemical) та 450 тис. тонн 

(PetroChina). Також, у 2010 році було виконано запуск заводу потужністю 360 

тис. тонн аміаку на рік в Ірані (NPC). Розробляються інші проекти будівництва 

нових заводів. Більшість нових проектів розраховується на спільне 

виробництво аміаку та азотних добрив. 

 Таблиця 1.2 - Основні показники світового ринку аміаку у 2010-2025 

роках. 

Показник 2010 рік 2015 рік 2020 рік 2025 рік 

Потужність 173 177,7 183 194,7 

Виробництво 148,8 152,2 154,8 160,5 

Споживання 148,9 152,4 154,8 160,5 

для виробництва 

мінеральних добрив 
 

114,4 

 

117,2 

 

118,5 

 

122,7 



для використання у 

сільському господарстві 
 

4,7 

 

4,8 

 

4,8 

 

4,8 

для промислового 

використання 
 

28,8 

 

31,1 

 

31,5 

 

33 

 

 Найближчими роками прогнозується подальше зростання обсягів 

випуску, чому сприятиме збільшення попиту на світовому ринку. При цьому 

нові потужності, що вводяться насамперед на Близькому Сході, складуть 

серйозну конкуренцію світовим виробникам. 

 На тлі неоднозначної ситуації в галузі виробництва аміаку, ринки, ємність 

яких останніми роками підвищувалася швидкими темпами, і далі 

демонструватиме зростання. У цьому, чинником, визначальним попит на аміак 

над ринком залишиться кон'юнктура світового ринку азотних мінеральних 

добрив[6]. 

 Загалом можна сказати, що найближчими роками очікується зростання 

обсягів виробництва аміаку, про плани з нарощування потужностей аміаку 

заявили основна частина виробників даного продукту. 

 У наступні 3-4 роки в Азії очікується зростання потужностей. Окрім 

основних виробничих центрів, Китаю та Індії, низка проектів намічена у 

Пакистані та В'єтнамі. 

 

  

 

 1.3 Методи синтезу аміаку. 

 

 У виробництві отримання аміаку, сировиною служить азотоводнева 

суміш (АВС). Оскільки азот видобути простіше, то сировину виробництва 

аміаку визначатиме воднем, отримання якого можна трьома способами: 

• поділ зворотного коксового газу; 

• газифікація твердого палива; 

• конверсія газу. 



 За будь-якого з даних методів отримання, АВС містить домішки речовин. 

Деякі з цих речовин можуть бути каталітичною отрутою, що викликають як 

оборотні, так і не оборотні отруєння каталізатора. 

 Для того щоб видалити ці речовини АВС піддається попередньої очистки. 

Щоб очистити АВС, у промисловості використовуються методи абсорбції 

рідкими поглиначами (мокрий метод) і адсорбції твердими поглиначами (сухий 

метод). При цьому процес очищення АВС може проводитись на різних стадіях 

виробництва [8]. 

Наприклад: 

• очищення вихідного газу перед подачею на конверсію; 

• очищення конвертованого газу для видалення з нього оксиду вуглецю (IV); 

• очищення АВС перед синтезом аміаку (тонке очищення). 

 Тонку очищення АВС ми можемо отримати хемосорбцією домішок 

рідкими реагентами, заключно каталітичним гідруванням їх або промив рідким 

азотом АВС. 

 Щоб видалити СО2 промивання АВС проводять у насадочній колоні 

лужними реагентами: 

• водними розчинами етаном аміну; 

- Розчином карбонату калію. 

 Одним з найбільш ефективних методів очищення АВС від є метод 

промивання цієї суміші рідким азотом при -190°С. У процесі даної промивки з 

АВС видаляються, не беручи до уваги СО, СН4 та Ar. 

 Заключне очищення АВС проводиться каталітичним гідруванням 

(метанування). Процес виконується у спеціалізованих установках для 

метанування, за умов: 

 Температура - 250-300 ° С 

 Тиск - близько 30 МПа  

 Каталізатор - нікель - алюмінієвий 

 При цьому протікає екзотермічна реакція, що відновлює кислотовмісні 

домішки до СН4, які не значаться отрутою для залізного каталізатора, а вода 

конденсується при охолодженні очищеного газу і виходить: 

СО+3Н2↔СН4+Н2О –ΔН 



СО2+4Н2↔СН4+2Н2О –ΔН 

О2+2Н2↔2Н2О –ΔН 

 

 

 Рис. 1.1 – Схема установки метанування ABC: 1-компресор, 2-підігрівач, 

3-реактор метанування, 4-підігрівач води, 5-конденсатор, 6-волого-відділювач. 

 

 Метанування процес простий, управління якого не складне, а тепло, що 

вийшло при протіканні екзотермічних реакцій гідрування, використовують у 

загальній енерготехнологічній схемі виробництва аміаку. Зміст АВС на час 

вступу на синтез: до 0,0025 об'ємних часток Ar; 0,0075 об'ємних часток CH4; не 

більше 0,0004 об'ємних часток СО (сильна каталітична отрута) [9]. 

N2+3H2 ↔ 2NH3+Q 

 

 Згідно з принципом Ле-Шательє, при підвищенні тиску та зниженні 

температури рівновага зміщуватиметься у бік утворення аміаку. Для 

забезпечення кращої швидкості процесу необхідний каталізатор, підвищений 

тиск, температура 400-500 ° С і певна об'ємна швидкість компонентів, що 

вступають в реакцію [10]. 

 Розглянемо три види систем агрегатів аміаку: 

• Агрегат із низьким тиском (10-20 МПа); 

• Агрегат із середнім тиском (20-45 МПа); 

• Агрегат із високим тиском (60-100 МПа). 

 У світі частіше застосовують систему середнього тиску, оскільки при цій 

системі вигідніше вирішується питання виділення аміаку з АВС при досить 

високій швидкості процесу. 



 Одним із основних агрегатів установки є колона. За конструкцією колони 

розрізняються зазвичай розмірами корпусу та пристроєм внутрішніх насадок 

[11]. 

 Зараз у промисловості колону синтезу аміаку поєднують із паровим 

котлом. Даний котел необхідний для утилізації теплоти газів, тому що на 1 т. 

Аміаку припадає 0,6-1 т. водяної пари при тиску 1,5-2 МПа. 

 

 1.3.1 Опис технологічного процесу виробництва аміаку та його 

характеристики. 

 

 1. Дуговий метод. 

 Цей метод полягає в тому, що полум'я електричної дуги продувається 

повітрям. При температурі 3000 ° С відбувається оборотна реакція: 

N2+O2 ↔ 2NO-Q 

 Можливе окислення оксиду азоту (2) (що утворився у цій реакції) в оксид 

азоту (4), надалі перероблений в азотну кислоту та інших. При процесі цього 

методу витрачається 60 тисяч – 70 тисяч кВт/год електроенергії щоб одержати 1 

т аміаку зв'язного азоту [12]. 

2. Ціанамідний метод. 

 У промисловості першим методом одержання аміаку служив ціанамідний 

метод процесу [13]. Даний спосіб полягає в тому, що ми нагріваємо вапно і 

вуглець, в результаті отримуємо карбід кальцію. Далі отриманий карбід 

кальцію нагріваємо в атмосфері азотом та отримуємо ціанамід кальцію CaCN2. 

І вже потім отримуємо аміак через гідроліз ціанаміду: 

СаСN2(тв) + 3Н2О = 2NН3↑ + СаСО3(тв) 

 Але процес ціанамідного методу вважався невигідним, оскільки мав 

великих енергетичних витрат [14]. 

 У сучасній промисловості процес виробництва аміаку частково 

ґрунтується на даному методі. Тонко подрібнювальний карбід кальцію 

взаємодіє з азотом (при температурі 1000°С): 

CaC2+N2 → CaCN2+C+302кДж. 



 Частка виробництва зв'язного азоту ціанамідним способом дуже 

незначна. 

 Аміачний метод закріплення азоту відбудеться у синтезі азоту та водню 

при застосуванні певного каталізатора: 

N2+3H2 ↔ 2NH3+45,9 кДж 

Цей метод має технологічну та економічну перевагу над іншими методами 

зв'язування елементарного азоту [15]. 

3. Аміачний метод. 

 Аміачний спосіб зв'язування атмосферного азоту полягає в поєднанні 

азоту і водню в результаті якого виходить аміак: 

N2+3H2 ↔2NH3+Q 

 Цей метод має перевагу в економічності (витрата електроенергії 

становить 4 тис. - 5 тис. кВт/год на 1 т. аміаку), технологічно ефективніше 

здійснимо порівняно з іншими методами. У загальному виробництві азотних 

сполук понад 90% посідає отримання аміаку. Водень для цієї реакції одержують 

термічним крекінгом вуглеводнів, дією парів води на вугілля або залізо, 

розкладанням спиртів парами води або електролізом води [16]. 

4. Варіант аміачного методу. 

 У 1909 році було розроблено метод отримання аміаку та оксиду алюмінію 

з бокситів. Схема даного отримання представлена рис. 1.3 



 

 Рис. 1.3 Виробництво -  аміаку з бокситів. 

 Установку для даного методу в промисловості збудували в період 1909-

1918 рік у ряді країн, але на жаль даний метод не застосовувався через низьку 

економічність виробництва. 

Хіміко-технологічна система виробництва аміаку складається з декількох 

підсистем – одержання азотоводневої суміші; її очищення; власне синтезу 

аміаку; відділення аміаку від непрореагировавшей азотоводневої суміші і т.п.  

Азот для готування азотоводневої суміші одержують методом скраплення 

повітря з наступною ректифікацією, здійснення якої можливо завдяки різній 

температурі кипіння окремих компонентів. Під атмосферним тиском азот 

кипить при –195,8°С, кисень – при –183°С. Різниця в 12,8°С цілком достатня, 

щоб рідке повітря розділити ректифікацією на технічно чисті азот і кисень. 

Водень для синтезу аміаку може бути отриманий: 1) конверсією метану (чи 

його газоподібних гомологів) з водяною парою; 2) конверсією оксиду вуглецю з 

водяною парою; 3) крекінгом метану; 4) електролізом води; 5) поділом 

коксового газу. Основне значення мають методи конверсії метану й оксиду 



вуглецю. 

Отримані одним із зазначених способів гази – азот і водень – змішуються у 

визначеному співвідношенні і подаються на синтез аміаку. Однак найчастіше 

процес синтезу аміаку ведуть не з азоту і водню, отриманих роздільно, а з 

азотоводневої суміші, що звичайно готують конверсією метану й оксиду 

вуглецю з водяною парою і киснем повітря. Отриманий таким способом газ 

зветься синтезу-газу. Синтез-газ, одержуваний з вуглеводневої сировини, у 

даний час є основним джерелом одержання аміаку і метанолу. Виробництво 

синтезу-газу може здійснюватися різними способами, наприклад 

високотемпературною кисневою чи конверсією каталітичної парокисневою 

конверсією природного газу. При цьому протікають наступні основні реакції 

СН4 + 0,5О2 = СО + 2Н2,   ∆Н = – 35 к Дж 

СН4 + Н2О = СО + 3Н2,    ∆Н = +206 к Дж 

СО + Н2О = СО2 + Н2    ∆Н  = +41 кДж 

СН4 + СО2 = 2CO + 2Н2,              ∆Н  = +248 кДж 

Конвертований газ має наступний зразковий склад (об'ємні частки, %): Н2 

~ 62; С – 0,5; С2 ~ 17; N2 ~ 20; CH4 ~ 0,3. 

Каталізатори одержання синтезу-газу і синтезу аміаку отруюються 

деякими речовинами, що є присутнім у вихідному! сировина – сірководнем, 

органічними сполуками сірки (COS, CS2, C4H4S, C6H5HS і ін.), а каталізатори 

синтезу аміаку ще і СО2, СО. Тому гази, що йдуть на виробництво синтезу-газу, 

повинні бути ретельно очищені від з'єднань сірки, а синтез-газ необхідно 

цілком звільнити від СО і СО2. Розглянемо основні прийоми очищення газів. 

Очищення природного газу від сірчистих з'єднань у сучасних 

високопродуктивних агрегатах здійснюються в двох стадій. Першою стадією є 

каталітичне гідрування сірчистих з'єднань на алюмо-кобальтмолибденовом чи 

алюмоникельмолибденовом каталізаторах при 350–400°С и тиску близько 3 

МПа. При цьому відбувається утворення сірководню:  

COS + Н2 = H2S + СО  

CS2+4H2 = 2H2S+CH4 

C2H4S + 4Н2 = H2S + С4Н10  

C6H5HS+H2 = H2S+C6H6 



На другій стадії відбувається хемосорбційне поглинання сірководню 

спеціальним поглиначем (ГИАП-10), що містить оксид цинку, з яким 

сірководень при 390–410°С утворить сфалерит 

H2S + Zn = Zn + Н2О 

Оскільки добуток розчинності Zn дорівнює 1,9 10-22, цей метод забезпечує 

високий ступінь очищення. При підвищеному змісті сірчистих з'єднань у 

вихідних газах застосовують додатково адсорбційне очищення з використанням 

синтетичних цеолітів (молекулярних сит), таких, наприклад, як Na. Сорбція 

виробляється при кімнатній температурі, а регенерація сорбенту (десорбція) 

при нагріванні до ~200°С. 

Очищення конвертованого газу. У конвертованому газі поряд з азотом і 

воднем містяться оксиди вуглецю, що є сильними отрутами для каталізатора 

синтезу аміаку, тому синтез-газ повинен бути ретельно очищений від цих 

домішок. 

Очищення газу здійснюють різними методами: 1) адсорбцією домішок 

твердими сорбентами; 2) абсорбцією рідкими сорбентами; 3) конденсацією 

домішок глибоким охолодженням; 4) каталітичним гідруванням. Очищення 

твердими сорбентами в промисловій практиці зустрічаються рідко. Очищення 

методом конденсації з застосуванням глибокого холоду використовуються при 

одержанні азотоводневої суміші з коксового газу. Каталітичне гідрування 

застосовується як завершується стадія очищення для видалення невеликих 

кількостей З, З2 і ПРО2. Велике значення в промисловій практиці має метод 

очищення рідкими сорбентами, в основі якого лежать типові абсорбційно-

десорбційні процеси. 

Очищення від СО2 у вітчизняних схемах здійснюються переважно двома 

способами – поглинанням розчинами моноетаноламина і гарячими 

активованими розчинами поташу (К2СО3). Розглянемо очищення розчином 

моноетаноламина, в основі якої лежить здатність моноетаноламина (NH2CH2 

СН2ОН чи для стислості R–NH2) утворювати з СО2 карбонати і гідрокарбонати: 

R–NH2 + CО2 + H2О= (RNH3)2C03            (a) 

(R–NH3)2 СО3 + СО2 + Н2О = 2RNH3HCO3   (б) 

На практиці звичайно застосовують 20%-ный розчин моноетаноламина, що 



володіє високою поглинальною здатністю до СО2. Якщо очищення ведуть при 

атмосферному тиску, то ступінь карбонізації моноетаноламина не перевищує 

50%, а під тиском 2,5–3,0 МПа доходить до 75%. Відпрацьовані розчини 

піддаються нагріванню, у результаті якого відбувається зсув рівноваги (а) у 

зворотну сторону, тобто отдувається двооксид вуглецю, що використовується, 

наприклад, у виробництві сечовини, і регенерується моноетаноламин, що 

повертається в процес. Вміст СО2 послу очищення не перевищує 0,1%. 

Наступне тонке очищення газу здійснюється метануванням оксидів вуглецю. 

Після цей газ надходить на очищення від оксиду вуглецю. 

Очищення від СО здійснюється промиванням газу рідким азотом і 

метануванням. При промиванні одночасно з оксидом вуглецю рідкий азот 

конденсує і розчиняє метан, аргон, кисень, що залишився СО2. Після такого 

очищення вміст СО у газі не перевищує 0,002%. Подальше тонке очищення 

газу від СО2 і СО здійснюється метануванням. 

Метанування являє собою каталітичне гідрування зазначених оксидів, в 

основі якого лежать наступні реакції: 

СО + 3Н2=СН4 + Н2О,     ∆Н = – 206 кДж  

СО2+4Н2 = СН4 + 2Н2О,    ∆Н = – 165 кДж  

О2 + 2Н2 = 2Н2О,      ∆Н = – 483 кДж 

Процес гідрування здійснюють при температурах ~300°С и тиску ~2,8 

МПа на відновленому таблетуванням нікель-алюмінієвому каталізаторі. 

 

1.3.2 Каталітичні процеси у виробництві аміаку. Стадія конверсії 

оксиду вуглецю (ІІ) 

 

Конверсія оксиду вуглецю (II) (CO) є однією з визначальних стадій у 

виробництві синтетичного аміаку. 

Головною метою процесу є максимально повне отримання цільового 

продукту водню. Крім того, CO служить баластом, накопичується в синтез-газі 

і видаляється при продуванні разом з воднем. 

Практика показує, що при зниженні концентрації на 0,1% кількість 

продувних газів знижується на 10%, а продуктивність по аміаку збільшується 



на 1%. 

Оскільки процес конверсії СО є каталітичним, першорядне значення 

набуває раціонального вибору високоселективних каталізаторів. 

Розглянемо застосування каталізаторів у виробництві аміаку на стадії 

конверсії CO. Конверсія оксиду вуглецю (II) водяною парою протікає у два 

ступені за реакцією: 

CO + H2O = CO2 + H2, ΔН ° = + 40,96 кДж. 

Стан рівноваги даної реакції визначається температурою та концентрацією 

реагуючих речовин. Підвищення температури, за принципом Ле-Шательє, 

зрушує рівновагу реакції вліво, тобто. у бік зменшення виходу водню, тому в 

процесі конверсії оксиду вуглецю потрібне відведення тепла [1]. 

На кожному щаблі конверсію проводять за різних температур: найбільшої 

першої і найменшої другого ступеня. Висока температура на першому ступені 

забезпечує високу швидкість конверсії великої кількості СО, при цьому 

допускається деяка неповнота конверсії. На другому ступені температуру 

підтримують нижчу, щоб забезпечити повнішу конверсію СО. 

Зазвичай проведення двоступінчастої конверсії дозволяє скоротити 

витрату пари та підвищити ступінь конверсії. 

Конверсія ЗІ ступеня здійснюється на середньотемпературному (СТК) 

залізохромовому каталізаторі, при об'ємній швидкості 2120 год-1. Температура 

після конвертора СО I ступеня не більше 450 °С, об'ємна частка СО не більше 

4,0 %, об'ємне співвідношення пар:газ = (0,56-0,66):1. 

Конверсія СО II ступеня складає низькотемпературному (НТК) 

цинкхроммідним каталізаторі при об'ємній швидкості 2870 год-1. Температура 

після конвертора СО II ступеня не більше 260 °С, об'ємне співвідношення пар: 

газ = (0,43÷0,54): 1, об'ємна частка СО не більше 0,65 % [2]. 

На сьогоднішній день багато компаній можуть запропонувати свою лінію 

промислових конверсійних каталізаторів, що мають широкий діапазон 

експлуатаційних режимів. 

Каталізатор СТК 

Каталізатор СТК призначений для середньотемпературної парової 

конверсії CO у процесах виробництва аміаку, водню, а також для очищення 



газових викидів від оксиду вуглецю та органічних домішок. Являє собою 

оксиди заліза, хрому, марганцю, міді та промотори, що підвищують активність 

та стабільність каталізатора, може випускатися у вигляді таблеток або 

екструдатів. 

Каталізатор конверсії CO водяною парою працює при 200–450 °С, 

призначений для використання в І ступені конверсії СО в аміачних агрегатах. 

За своїми властивостями близький до каталізатора НТК-8, має біфункціональну 

здатність, зберігає свою активність після перегрівів у реакційному середовищі 

до 600 °С. 

Використання каталізаторів СТК-НТК-8 в аміачних агрегатах замість СТК-

НТК-4 дозволяє протягом 4-5 років без перевантаження отримувати 

залишковий вміст 0,1-0,2% про. (замість 0,4 % об. при використанні аналогів) 

та економити при цьому 20–30 м3 природного газу на 1 т аміаку. 

Каталізатор НТК-8 

Є найбільш ефективним каталізатором з каталізаторів такого типу: 

наприклад, порівняно з НТК-4 (табл. 1.1 [3]), його активність і стабільність 

вища у 2–3 рази. Крім того, каталізатор здатний зберігати свою активність після 

перегрівів у реакційному середовищі до 550 ° С (проти 400-450 ° С у відомих 

каталізаторів). Велика перевага НТК-8 у його біфункціональній здатності: 

прискорювати реакцію конверсії З водяною парою, починаючи з 200 °С; 

поглинати каталітичні отрути своїм лобовим шаром, оберігаючи від отруєння 

основну масу каталізатора, значно подовжуючи термін його служби. 

Каталізатор К-СО 

В даний час освоєно низку нових технологій приготування каталізаторів, 

наприклад, каталізатор низькотемпературної конверсії СО – К-СО (табл. 1.2), 

який має суттєві переваги перед аналогом НТК-4, НТК-9: 

− висока активність і селективність контакту досягнута за рахунок 

оптимізації складу, мінімального розміру кристалітів активного компонента; 

− максимальна термостабільність досягнута за рахунок застосування як 

носія високотемпературного алюмокальцієвого цементу та зв'язування 

основних карбонатів міді та цинку в ізоморфну сполуку; 

− абсолютно стійкий до впливу води та пари; 



− забезпечує високу ефективність процесів парової конверсії СО на 

установках одержання водню, синтезу метанолу, синтезу аміаку та у процесах 

гідрування; 

− за рахунок високого ступеня конверсії СО досягаються сприятливі умови 

експлуатації каталізатора метанування, знижуються продування інертів, 

оптимізується склад газової суміші, тим самим полегшується режим 

експлуатації головного компресора та збільшується продуктивність агрегату на 

5–7 т аміаку на добу; 

Таблиця 1.1 -  Фізико-хімічні властивості каталізаторів НТК-4, НТК-4К 

склад НТК-4 НТК-4К 

Зовнішній вигляд таблетки 

циліндричної 

форми 

чорного 

кольору, 

з 

внутрішньою 

конічною 

поверхнею 

Розміри, мм: діаметр 

висота 

діаметр внутрішнього конуса  

висота внутрішнього конуса 

6,0±0,5 

4,0±0,5 

− 

− 

10,0±1,0 

6,0±1,0 

6,0±1,0 

4,0±0,5 

Насыпная плотность, кг/дм3 1,5±0,15 

Механічна міцність – індекс міцності на 

розколювання, кг/мм діаметра гранули, не 

менше:  

середній 

мінімальне 

 

 

28,0 

17,0 

 

 

18,0 

9,5 

Масова частка втрат при прожарюванні 

при температурі 900 ° С, у т.ч. волога, %, не 

більше 

13,0 

Масова частка міді у перерахуванні на 

CuO,% 

54±3,0 

Масова частка хрому в перерахунку на 

Cr2O3% 

14,0±1,5 

Масова частка цинку у перерахунку на ZnO, 11,0±1,5 



% 

Масова частка алюмінію у перерахунку на 

Al2O3, % 

19,5%±2,0 

Активність каталізатора: 

По константі швидкості реакції при об'ємній 

частці у вихідному газі 12,5%; 9,4 СО2; 55 

Н2; 23,1 N2. При об'ємній швидкості 500 год-

1 співвідношення пар:газ 0,7:1,0 см3/г при 

температурі  

не менше 225 оС 

200 оС180 оС 

 

 

 

 

 

5,0 

3,0 

1,5 

Масова частка пилу та крихти, % не більше 3,0 

Умови експлуатації 

Температура, оС 200–280 

Тиск, МПа до 3,0 

Об'ємна швидкість, год-1 2000–3000 

Співвідношення пар: газ 0,7–1,0 

Концентрація СО %: на вході в реактор 

на виході з реактора 

до 3,5 

до 0,5 

Гарантований термін служби, років 5 

 

− термін відновлення каталізатора становить 4–16 годин, а термін 

відновлення каталізатора типу НТК-4, НТК-9 становить 3–5 діб; 

− може працювати при знижених співвідношеннях пар:газ. 

Порівнюючи каталізатори НТК-4, НТК-4К і К-СО (табл. 1.1-1.2), можна 

зробити висновки: 

− насипна щільність каталізатора К-СО нижче, ніж у НТК, отже, буде 

нижчим гідравлічний опір на каталізатор; 

− температура активації К-З починається вже при 190 оС і закінчується при 

360 оС, що дозволяє його використовувати в широкому температурному 

інтервалі; 

− при використанні К-СО досягається повніша конверсія СО, що дозволяє 

збільшити продуктивність по аміаку приблизно на 2–4 % і знизити кількість 



продувних газів у середньому на 30 %. 

Таким чином, економічно вигідніше використовувати більш дешевий (на 

відміну від аналогів) каталізатор К-СО. 

Таблиця 1.2- Фізико-хімічні характеристики каталізатора К-СО 

склад Ізоморфна суміш карбонатів Cu 

та Zn з добавками сполук Mn 

алюмінатів кальцію 

Зовнішній вигляд Гранули циліндричної форми 

сірого або сіро-зеленого 

кольору. 

Розміри, 

мм:  

діаметр 

висота 

 

 

5,0±2,0 

4,0±15,0 

Насипна густина, кг/дм3 1,2±0,2 

Механічна міцність – індекс міцності на 

розколювання, кг/мм діаметра гранули, 

щонайменше середнє 

мінімальне 

 

1,0 

0,7 

Масова частка втрат при прожарюванні 

при температурі 900°С у т.ч. волога, %, 

не більше 

33,0 

Масова частка міді у перерахуванні на 

CuO,% 

41,0±5,0 

Масова частка цинку у перерахунку на 

ZnO, % 

28,0±5,0 

Масова частка марганцю у перерахунку 

на MnO 

1,5 

Активність каталізатора: 

По константі швидкості реакції при 

об'ємній частці у вихідному газі 12,5%; 

9,4 СО2; 55 Н2; 23,1 N2. При об'ємній 

швидкості 500 год-1 співвідношення пар: 

газ 0,7:1,0 см3/г.с при температурі не 

 

 

 

 

 



менше 225 оС 

200 оС 

180 оС 

9,5 

7,0 

4,0 

Масова частка пилу та крихти, % не 

більше 

6,0 

Умови експлуатації 

Температура, оС 190–360 

Тиск, МПа до 3,0 

Об'ємна швидкість, год-1 2000–3000 

Співвідношення пар: газ 0,4–0,8 

Концентрація СО %: на 

вході в реактор 

на виході з реактора 

до 3,5 

0,1–0,3 

Гарантований термін служби, років 5 

 

 

1.3.3 Фізико-хімічні характеристики синтезу аміаку 

 

В основі процесу синтезу аміаку лежить оборотна екзотермічна реакція, 

що протікає зі зменшенням газового обсягу. 

Рівновага цієї реакції відповідно до принципу Ле Шателье може бути 

зміщене вправо зниженням температури і підвищенням тиску. Причому для 

одержання приблизно 97% перетворення азоту і водню в аміак при 400°С 

необхідно застосовувати тиск вище 350 МПа. Зі зниженням температури 

рівноважний вихід також збільшується. При 450°С и 10 МПа. у рівноважній 

газовій суміші міститься усього лише близько 16% NH3 а при тиску 30 МПа 

рівноважний вихід уже складає 36%. Але вплив тиску на фактичний вихід 

аміаку характеризується загасаючої кривої. Тому застосовувати дуже високі 

тиски економічно невигідно. 

Вихід аміаку збільшується зі зменшенням температури. Однак при цьому 

падає швидкість процесу каталізу, а отже, і загальна продуктивність цеху. 

Навіть при порівняно високих температурах активаційний енергетичний бар'єр 



молекул азоту занадто велике й утворення аміаку протікає вкрай повільно. Для 

зниження енергії активації процес синтезу ведуть на твердих каталізаторах при 

400–500°С. 

Каталітично на реакцію синтезу діють багато металів – марганець, залізо, 

родій, вольфрам, реній, осмій, платина, уран і ін., тобто елементи, що мають не 

цілком забудовані d- і f-осередку. Найбільш високу активність виявляють 

залізо, осмій, реній і уран. Однак осмій, реній і уран дорогі і небезпечні в 

роботі. 

У промисловості використовують розроблений ГИАП залізний 

каталізатор, промотирований А12О3, К2О, СаО и SiO2, що досить активний і 

стійкий до місцевих перегрівів. З'єднання сірки отруюють каталізатор не 

оборотно, а кисень і деякі його з'єднання, особливо СО,– оборотно, але дуже 

швидко і навіть у мізерно малих концентраціях. 

Механізм дії каталізатора в процесі синтезу аміаку може бути 

представлений як ряд елементарних актів:  

1) дифузія азоту і водню з газового обсягу до поверхні зерна каталізатора й 

у його порах;  

2) активована адсорбція азоту поверхнею каталізатора;  

3) адсорбція водню на адсорбованому азоті, що обумовлює хімічну 

взаємодію азоту і водню через проміжні з'єднання їх з каталізатором. 

Відповідно до представлень електронної теорії каталізу водень передає свої 

електрони каталізатору, а азот сприймає їх від каталізатора, відновлюючи 

електронну рівновагу. Перегрупування поверхневих з'єднань проходить 

послідовно через нижчі з'єднання азоту з воднем: амід NH, амід NH2 і, нарешті, 

аміак NH3;  

4) десорбція аміаку з поверхні каталізатора;  

5) дифузія газоподібного аміаку в загальний газовий обсяг. 

Швидкість реакції і, отже, продуктивність цеху синтезу в сильному ступені 

залежать від об'ємної швидкості, температури процесу і тиску в системі. 

З залежності виходу аміаку від об'ємної швидкості і температури каталізу 

при тиску 30 МПа на залізному каталізаторі видно, що для кожної об'ємної 

швидкості мається оптимальна температура, який відповідає максимальний 



вихід аміаку, а також зі збільшенням об'ємної швидкості вихід аміаку 

зменшується. 

Збільшення об'ємної швидкості від 15000 до 120000 ч-1, тобто в 8 разів 

знижує максимальний вихід аміаку менш чим у 2 рази. Отже, збільшення 

об'ємної швидкості підвищує продуктивність каталізатора. 

З залежності продуктивності контактної маси від об'ємної швидкості при 

різних тисках видно, що збільшення об'ємної швидкості газу приводить до 

росту продуктивності всієї установки в цілому, але до деякого зменшення 

виходу аміаку за один цикл. Це характерно для багатьох процесів, при 

здійсненні яких використовують циклічні схеми виробництва. 

Синтез аміаку є типовим циклічним процесом, що дозволяє 

непрореагировану азотоводневу суміш знову повертати у виробництво після 

виділення з її аміаку, що утворився. Тому в такому процесі можливо значне 

збільшення об'ємної швидкості. Перші заводи працювали при V0 = 5000–10000 

ч-1. В даний час більшість заводів працюють з об'ємною швидкістю до 40000 ч-

1. Вибір об'ємної швидкості зважується з урахуванням економічних розумінь. Зі 

збільшенням об'ємної швидкості продуктивність у цілому зростає, але при 

цьому зростає й обсяг непрореагированих газів, які необхідно повертати в цикл, 

що викликає збільшення витрати електроенергії на транспортування газів, їхнє 

нагрівання, охолодження, збільшення розмірів трубопроводів і реакційної 

апаратури. Іншою серйозною перешкодою до збільшення V0 є порушення 

автотермичності процесу синтезу. При великих об'ємних швидкостях газу в 

реакцію вступає менша частка азоту і водню і теплоти реакції виявляється 

недостатньо для підтримки необхідної температури в колоні синтезу. Великі 

об'ємні швидкості в сполученні з дотриманням оптимального температурного 

режиму, застосуванням азотоводневої суміші високого ступеня чистоти і 

використанням досить активних контактних мас повинні забезпечити велику 

продуктивність цехів синтезу аміаку при високих економічних показниках 

процесу. 

 

 

 



1.3.4 Промислові способи синтезу аміаку в залежності від 

застосовуваного тиску 

 

Промислові способи синтезу аміаку в залежності від застосовуваного 

тиску можна розділити на три групи:  

1) під низьким тиском до 10 МПа;  

2) середнім до 20–30 МПа 

3) високим тиском до 75–100 МПа.  

В даний час у світовій азотній промисловості велика частина синтетичного 

аміаку виробляється в системах середнього тиску.  

У сучасних агрегатах синтезу аміаку великої одиничної потужності процес 

ведуть на плавлених залізних каталізаторах при 420–500°С и тиску ~32 МПа, 

об'ємної швидкості 15– 25 тис. год-1; продуктивність 1 м3 контактної маси 

складає 20–40 т/сут. Сучасні аміачні виробництва являють собою комплекси з 

декількох ХТС великої одиничної потужності. Це дозволяє знизити 

капіталовкладення, найбільше повно утилізувати низько- і високопотенціальну 

теплоту процесу і тим самим знизити собівартість готової продукції. 

Високопотенціальна теплота топкових і конвертованих газів 

використовується для одержання пари високого тиску, застосовуваного в 

турбінах, службовців приводом компресорів. Низькопотенціальна теплота 

використовується для одержання технологічної пари низького тиску, підігріву 

води, одержання холоду і т.п. У нових системах широко застосовують апарати 

повітряного охолодження, що дозволяють скоротити витрати води. На мал. 5 

приведена схема агрегату потужністю 1360 т/сут, що включає двоступінчасту 

пароповітряну конверсію метану, високотемпературну конверсію СО, 

моноетаноламиновє очищення від СОЗ2 остаточне очищення від СО і СО2 

каталітичним гідруванням (метануванням) і синтез аміаку. 

 

 



 

Рис. 1.1 - Принципова схема синтезу аміаку під середнім тиском: 

1 – підігрівник природного газу; 2 – реактор гідрування органічної сірки; 3 

– адсорбер сірководню; 4 – теплообмінник; 5 – трубчаста піч – конвертор 

метану; 6 – топка; 7 – шахтний конвертор метану; 8 – паровий казан; 9 – 

конвертор СО I ступіні; 10 – конвертор З II ступіні; II–теплообмінник; 12 – 

регенератор СО2; 13 – абсорбер Со2; 14 – повітряний холодильник; 15 – 

метанатор; 16 – турбокомпресор з газовою турбіною; 17–парова турбіна; 18 – 

аміачний холодильник; 19 – первинний сепаратор; 20 – вторинний сепаратор; 

21 – холодильний теплообмінник; 22 – водопідігрівач парових казанів; 23 – 

«гарячий» теплообмінник; 24 – повітряний холодильник; 25 – полочна колона 

синтезу 

Природний газ під тиском 4 МПа після очищення від сірко утримуючих 

з'єднань змішується з пором у співвідношенні 3,7:1, підігрівається в 

теплообміннику газами, що відходять, і надходить у трубчастий конвертор з 

топкою, у якій спалюється природний газ. Конверсія метану з водяною парою 

до утворення оксиду вуглецю протікає на нікелевому каталізаторі при 800–

850°С. Зміст метану в газі після першої ступіні конверсії складає 9–10%. Далі 

газ змішується з повітрям і надходить у шахтний конвертор, де відбувається 

конверсія залишкового метану киснем повітря при 900–1000°С и 

співвідношення пар:газ=0,8:1. Із шахтного конвертора газ направляється в 

казан-утилізатор, де одержують пару високих параметрів (10 МПа, 480°С), що 

направляється в газові турбіни відцентрових компресорів. З казана-утилізатора 

газ надходить на двоступінчасту конверсію оксиду вуглецю. Конверсія 



здійснюється спочатку в конверторі I ступіні на середнетемпературному 

залізохромовому каталізаторі при 430–470°С, потім у конверторі II ступіні на 

низькотемпературному цинкхромомедному каталізаторі при 200–260°С. Між 

першою і другою ступінями конверсії встановлюють котел-утилізатор. Теплота 

газової суміші, що виходить з II ступіні конвертора З, використовується для 

регенерації моноетаноламинового розчину, що виходить зі скрубера очищення 

газу від СО2. 

Далі газ надходить на очищення від СО2 у скрубер, зрошуваний холодним 

розчином моноетаноламина, де при 30–40°С відбувається очищення газу від 

СО2. На виході з абсорбера газ містить домішки кислородутриримуючих отрут 

(СО до 0,3%, СО2 30– 40 см3/м3), що гидрируют при 280–350°С в метанаторі на 

нікелевому каталізаторі. Теплота очищеного газу після метану-тора 

використовується для підігріву живильної води, подальше охолодження і 

сепарація води, що виділилася, проводяться в апараті повітряного охолодження 

і вологовідділювачі (на схемі не показане). 

Для стиску азотоводневої суміші до 30 МПа і циркуляції газу в агрегаті 

синтезу використовують відцентровий компресор із приводом від парової 

конденсаційної турбіни. Останнє циркуляційне колесо компресора розташоване 

в окремому чи корпусі сполучено з IV ступінню. Свіжа азотоводнева суміш 

змішується з циркуляційною сумішшю перед системою вторинної конденсації, 

що складає з аміачного холодильника і сепаратора, проходить далі два 

теплообмінники і направляється в полочну колону синтезу. Прореагувавший 

газ при 320–380°С проходить послідовно водопідігрівач живильної води, 

«гарячий» теплообмінник, апарат повітряного охолодження і «холодний» 

теплообмінник, сепаратор рідкого аміаку і надходить на циркуляційне колесо 

компресора. Рідкий аміак із сепараторів направляється в сховище рідкого 

аміаку. 

Зміст аміаку в оборотної азотоводневої суміші над рідким аміаком 

залежить від температури і тиску. Так, при тиску 30 МПа і температурі –5°С в 

азотоводневої суміші залишається приблизно 2,5% NH3. 

 

 



 1.4 Способи очищення конвертованого газу діоксиду вуглецю. 

 

 Природний газ використовується у ролі вуглеводневої сировини для 

отримання водню та синтез-газ. До складу природного газу входять важкі 

вуглеводні, інертні та шкідливі домішки, які негативно діють на каталізатор. 

Крім отруйних і забруднюючих домішок, в технологічних газах є продукти 

основних реакцій (оксиди вуглецю і водяні пари). Звідси випливає, що для 

гарантії більш продуктивної роботи каталізатора та технологічного обладнання, 

шкідливі домішки видаляють або використовують як побічні продукти у 

виробництві інших сполук [17]. 

 Одним із шкідливих домішок, що становить природний газ, вважається 

діоксид вуглецю. Зміст діоксиду вуглецю в конвертованому газі близько 20% 

об'ємних [18]. 

 Методи очищення конвертованого газу від діоксиду вуглецю можна 

поділити на фізичні та хімічні. Фізичний метод складено на підвищеній 

розчинності оксиду в рідинах або на конденсації двоокису вуглецю при 

помірному охолодженні [19]. У хімічних методах більша частина заснована на 

абсорбції цих домішок розчинами хімічних реагентів, а якщо при тонкому 

очищенні, то ґрунтується на каталітичному відновленні їх Н2 та СН4 [20]. 

 Для грубої очистки газу від діоксиду вуглецю використовуються такі 

методи: 

• Водне очищення під тиском, а також фізична абсорбція органічними 

розчинниками, які мають низький тиск пари при звичайній температурі; 

• Моноетаноламінове очищення при атмосферному тиску; 

• Очищення гарячим розчином поташу. 

 Для тонкої очистки газу від діоксиду вуглецю використовуються такі 

методи: 

• Моноетаноламінова очищення під тиском; 

• Очищення водними розчинами лугів; 

• Низькотемпературне очищення органічними розчинниками з одночасним 

видаленням з газу двоокису вуглецю та органічних сірчистих сполук; 

• Каталітичне гідрування, що здійснюється разом з очищенням окису вуглецю. 



Розглянемо тим методу, які найчастіше застосовують підприємства 

виробництва аміаку нині. 

 

 1.4.1 Очищення газів від СО2 розчинами етаноламінів. 

 

 Для очищення газу від діоксиду вуглецю використовують розчини 

етаноламінів (аміноспиртів), які мають лужні властивості та при взаємодії з 

кислотами утворюють солі. Зазвичай користуються водними розчинами 

наступними етаноламінами: 

Моноетаноламін - СН2ОН-СН2-NH2; 

 Діетаноламін - (СН2ОН-СН2)2NH;  

Триетаноламін - (СН2ОН-СН2)3N. 

 Більш значущою основою серед етаноламінів є моноетаноламін, який 

широке застосовується у промисловості для очищення газів. При абсорбції СО2 

розчинами етаноламінів виходять карбонати та бікарбонати [21]. Тут же може 

абсорбуватися сірководень, і виходити сульфіди та бісульфіди. Дані сполуки 

при температурі понад 100°С дисоціюють з виділенням розчинів СО2 і H2S. 

 Взаємодія моноетаноламіну RNH2 (де R - група СН2ОН-СН2) з діоксидом 

вуглецю може бути показано нижче наступними реакціями: 

2RNH2 + Н2О + СО2 = (RNH3)2СО3; (RNH3)2СО3 + Н2О + СО2 = 2RNH3Н2СО3. 

 Виділення теплоти: 

• при поглинанні діоксиду вуглецю водним розчином МЕА – 66 кДж/моль; 

• при абсорбції сірководню – 65 кДж/моль. 

 При одночасному поглинанні СО2 та H2S розчинність кожного 

компонента знижується. При цьому, що поглинальна здатність розчину МЕА по 

відношенню до H2S в присутності СО2 зменшується, коефіцієнт абсорбції H2S 

набагато більше, ніж СО2, і можлива вибіркова абсорбція сірководню з 

конвертованого газу, що містить діоксид вуглецю. Поглинальна здатність 

абсорбенту підвищується зі зменшенням температури та збільшується тиск 

[22]. При збільшенні температури та зменшенні тиску рівновага хімічних 

реакцій, що протікають при абсорбції, зсувається вліво. На цьому побудовано 

регенерацію розчину МЕА, змістового кислими газами при абсорбції. 



 Насичений розчин нагрівають, при цьому відбувається розкладання 

хімічних сполук та десорбція кислих газів із розчину, супутня також 

випаровуванням з розчину води [23]. 

 У процесі етаноламінової очистки газу від діоксиду вуглецю 

відбуваються побічні реакції, що ведуть за собою незворотні зміни складу 

розчину, що зменшують його поглинальну здатність і викликають втрати аміну. 

 Розчини етаноламінів активно діють на корозійне руйнування обладнання 

у певних умовах, особливо це проявляється при високих ступенях насичення 

кислими газами [24]. Подібно до розчинів аміаку, вони руйнівно діють на мідь, 

цинк та їх сплави. Тому апарати і труби, що торкаються розчинів амінів, не слід 

збирати з даних металів. У киплячих водних розчинах МЕА маловуглецеві сталі 

також зазнають корозії під дією діоксиду вуглецю. Присутність у розчинах 

МЕА сторонніх домішок підвищує швидкість корозії вуглецевої сталі. Від сюди 

слід що потрібно використовувати більш чистий МЕА і регулярно піддавати 

очищенню поглинальний розчин шляхом його перегонки в присутності луги. 

Економічність процесу очищення визначається переважно витратою тепла на 

регенерацію розчину МЕА. Зменшення витрати тепла на регенерацію розчину у 

різних технологічних схемах МЕА очищення вирішується різними шляхами 

[25]. 

 Мета створення нового сорбенту, що відрізнявся меншою деградацією та 

корозійною активністю розчину, і відповідно вимагають менших енергетичних 

витрат для його декарбонізації, стала найбільш актуальною. 

 Однією з варіантів вирішення цієї мети вважається заміна сорбенту МЭА 

на МДЕА. Первинні алкааміни мають реакційну здатність азотовмісної групи 

на порядок вище, ніж вторинні. Наприклад, молекула ТЕА має три ОН-групи, 

що більше ніж МДЕА. Тому МДЕА характеризується більшою поглинальною 

здатністю ніж ТЕА, так як більша кількість ОН-групи знижує реакційну 

здатність азото-містить групи [26]. 

 Розчини МДЕА легше регенеруються, швидкість корозії та деградації 

розчину нижча, ніж у МЕА. З іншого боку, кінетика абсорбції СО2 розчинами 

МДЕА не забезпечує необхідного ступеня очищення синтез-газу. 



МДЕА відрізняється від МЕА низькою корозійною активністю. Це дозволяє 

застосовувати на стадії абсорбції на порядок вище за концентрацію розчини 

МДЕА (50% мас.) у порівнянні з МЕА (12-18%) [27]. 

 Застосування методу очищення розчином МДЕА забезпечує економію 

енергійних витрат (пар, що гріє) також за рахунок низької теплоти десорбції 

МДЕА в порівнянні з МЭА при регенерації абсорбенту. Розрахунок показує, що 

на стадії регенерації необхідна кількість тепла при використанні розчинів 

МДЕА на 30-40% менше, ніж на МЕА З використанням МДЭА простежується 

значне скорочення деструкції абсорбенту проти розчинами МЭА. Помічено, що 

на внутрішніх поверхнях обладнання немає відкладення, що виходив раніше за 

рахунок деструкції абсорбентів, що застосовувалися на основі МЕА. Дані 

переваги спрощують завдання планового ремонту устаткування, як і 

скорочується час його реалізацію. Відсутні відкладення на внутрішній поверхні 

обладнання, у свою чергу, збільшить результативність теплообміну, що також 

призведе до зниження енергетичних витрат [28]. 

 При використанні розчину МЕА як абсорбент відзначаються втрати МЕА 

за рахунок винесення парів на стадії десорбції, де температура потоків досягає 

115 °С - 130 °С. При використанні МДЕА, температура кипіння якого (247 ° С) 

набагато вище, ніж у МЕА (170 ° С), винесення аміну при регенерації розчину 

при робочих температурах абсорберів чутлива знижується до величини 

близької до нуля [29]. 

 Отже, заміна МЕА на МДЕА гарантує економію матеріальних ресурсів на 

очищення газу за такими статтями: 

- скорочення енергетичних витрат до 30% за рахунок скорочення циркуляційної 

витрати робочого розчину, підвищення ступеня насичення робочого розчину, 

меншої теплоти десорбції МДЕА; 

- скорочення витрат на обслуговування та ремонт обладнання через знижену 

корозійну активність абсорбентів та відсутність смолоутворення; 

- при сформованому рівні цін на МЕА і на МДЕА, зважаючи на більш тривалий 

термін роботи абсорбенту без зниження його характеристик і додавання 

свіжого МДЕА до процесу експлуатації, термін окупності при переході на 

МДЕА становитиме 1,2-1,8 років; 



- Скорочення витрат на купівлю абсорбенту завдяки застосуванню вітчизняного 

МДЕА замість імпортних аналогів [30]. 

 Найближчим за сукупністю суттєвих ознак заявляється пристрої є агрегат 

МЕА очищення газових сумішей з регенерацією розчину в регенераторі - 

рекуператорі, більш відомий серед фахівців як "Агрегат АМ-76" (за 

маркуванням Державного інституту азотної промисловості - ГІАП). Агрегат 

включає абсорбер з контактним пристроєм, виконаним у вигляді 

високошарових ситчастих тарілок з входами тонко регенерованого і тонко 

регенерованого абсорбенту, пов'язаними з виходом грубо регенерованого 

абсорбенту і входом грубо регенерованого абсорбенту абсорбера, конденсатори 

забрудненого і чистого діоксиду вуглецю з виходом флегми, холодильники 

грубо-і тонко регенерованого розчинів абсорбенту, винесений кип'ятильник для 

нагрівання куба регенератора, а також систему насосів, трубопроводів. 

 Одним із недоліків вище наведеного пристрою є його підвищена 

матеріаломісткість через необхідність підтримання досить високого 

надлишкового тиску процесу, не особливо висока результативність роботи та 

обмежена азотною промисловістю область застосування [32]. 

 Технічним результатом винаходу служить спрощення конструкції за 

рахунок суміщення функцій нагрівача (кип'ятильника) регенератора з 

регенератором (масообмінним апаратом), зниження загального надлишкового 

тиску процесу і парціального тиску двоокису вуглецю за рахунок зміни 

конфігурації потоків, зниження питомих енергетичних витрат на очищення газу 

від діоксиду вуглецю за рахунок зниження тепло розсіювальних поверхонь, на 

додаток розширення області застосування етаноламінового очищення - її 

поширення на процеси очищення колошникового газу доменного виробництва 

з метою його рециклу, очищення відновлювальних газів товарного діоксиду 

вуглецю [33]. 

 

  

 

 



 1.4.2 Спосіб очищення газових сумішей від діоксиду вуглецю 

(варіанти) та пристрій для очищення газових сумішей від діоксиду 

вуглецю (варіанти) 

 

 Відома установка для очищення конвертованого газу від двоокису 

вуглецю що містить абсорбер, регенератор з точками введення частково 

регенерованого абсорбенту і виведення парогазової суміші, рекуперативні 

теплообмінники, встановлені послідовно на потоці регенерованого абсорбенту, 

і проміжний десорбер поєднаний з регенератором абсорбентом. Частина потоку 

регенерованого абсорбенту, з'єднана з верхньою точкою введення регенератора, 

піддається примусовому охолодженню.  

 До недоліків установки слід віднести складність конструкції та, як 

наслідок, матеріаломісткість обладнання.  

 Найбільш близьким за сукупністю суттєвих ознак заявляється пристрої є 

агрегат моноетаноламінового очищення газових сумішей з регенерацією 

розчину в регенераторі-рекуператорі, більш відомий серед фахівців як "Агрегат 

АМ-76" (за маркуванням Державного інституту азотної промисловості - ГІАП). 

Агрегат включає абсорбер з контактним пристроєм, виконаним у вигляді 

високошарових ситчастих тарілок з входами тонко-і груборегенерованого 

абсорбенту, груборегенерованого абсорбенту та входом груборегенерованого 

абсорбенту абсорбера, конденсатори забрудненого та чистого діоксиду вуглецю 

з виходом флегми, холодильники грубо- та тонкорегенерованого розчинів 

абсорбенту, винесений кип'ятильник для нагріву куба регенератора, а також 

систему насосів, трубопроводів та запірно-регулювальну.  

Основними недоліками даного пристрою є його збільшена матеріаломісткість 

через необхідність підтримки досить високого надлишкового тиску процесу, 

недостатньо висока ефективність роботи та обмежена азотною промисловістю 

область застосування.  

 Технічним результатом третього винаходу групи є спрощення конструкції 

за рахунок суміщення функцій нагрівача (кип'ятильника) регенератора з власне 

регенератором (масообмінним апаратом), зниження загального надлишкового 

тиску процесу і парціального тиску діоксиду вуглецю за рахунок зміни 



конфігурації потоків, зменшення питомих енерговитрат на очищення газу 

також розширення сфери застосування етаноламінового очищення - її 

поширення на процеси очищення колошникового газу доменного виробництва 

з метою його рециклу, очищення відновлювального газу у виробництві 

губчастого заліза та очищення топкових газів з виділенням товарного діоксиду 

вуглецю.  

 Для досягнення технічного результату, що заявляється, у відомому 

пристрої для очищення газових сумішей від діоксиду вуглецю, що містить 

абсорбер з входом абсорбенту і виходом насиченого розчину, регенератор-

рекуператор з входом насиченого розчину і виходом регенерованого 

абсорбенту, тарілками з вбудованими теплообмінниками, пов'язаними з 

конденсатор-відділювач діоксиду вуглецю з виходом флегми, холодильник 

регенерованого абсорбенту, насоси, трубопроводи і запірно-регулюючі 

елементи, абсорбер виконаний з пакетними насадками і містить у своїй 

середній частині, щонайменше, один контур охолодження, виконаний у вигляді 

пристрою відбору частково насиченого розчину абсорбенту холодильником, а 

кип'ятильник регенератора-рекуператора виконаний у вигляді послідовно 

розташованих у нижній частині секцій, що складаються з теплообмінників, 

розміщених на тарілках, при цьому кількість секцій кип'ятильника вибирають в 

межах від трьох до шести. Слід зазначити, що пристрій відбору частково 

насиченого розчину абсорбенту може бути виконано у вигляді глухої тарілки з 

горловиною та виходом, при цьому контур охолодження включає додатковий 

вхід, розташований на абсорбері нижче глухої тарілки.  

 Рівень техніки другого варіанту пристрою очищення газових сумішей від 

діоксиду вуглецю (четвертого винаходу групи) включає ті ж відомості, що і для 

третього варіанту.  

 Технічним результатом четвертого варіанта групи також є спрощення 

конструкції за рахунок суміщення функцій нагрівача (кип'ятильника) 

регенератора з власне регенератором (масообмінним апаратом), зниження 

загального надлишкового тиску процесу і парціального тиску діоксиду вуглецю 

за рахунок зміни конфігурації потоків, зменшення питомих енерговитрат на 

очищення газу також розширення сфери застосування етаноламінового 



очищення - її поширення на процеси очищення колошникового газу доменного 

виробництва з метою його рециклу, очищення відновлювального газу у 

виробництві губчастого заліза та очищення топкових газів з виділенням 

товарного діоксиду вуглецю. 

 Варіантом пристрою для очищення газових сумішей від діоксиду 

вуглецю, що включає абсорбер з входами тонко-і груборегенерованого 

абсорбенту з тарілками з тарілками абсорбенту і входом груборегенерованого 

абсорбенту абсорбера, і кип'ятильником, конденсатор-відділювач діоксиду 

вуглецю з виходом флегми, холодильник регенерованого абсорбенту, насоси, 

трубопроводи і запірно-регулюючі елементи, є пристрій, в якому абсорбер 

виконаний з пакетними насадками і містить у своїй середній частині, по меншій 

насиченого розчину абсорбенту, циклічно пов'язаного з проміжною ємністю і 

проміжним холодильником, вхід груборегенерованого абсорбенту абсорбера 

розташований на ділянці між входом тонкорегенерованого абсорбенту і 

першим з контурів охолодження, а кип'ятильник регенератора-рекуператора 

виконаний у вигляді послідовно розташованих в його нижній частині сек секцій 

кип'ятильника вибирають в межах від трьох до шести, вихід 

груборегенерованого абсорбенту виконаний у вигляді виходу розташованої під 

кип'ятильником глухої тарілки, що включає горловину і перепускні патрубки, 

крім того, регенератор-рекуператор у своїй нижній частині над виходом 

тонкорегенерованого абсорбенту забезпечений введенням подачі водя 

відпарними тарілками, а вхід тонкорегенерованого абсорбенту абсорбера 

пов'язаний з виходом тонкорегенерованого абсорбенту регенератора-

рекуператора через винесений теплообмінник.  

 Крім цього, пристрій відбору частково насиченого розчину абсорбенту 

абсорбера виконано у вигляді глухої тарілки з горловиною і виходом, при 

цьому контур охолодження включає додатковий вхід, розташований на 

абсорбері нижче глухої тарілки, а введення подачі гострої водяної пари в 

регенератор-рекуператор може бути забезпечений додатком конденсатора-

відділювача діоксиду вуглецю. Схеми пристроїв для очищення газових сумішей 

діоксиду вуглецю представлені на рис. 2.2. 

 



 

Рис. 2.2 - Схеми пристроїв для очищення газових сумішей діоксиду вуглецю  

 

 На рис 2.2 зображені схема однопоточного пристрою для очищення 

газових сумішей від діоксиду вуглецю (перший варіант пристрою, що реалізує 

перший варіант способу) і схема двопоточного пристрою для очищення газових 

сумішей від діоксиду вуглецю з додатковою регенерацією частини потоку 

розчину етаноламіну водяною парою (другий варіант пристрою,  

 Способи очищення газових сумішей від вуглецю діоксиду розглянемо на 

прикладах роботи відповідних пристроїв.  

 Перший варіант пристрою для очищення газових сумішей від діоксиду 

вуглецю включає абсорбер 1 з входом абсорбенту 2 і виходом 3 насиченого 

розчину, регенератор-рекуператор 4 з входом 5 насиченого розчину і виходом 6 

регенерованого абсорбенту, розташованим в його нижній частині 7, як правило, 

ситчастими та виходом 6 регенерованого абсорбенту, і кип'ятильником 10, 

конденсатор-відокремлювач 10 (Умовно не показані). Абсорбер 1 виконаний з 

пакетними насадками (контактні пристрої) 17, що являють собою один або 



кілька пакетів фасонних керамічних виробів, як правило, кілець або сідел і т.д., 

що збільшують площу контактної поверхні газової суміші і абсорбенту і 

забезпечують найменший опір по газу, і містить у своїй середній частині, 

щонайменше годину, щонайменше годину насиченого розчину абсорбенту, 

циклічно пов'язаного з проміжною ємністю 19 і проміжним холодильником 20, 

а кип'ятильник 10 регенератора-рекуператора 4 виконаний у вигляді послідовно 

розташованих у його нижній частині 7 секцій, що складаються з 

теплообмінників 21, розміщених на, переважно, ситчастих таріл межах від 

трьох до шести. Слід зазначити, що пристрій відбору 18 частково насиченого 

розчину абсорбенту може бути виконано у вигляді глухої тарілки 23 з 

горловиною 24 і власним виходом 25, при цьому контур охолодження включає 

додатковий вхід 26, розташований на абсорбері 1 нижче глухої тарілки 23.  

Спосіб очищення газових сумішей від діоксиду вуглецю на описаному вище 

однопоточному пристрої включає абсорбцію знаходиться під тиском газової 

суміші водними розчинами етаноламінів в абсорбері 1, наступну регенерацію 

насиченого розчину нагріванням в регенераторі-рекуператорі 4 шляхом його 

поділу на ряд каскадів, кожен з (приблизно 20-25 каскадів-секцій) і тарілках 22 

з вбудованими теплообмінниками 21 (від трьох до шести каскадів 

кип'ятильника 10), в яких температуру послідовно підвищують до 120-135° З 

напрямку руху потоку розчину (тобто зверху вниз), і повернення абр діоксиду 

вуглецю ведуть на контактних пристроях 17 з опором газу не більше 50 кПа, 

при цьому розчин етаноламіну в процесі абсорбції, щонайменше, один раз 

піддають проміжному охолодженню до 30-35° С.  

 Крім цього, при тиску газової суміші на вході в абсорбер в межах 100-250 

кПа або 500-700 кПа і вмісту діоксиду вуглецю в газовій суміші в межах 4-8% 

або 25-45% відповідно, як абсорбент використовують моноетаноламін в 

концентрації 1,8-3,0 кМоль/м 100-250 кПа та вміст діоксиду вуглецю в газовій 

суміші в межах 25-45% як абсорбент використовують метилдіетаноламін у 

концентрації 1,8-3,0 кМоль/м3.  

 Другий варіант пристрою для очищення газових сумішей від діоксиду 

вуглецю включає те ж технологічне обладнання та його елементи 1-26, що і 



перший варіант, за винятком деяких додаткових особливостей, пов'язаних з 

двопоточністю схеми, які перераховуються нижче.  

 Абсорбер 1 має вхід 2(т) тонкорегенерованого абсорбенту і вхід 2(г) 

груборегенерованого абсорбенту, регенератор-рекуператор 4 має два, 

розташовані у двох рівнях виходу абсорбенту - вихід 6(г) груборегенерованого 

абсорбенту і вихід 6(т) тонкорегенерованого абсорбенту, вбудовані 

теплообмінники 9 тарілок 8 пов'язані з виходом 6(г) груборегенерованого 

абсорбенту абсорбенту (1) розташований на ділянці між входом 2. верхнім) з 

контурів охолодження, вихід 6(г) груборегенерованого абсорбенту виконаний у 

вигляді власного виходу розташованої під кип'ятильником 10 глухої тарілки 27, 

що включає горловину 28 і перепускні патрубки (умовно не показані), крім 

того, регенератор-рекуператор 4 у своїй нижній частині 6 забезпечений 

введенням 29 подачі водяної пари і розташованими над ним трьома або 

чотирма отпарными тарілками 30, а вхід 2(т) тонкорегенерованого абсорбенту 

абсорбера 1 пов'язаний з виходом 6(т) тонкорегенерованого абсорбенту 

регенератора-рекуператора 4 через винесений 1 теплообмін. Крім цього, 

введення 29 подачі гострої водяної пари регенератор-рекуператор 4 

забезпечений додатковим теплообмінником 32, вхід 33 якого з'єднаний з 

виходом 12 флегми з конденсатора-отделителя 11 діоксиду вуглецю.  

 Спосіб очищення газових сумішей від діоксиду вуглецю на даному 

пристрої включає ті ж, що і в попередньому (першому) способі операції, за 

винятком деяких додаткових дій, пов'язаних з двопоточністю схеми, які 

перераховуються нижче.  

 Регенерований в регенераторі-рекуператорі 4 абсорбент, як видно з опису 

пристрою, поділяють на грубо- і тонкорегенерований потоки, після чого їх 

об'єднують в абсорбері 1 після попереднього введення в нього 

тонкорегенерованого потоку, при цьому тонку регенерацію потоку розчину 

етаноламіну здійснюють шляхом його обробки гострим. Як джерело гострої 

водяної пари для тонкої регенерації одного з потоків розчину етаноламіну, а 

саме, насиченого залишками діоксиду вуглецю потоку, використовують 

випарену флегму. У теплообміннику 31 тонкорегенерований розчин віддає своє 

тепло насиченому діоксидом вуглецю розчину абсорбенту, оскільки цей потік 



регенераторі-рекуператорі 4 все одно повинен нагріватися з метою регенерації. 

У той же час сам тонкорегенерований розчин практично без змін збереже свою 

абсорбуючу здатність. Таким чином, додатково оптимізуються теплообмінні 

способи.  

 За рахунок малого опору газу досягається можливість очищення газових 

сумішей, що знаходяться під низьким тиском. Оскільки опір газу визначає 

енерговитрати на транспортування суміші в абсорбері, верхня межа в 50 кПа 

визначає допустиму межу, при якій процес ще може вважатися ефективним. 

Найкращі результати можуть бути отримані при забезпеченні опору газу 10 кПа 

і менше. Існуючі конструкції насадок цей опір дозволяють забезпечити.  

 Щонайменше, одноразове проміжне охолодження розчину абсорбенту в 

середній частині абсорбера 1 необхідне підтримки високої рушійної сили і 

швидкості абсорбції, т.к. після досягнення концентрації діоксиду вуглецю у 

розчині порядку 0,40-0,45 моль CO2/моль ЕА підвищення температури 

призводить до уповільнення абсорбції. При низьких концентраціях діоксиду 

вуглецю швидкість абсорбції, навпаки, зростає зі зростанням температури, тому 

технологічний прийом подачі гарячого розчину у верхню частину абсорбера 1 з 

проміжним, щонайменше, одноразовим охолодженням розчину в середній зоні 

(частини) абсорбера 1 до 30-35° С дозволяє зберегти діоксиду вуглецю на 

виході до 0,6 моль CO2/моль ЕА при низькому парціальному тиску CO2. 

Перераховане дозволяє значно скоротити робочий об'єм розчину в циклі та, 

відповідно, енерговитрати на його регенерацію. Цьому також сприяє низький 

опір газу, який може забезпечити застосовується контактний пристрій 17.  

 Поділ потоку насиченого розчину етаноламіну в регенераторі-

рекуператорі 4 ряд каскадів з послідовним підвищенням температури наближає 

характер руху розчину до режиму ідеального витіснення. У разі коли розчин 

крім тарілок 8 послідовно проходить тарілки 22 кип'ятильника 10 зверху вниз, а 

парогазова суміш (ПГС) протитечією надходить знизу вгору, різницю 

концентрацій діоксиду вуглецю в розчині до і після кип'ятильника 10 

збільшується в 2,5-2,7 рази в порівнянні зі звичайним нагріванням за рахунок 

встановлення індивідуальних точок рівноваги на кожній тарілці винесені 

окропи. Кінцева температура розчину на виході з регенератора-рекуператора 4 



становить 120-135° З, що дозволяє досягти концентрації СО2 в регенерованому 

розчині на рівні 0,15-0,17 моль СО2/моль ЕА - це забезпечує високу рушійну 

силу абсорбції після повернення розчину абсорбер 1.  

 Названі зміни у способі нагрівання розчину в регенераторі-рекуператорі 4 

дозволяють збільшити ступінь регенерації розчину при збереженні загальної 

площі поверхні теплообміну і, відповідно, знизити витрати енергії. Проведені 

дослідження показують, що для досягнення концентрації СО2 в 

регенерованому розчині 0 на 00, на 7 з 7 кДж/кг СО2.  

Вибір абсорбенту диктується величиною парціального тиску СО2 в суміші, що 

розділяється. Дослідженнями встановлено, що для діапазону парціальних 

тисків СО2 в межах 25-60 кПа, що відповідає реальним процесам очищення 

топкових газів з тиском газової суміші 100-250 кПа і вмістом СО2 в суміші 25-

40% або очищення відновного газу з тиском 500-700 кПа і капіталомісткості та 

витрат експлуатації забезпечує моноетаноламін у концентрації 1,8-3,0 

кМоль/м3. Зниження концентрації моноэтаноламіну нижче зазначеної межі 

призводить до збільшення питомих енерговитрат через помітне збільшення 

кількості розчину в циклі, підвищення концентрації моноетаноламіну збільшує 

капіталомісткість за рахунок необхідності застосування спеціальних матеріалів 

для виготовлення технологічного обладнання, т.к. різко зростає корозійна 

активність насиченого діоксидом вуглецю розчину абсорбенту.  

 При парціальному тиску СО2 більше 60 кПа, що відповідає реальному 

процесу очищення доменного газу з тиском газової суміші 200-250 кПа та 

вмісту СО2 40-45%, найкращі результати дає метилдіетаноамін, особливо в 

активованій формі. Концентраційні межі застосування метилдіетаноаміну 

вибираються аналогічно за співвідношенням капіталомісткості та 

експлуатаційних витрат.  

 Додаткова обробка частини регенерованого розчину гострим водяною 

парою дозволяє знизити концентрацію СО2 в розчині на виході з регенератора-

рекуператора 4 практично до нуля, що підвищує ефективність роботи кінцевих 

ступенів абсорбера 1 і додатково знижує робочий об'єм розчину в циклі з 

відповідним зниженням енерговитрат.  



 Загальний обсяг пари, що подається на нагрівання регенератора-

рекуператора 4, в даному варіанті залишається при цьому на тому ж рівні, що і 

у разі роботи без додаткової відпарювання розчину, але проводиться поділ 

загального потоку пари на дві частини, одна з яких направляється в 

теплообмінники 21 кип'ятильника 10, а інша - або безпосередньо на отпарник 3 

флегми.  

 Використання для приготування пари флегми, що витягується з 

конденсатора-отделителя 11, дає додатковий виграш на процесах 

водопідготовки та підігріву води у виробництві пари, крім того, спрощується 

управління балансом агрегату по воді, так як при безпосередньої (автономної) 

подачі пари з відпарні тарілки ф поданої пари за вирахуванням втрат води в 

циклі.  

 Конкретні конструктивні ознаки обох варіантів пристроїв для очищення 

газових сумішей діоксиду вуглецю випливають з ознак відповідних варіантів 

способів.  

 Винесений контур для проміжного охолодження абсорбенту в абсорбері 1 

переважно вбудованого, т.к. для ефективного охолодження при малому 

градієнті температур потрібна велика площа поверхні теплопередачі, що при 

використанні суміщеного апарату призводить до невиправданого збільшення 

його габаритів.  

 Для регенератора-рекуператора 4, що працює при підвищених 

температурах, навпаки, доцільним є використання вбудованого секційного 

кип'ятильника 10, це знижує теплові втрати і зменшує загальну 

матеріаломісткість підсистеми "регенератор-кип'ятильник". Розміщення 

теплообмінників (нагрівальних елементів) 21 окропу 10 безпосередньо на 

тарілках 22 регенератора додатково покращує теплопередачу і знижує 

металоємність окропу 10 порівняно, наприклад, з апаратом АМ-76.  

 Представлені вище крайні значення параметрів способів очищення 

газових сумішей від діоксиду вуглецю призначені переважно для контролю 

протікання технологічного процесу як допустимі або для організації зворотного 

зв'язку в автоматичних режимах. Оптимальним параметрам приблизно 

відповідають середні значення цих показників.  



 Все перераховане дозволяє говорити про відповідність технічних рішень, 

що заявляються умовам патентоспроможності, що пред'являються до 

винаходів.  

 Пристрій за першим варіантом працює наступним чином.  

Очищувана газова суміш трубопроводом 34 подається в нижню частину 

абсорбера 1. У його верхню частину через вхід 2 надходить потік охолодженого 

абсорбенту (регенерованого розчину етаноламіну), яким зрошується насадка 17, 

що являє собою, як згадувалося вище, один або кілька пакетів фасонних 

керамічних виробів, збільшують. У міру контакту зустрічних потоків 

відбувається очищення газової суміші від діоксиду вуглецю і, відповідно, 

насичення ним абсорбенту. У міру проходження абсорбера розчин абсорбенту 1 

нагрівається. У середній частині абсорбера 1 його відбирають за допомогою 

пристрою 18 в ємність 19, звідки насосом через 16 холодильник 20 знову 

повертають в абсорбер 1, де охолоджений розчин продовжує свій рух в нижніх 

шарах насадки 17, контактуючи з зустрічним потоком очищається газової 

суміші. Насичений діоксидом вуглецю розчин абсорбенту збирається в кубі 

абсорбера 1, звідки за допомогою насоса через 14 вхід 5 надходить в 

регенератор-рекуператор 4.  

 Очищений від діоксиду вуглецю газ збирається у верхній частині 

абсорбера 1 і по трубопроводу 35 відводиться для повторного використання в 

технологічному процесі, наприклад, як високоякісне паливо, що заміщає 

частину коксу (до 50%).  

 Поданий регенератор-рекуператор 4 насичений діоксидом вуглецю 

розчин рухається зверху вниз, нагріваючись до температури, при якій 

вуглекислий газ у складі парогазової суміші випаровується, піднімаючись у 

верхню частину регенератора-рекуператора 1, звідки надходить в конденсатор-

отделитель 11 діоксиду вуглецю. Товарний діоксид вуглецю відводиться на 

подальшу переробку або скидається, а флегма, що залишається в результаті 

конденсації, самопливом повертається в регенератор-рекуператор 4, 

заповнюючи втрати води і беручи участь у процесі повторної регенерації 

абсорбенту. Регенерований (відновлений) абсорбент, що має високу робочу 

температуру, стікає в куб регенератора-рекуператора 1. Регенерований 



абсорбент за допомогою насоса 15 подається в розміщені на тарілках 8 

теплообмінники 9, де передає наявне тепло регенерації, що підлягає, 

насиченому діоксидом вугле. При цьому відбувається часткове охолодження 

регенерованого абсорбенту, який, продовжуючи рух поза регенератора-

рекуператора 4, додатково охолоджується в холодильнику 13 до робочої 

температури і знову надходить у верхню частину абсорбера 1, замикаючи цикл.  

Як згадувалося вище, підлягає регенерації, насичений діоксидом вуглецю 

розчин абсорбенту при русі в регенераторі-рекуператорі 4 зверху вниз 

проходить послідовно крізь сітчасті тарілки 8 і нагрівається об стінки 

розташованих в них теплообмінників 9. Для подальшого підвищення 

температури підлягає очищенню розчинник абсорбенту 21, розміщених на 

ситчастих тарілках 20 і парою, що нагріваються, з автономним підведенням. У 

кип'ятильнику 10 практично в режимі ідеального витіснення, створеного 

секціонуванням, відбувається каскадна взаємодія потоків рідини та парогазової 

суміші з остаточним виділенням вільного діоксиду вуглецю.  

 Пристрій за другим варіантом працює аналогічно першому варіанту, але 

має такі особливості.  

 Під окропом 10 розташована глуха тарілка 27, в якій збирається 

регенерований розчин абсорбенту. Саме він відводиться насосом 15(г) 

теплообмінники 9 і далі в холодильник 13, звідки надходить через додатковий 

вхід 2(г) у вільну від насадки 17 зону між входом 2(т) і першою з глухих 

тарілок 23, що служить для відбору абсорбенту на проміжний.  

Розлив абсорбенту, що переливається через перепускні патрубки глухої тарілки 

27 потрапляє на відпарні тарілки 30, де піддається гострій регенерації водяною 

парою. Залишки діоксиду вуглецю піднімаються через горловину 28, проходять 

через тарілки 22 і 8 і збираються у верхній частині регенератора-рекуператора 

разом з діоксидом вуглецю, що звільнився на ранніх стадіях регенерації. 

Тонкорегенерований абсорбент з практично нульовим вмістом діоксиду 

вуглецю з куба регенератора-рекуператора 4 за допомогою насоса 15(т) 

надходить у теплообмінник 31, звідки направляється у верхню частину 

абсорбера 1. В результаті цього відбувається найбільш повне очищення газової 

суміші, що надходить в абсорбер 4.  



 Слід зазначити, що гостра пара, якою обробляється остання частина 

абсорбенту, може бути отримана в результаті автономного підведення, але 

може, що більш переважно, бути отриманий в результаті випаровування 

фленми, що надходить з конденсатора-отделителя 11 в теплообміннику 32.  

 Очищенню підлягає 100 000 нм3/год ( вихідні дані) колошникового газу з 

його повернення в рецикл. Загальний тиск газу Р=250 кПа, вміст СО2 у 

колошниковому газі 40%, парціальний тиск РСО2=100 кПа. Абсорбент – 

активований метилдіетаноламін (аМДЕА).  

 Діаметр абсорбера D=4000 мм, висота абсорбера Н=20000 мм. В 

абсорбері газ рухається протитечією зі швидкістю v=0,75 м/с хемосорбенту 

(аМДЕА), що насичується діоксидом вуглецю, проходячи два шари насадки. 

Щільність зрошення 80 м3/м2 за годину. Очищений газ, що містить 0,5% 

діоксиду вуглецю, відводиться з абсорбера 1 для подальшого використання. 

Проміжне охолодження в холодильнику дозволяє збільшити поглинальну 

здатність розчину. Насичений розчин аМДЕА зі ступенем карбонізації н=0,6 

моль СО2/моль аМДЕА насосом подається на верх регенератора-рекуператора. 

 У верхній частині регенератора розміщуються барботажні (сітчасті) 

тарілки з покладеними в зоні барботажу регенерованого розчину 

теплообмінними елементами, в яких тепло регенерованого розчину передається 

розчину, що регенерується.  

 У нижній частині регенератора-рекуператора розміщені 4-х секційний 

кип'ятильник розчину, і три відпарні тарілки, після яких ступінь карбонізації 

гострорегенерованого розчину знижується до р=0,1 моль СО2/моль аМДЕА. 

 Регенерований розчин з температурою t=128° C за допомогою насоса 

проходить через теплообмінники, розміщені на тарілках регенератора-

рекуператора, після додаткового охолодження в холодильнику до температури 

t=40-60° C подається в абсорбер.  

 Енерговитрати на очищення в основному складаються з витрат теплоти 

на регенерацію насиченого розчину.  

 Витрата теплоти на регенерацію насиченого розчину визначається такими 

складовими: 

qр=qx+qн+qg, 



де qp – витрата теплоти на регенерацію насиченого розчину; 

qx - витрата теплоти на компенсацію ендотермічних теплових ефектів реакцій 

розкладання сполук СО2 та ЕА, є постійною величиною для всіх процесів і 

становить приблизно 1200 кДж/кг віддаленого СO2; 

qн - витрати теплоти на нагрівання насиченого розчину до температури кипіння; 

qg - витрата теплоти на створення пари, що залишає регенератор разом із 

виділеним діоксидом вуглецю. 

qн = gp · C · (tp-tн), 

 де gp – необхідна кількість розчину на 1 кг виділеного CO2; 

С – теплоємність розчину; 

tp - температура регенерованого розчину після проходження вбудованого 

рекупераційного теплообмінника; 

tн – температура насиченого розчину. 

qн = 16 · 4,18-(55-50) = 334,4 кДж / кг СО2. 

 Величина qg визначається за відомою кількістю СО2, що виділяється. Так 

як склад парогазової суміші, що залишає регенератор, близький до 

рівноважного, вміст пари в ПГС близько до рівноважного і становить qg=112,9 

кДж/кг СО2. 

 Енерговитрати на очищення колошникового газу складуть 

qp=1200+334,4+112,9=1647,3 кДж/кг СО2. 

 

 

 1.4.3 Очищення газа від діоксиду вуглецю гарячим розчином 

Поташа. 

 

 Водні розчини карбонатів натрію та калію поглинають двоокис вуглецю, 

після чого утворюють бікарбонати. У водному розчині карбонат дисоціює на 

іони: 

2Ме2СО3 = 4Ме + + 3СО2; 

де Ме – натрій або калій. 

 Поглинання СО2 водою визначається швидкістю щодо повільної реакції: 

СО2 + Н+ + ОН- = Н+ + НСО3- 



 Сумарний процес поглинання виражається у вигляді рівняння:  

Ме2СО3 + СО2 + Н2О = 2Ме + + НСО3
 - = 2МеНСО3 

 Найчастіше абсорбцію газів проводять за низької температури, що 

пов'язано зі зменшенням розчинності газів у рідинах при підвищенні 

температури. У даному випадку при поглинанні СО2 розчинам карбонатів 

бікарбонати, що виходять, меншою мірою розчиняються у воді, ніж карбонати. 

Слід, що підвищення температури має сприяти підвищенню розчинності у воді 

солей - карбонатів і бікарбонатів. При високих температурах на стадії 

очищення застосовують розчин Поташа, оскільки солі калію більш розчинні, 

ніж солі натрію. При температурному підвищенні зростає концентрація солей, 

що відшкодовує несприятливий вплив температури на розчинність газу. Хоча, 

температурне підвищення сприяють збільшенню швидкості гідратації реакції " 

Поглинання двоокису вуглецю водою встановлюється швидкістю повільної 

реакції " . Звідси зростає швидкість всього процесу [34]. 

 Розчинність СО2 у гарячому розчині поташу великою мірою залежить від 

парціального тиску діоксиду вуглецю над розчином. Від сюди абсорбцію СО2 

гарячими розчинами поташу роблять при високому тиску. Найменший 

парціальний тиск діоксиду вуглецю, при якому поташне очищення економічно 

раціональне, дорівнює 0,14 МПа. При зменшенні тиску рівновага реакції 

"Сумарний процес поглинання виражається" зміщується вліво. На цьому 

полягає регенерація гарячого розчину поташу, насиченого СО2. Тому зазначені 

фізико-хімічні особливості процесу очищення дозволяють здійснювати 

абсорбцію та регенерацію майже при однаковій температурі, причому 

абсорбція йде при високому тиску, а десорбція (регенерація) розчину – при 

низькому тиску до атмосферного. Поглинальна здатність гарячих розчинів 

поташу у виробничих умовах коливається в межах 20 - 35 м3 СО2. 

 Одноступінчасте очищення гарячим розчином поташа, що надає 

можливість досягти залишкового вмісту в очищеному газі 0,5 - 0,6% СО2 (грубе 

очищення газу). Збільшення температури до 100 °С у процесі абсорбції 

недостатньо для прискорення реакції та досягнення тонкого очищення газу. 

Тому збільшення швидкості процесу абсорбції при нижчій температурі 

використовують ряд активуючих добавок. З цією метою використовуються 



сполуки тривалентного миш'яку, що надається каталітичну прискорювальну 

дію на повільну реакцію гідратації "Поглинання СО2 водою визначається 

швидкістю щодо повільної реакції". Механізм каталітичної дії добавок 

вивчений в повному обсязі [35]. 

Метод очищення гарячим розчином Поташа застосовують низку підприємств, 

при тиску 2,56 – 2,96 МПа та концентрації К2СО3 25–30% (мас). Як активатор 

додають н/м 2% ДЕА, антикорозійного інгібітора – 0,5% (мас) V2О5. 

Температури: 87-107 ° С – стадія абсорбції; 117 ° С – стадія регенерації. 

Порівняння різних методів очищення. 

 Умовою порівняння методів очищення газу є величина наведених витрат. 

 Однак у кожному випадку варто враховувати дані, що залежать від 

певних умов, що теж впливають на економіку процесу. Вони поділяються на 

три групи. Дивитись таблицю 1.3. 

 Таблиця 1.3 - Умови, що впливають на економіку процесу. 

зовнішні технологічні параметри 

процесу: 

склад, тиск і температура газу, що 

очищається, необхідний ступінь 

очищення, параметри енергоресурсів 

(тиск пари, можливість використання 

вторинних 

енергоресурсів тощо); 

внутрішні параметри процесу: витрата тепла, електроенергії, 

розчинника, відходи, тип та вага 

апаратів 

економічні чинники ціни на енергію, сировину, відходи, 

апаратуру, а також дефіцитність 

будь-яких видів сировини та енергії. 

 

 Так само, для великотоннажних агрегатів при порівнянні методів 

очищення варто враховувати ступінь надійності процесу та обладнання. У 

поташному очищенні висока витрата електричної енергії та низький ступінь 

очищення газу, що визначає десятикратне збільшення витрати водню на процес 

метанування, що веде за собою пряму втрату продукції (близько 7 т/добу). 



 Звідси випливає, що втрати через неповне видалення діоксиду вуглецю 

дорівнюють близько 1,1% потужності установки. Процес очищення газу від 

діоксиду вуглецю гарячим розчином поташу має деякі принципові переваги 

перед іншими процесами, наприклад, при процесі очищення розчином - 

приблизно 1/3 тепла витрачається на підігрів розчину внаслідок не до 

рекуперації в теплообмінниках. При очищенні гарячим розчином поташу ця 

стаття повністю відпадає. Також, при очищенні розчином – МЕА, 25-30% тепла 

витрачається на розкладання сполук моноетаноламіну з діоксидом вуглецю. У 

разі поташного очищення ця величина знижується в 2,5 рази. Виходячи з цього 

пара витрачається переважно лише на віддування діоксиду вуглецю, а також на 

покриття теплових втрат у навколишнє середовище [36]. 

 

 1.5 Недоліки технології очищення, що застосовується на виробництві 

 

 Технологія очищення конвертованого газу від СО2 за допомогою 

абсорбції розчинами МДЕА складний процес включає складний технологічний 

ланцюжок обладнання, що вимагає для своєї роботи значних витрат різних 

видів енергії. Критичний аналіз технологічних схем дозволить виявити слабкі 

місця процесу, удосконалити апаратурне оформлення процесу, оптимально 

перерозподілити матеріальні та енергетичні потоки. Крім проблем 

енергетичного характеру, існують технологічні проблеми, пов'язані з 

деструкцією метилдіетаноламіну, смолоутворенням і т.д. У світлі 

вищесказаного можна зробити висновок від того, що процес має великий 

потенціал для вдосконалення в ключі використання підходів енерго- та 

ресурсозбереження. 

 

 

 

 

 

 

 



2. ТЕХНОЛОГІЧНА ЧАСТИНА 

 

 2.1 Коротка характеристика застосовуваної сировини, 

напівпродуктів та готової продукції. 

 

1. Конвертована парогазова суміш на вході у відділення МДЕА-очищення має 

наступний склад: (% об.) 

N2 – 19,7 – 20,0%; 

H2 – 61,2 – 61,9%; 

CO – 0,46 – 0,51%; 

CO2 – 17,1 – 17,8%; 

CH4 – 0,26 – 0,3%; 

Ar – 0,22 – 0,27%. 

Внаслідок наявності водню дана суміш горить та утворює вибухонебезпечні 

суміші з повітрям. Межа вибуховості 4 - 75% (за воднем). Внаслідок наявності 

окису вуглецю (гранично допустима концентрація ЗІ в повітрі робочої зони 20 

мг/м3) чинить токсичну дію на організм людини. Кінцевим продуктом після 

метанатору є АВС наступного складу (% об.): 

N2 – 2,3–24,3%; 

H2 – 4-76%; 

CO - до 10 млн. часток; CO2 - до 5 млн. часток; CH4 – 1,4%; 

Ar – 0,3%. 

1. Розчин МДЕА-суміш амінів для очищення газів від СО2. Склад робочої 

суміші наступний: 

Вода – 50%; 

Піперазин (активатор) – 5%; 

Метилдіетаноламін (основна речовина) – 35 – 38%. 

Метилдіетаноламін (МДЕА) є безбарвною в'язкою рідиною з температурою 

кипіння 152 - 162°С при тиску 760 мм.рт.ст.. При атмосферному тиску і 

температурі вище 126°С МДЕА розкладається. 

МДЕА поєднується з водою в будь-яких співвідношеннях. Чистий розчин 

МДЕА горить, температура спалаху пари 71°С. Попадання розчину на гарячу 



ізоляцію волокнисту знижує температуру самозаймання, що може призвести до 

самозаймання. Розчин МДЕА має корозійну дію на кольорові метали (мідь, 

олово, бронзу, латунь, свинець). Розчин МДЕА токсичний і подразнює шкіру 

людини, пари розчину аміну токсичні. Допустима концентрація МДЕА – 5 

мг/м3. [37] 

3. Каталізатор метанування нікелевий на алюмінієвій основі. Відпрацьований 

каталізатор надає токсичну дію на організм людини внаслідок наявності 

карбонілу нікелю – Ni(CO)4. Допустима концентрація карбонілу нікелю в 

повітрі 0,0005 мг/м3. 

4. Вуглекислий газ - СО2. Фізіологічно інертний газ у великих концентраціях 

має задушливу дію, не горючий, не вибухонебезпечний. 

5. Конденсат газовий. Вміст аміаку в газовому конденсаті: До розгону – не 

вище 1000 мг/л; 

Після розгону н/б 1 мг/л, органічних сполук н/б 5 мг/л у перерахуванні на 

метанол. 

6. Активне вугілля марки СКТ-3. Тверда речовина гранульована насипна 

густина 550 г/дм3. Вугільний пил чинить токсичну дію на організм людини, 

викликаючи антракоз при вдиханні. Допустима концентрація активного вугілля 

в повітрі – 3,5 мг/м3. Вугільний пил, що осів із повітря – пожежонебезпечна, 

температура самозаймання 405°С. 

7. Турбінна олія ТП-22. Турбінна олія використовується для циркуляційного 

мастила підшипників насосів та турбін. [38] 

 Таблиця 2.1 -Характеристика олії 

Характеристика Значення 

кінематична в'язкість при 50°С 20 - 23 зуп. 

кислотність КОН мг/г не більше 0,05 

вміст води відсутня 

зольність у % не більше 0,005 

вміст мех.-домішок відсутність 

температура спалаху не нижче 186 ° С 

температура застигання не вище 15 ° С 

 



8. Анти-спінювач ПМС-200 поліметил силіконова рідина. Щільність 1 г/см3, 

молочно-біла рідина стійка до розшаровування. Температура замерзання – 0°С, 

температура кипіння – 300°С. 

9. Піперазин – активатор розчину МДЕА. Хімічна формула – C4H10N2, є 

безбарвними кристалами з амінним запахом. Добре розчиняється у воді [39]. 

 

 2.2 Опис технологічної схеми. 

 

Установка очищення газу від CO2. 

 Очищення конвертованого газу від двоокису вуглецю на агрегатах AM-76 

здійснюється: 

 Розчином моноетаноламіну – 5 агрегат; Розчином метилдіетаноламіну - 

6,7 агрегати. 

 Очищення конвертованого газу від СО2 здійснюється 38-50% розчином 

МДЕА з роздільними потоками (двох потокова схема). Конвертований газ під 

тиском не більше 28 кгс/см2 та з температурою не більше 50°С подається в 

абсорбер, зрошуваний 38-50% розчином МДЕА з температурою 46-60°С. 

 Абсорбція СО2 відбувається у вертикальному циліндричному апараті на 

ситчастих тарілках із високими барботажними шарами рідини. Відповідно до 

прийнятої двох потокової схеми абсорбер розділений на дві секції: нижню та 

верхню. У процесі абсорбції протікають такі реакції: 

2CH3N(CH2CH2ОH)2 + Н2О + СО2 → (CH3NH(CH2CH2ОH)2)2CO3 

(CH3NH(CH2CH2ОH)2)2CO3 + Н2О + СО2 → 2(CH3NH(CH2CH2ОH)2)HCО3 

 Температура процесу абсорбції знаходиться у межах 47-65 °С. При 

підвищенні температури насиченого розчину відбувається виділення двоокису 

вуглецю з розчину МДЕА, на чому ґрунтується процес регенерації. 

2(CH3NH(CH2CH2ОH)2)HCО3 = CО2 + H2О + (CH3NH(CH2CH2ОH)2)2CO3 

(СН3NН(СН2СН2ОН)2)2СО3 - Н2О + СО2 + 2CH3N(CH2CH2OH)2 

 Конвертований газ, що містить близько 18% СО2, проходить спочатку 

нижню секцію абсорбера, а потім верхню і очищається до залишкового вмісту 

СО2 не більше 0,03% об. бризко-відділювач для зменшення винесення розчину 

МДЕА з газом. Очищений від СО2 конвертований газ спрямовується на 



метанування. Зміст СО2 у конвертованому газі контролюється після нижньої та 

верхньої секції абсорбера газоаналізаторами. Підвищення вмісту СО2 у 

конвертованому газі більше 1,0% після нижньої секції та більше 0,035% після 

верхньої секції абсорбера сигналізується на щиті ЦПУ. Верхня секція абсорбера 

зрошується глибоко регенерованим розчином 2 потоку. Тут розчин насичується 

вуглекислотою від 0,01-0,025 МоСО2/Мо МДЕА до 0,1-0,25 МоСО2/Мо МДЕА і 

надходить у нижню секцію, де поєднується з грубо регенерованим розчином 

МДЕА, що йде з регенератора першим потоком [40]. 

 Витрата розчину МДЕА, що надходить на зрошення абсорбера (1 та 2 

потоки), регулюється автоматично. 

 Постійний рівень в абсорбері автоматично підтримується клапанами, що 

працюють у двох режимах: 

 а) LCV - 301 А - робота, LCV -301 Б - резерв чи навпаки; б) LCV - 301 А 

та Б - робота. 

 Режим б) передбачений для усунення вібрації, що спостерігається під час 

роботи на одному клапані. 

 При зниженні рівня на абсорбері до мінімуму (20% ) відбувається 

закриття клапанів LCV - 301 А/Б. За мінімальним рівнем в абсорбері (10%) 

відбувається закриття відсікача лінії виходу насиченого МДЕА-розчину з 

абсорбера. Насичений розчин виходить з нижньої секції абсорбера зі ступенем 

насичення -0,35 -0,45 МоСО2/Мо МДЕА з температурою 47-65°С надходить на 

регенерацію. 

 Регенерація розчину проводиться в 2-х паралельно працюючих 

регенераторах-рекуператорах, пов'язаних зрівняльними колекторами по 

парогазової суміші та розчину, з розподілом по 50% насиченого розчину на 

кожен. Рівномірність розподілу потоків насиченого розчину на регенератори 

досягається за рахунок встановлених дросельних шайб із внутрішнім діаметром 

120 мм перед електро-засувками. 

 Кількість розчину, що надходить на кожен апарат, контролюється 

витратомірами та регулюється електро-засувками в ЦПУ. Регенератор-

рекуператор поділено на дві секції [41]. 



 У верхній секції (тарілки N10-31) на сітчастих тарілках N 12 - 30 

розташовані U-подібні теплообмінні елементи, в яких відбувається передача 

тепла від регенерованого гарячого МДЕА-розчину насиченому розчину. У цій 

секції відбувається десорбція всієї кількості насиченого розчину, що надходить 

в регенератор, до вмісту 0,1 -0,25 МоСО2/Мо МДЕА за рахунок тепла 

парогазової суміші, що надходить з нижньої секції апарату і регенерованого 

тепла розчину обох потоків, що передається через вбудовані теплообмінники. 

 Потім розчин у кожному регенераторі - рекуператорі ділиться на два 

приблизно рівні потоки. 

 Перший потік - грубо регенерований з температурою 90-110 ° С 

виводиться з верхньої секції регенераторів - рекуператорів об'єднується від 

двох апаратів в колекторі і насосом перекачується знизу вгору через вбудовані 

теплообмінні елементи регенераторів - рекуператорів по тарілках, де 

охолоджується до температури 0. Після регенераторів - рекуператорів розчин 1-

потоку з температурою 60 - 90 ° С направляється повітряний холодильник. 

Подальше охолодження регенерованого розчину 1- потоку до температури 46-

60°С передбачено в теплообмінниках, за рахунок річкової води, що надходить з 

ХВО. Далі регенерований розчин іде в ємність, звідки насосом подається на 

зрошення нижньої секції абсорбера. Рівень ємності регулюється автоматично. 

Другий потік розчину МДЕА через переливні пристрої всередині регенератора - 

рекуператора, що надходить у нижню секцію (тарілки 1 - 9) для більш глибокої 

регенерації. Остаточна десорбція СО2 із розчину відбувається у виносних 

газових кип'ятильниках та паровому кип'ятильнику до вмісту 0,01-0,025 

МоСО2/Мо МДЕА. Другий потік грубо регенерований виводиться з 

температурою 110 - 125°С нижньої секції регенераторів - рекуператорів, 

об'єднується від двох апаратів в колекторі і насосом 1,2 прокачується через 

вбудовані теплообмінні елементи регенераторів-рекуператорів, де подібно до 

першого потоку охолоджується до 60- 90°С [42]. 

 Подальше охолодження регенерованого розчину 2-го потоку відбувається 

в повітряному холодильнику з охолодженням до 46-60°С теплообмінниках за 

рахунок річкової води, що подається з ХВО в міжтрубний простір 

теплообмінника. Далі регенерований розчин 2-го потоку надходить у ємність, 



звідки подається насосом на зрошення верхньої секції абсорбера. Рівень 

ємності регулюється автоматично. Температурний режим, тиск, рівень та опір 

регенераторів-рекуператорів контролюється в ЦПУ з постійною реєстрацією. 

 Для підтримки балансу вологи в системі очищення автоматично 

регулюється постійне підживлення конденсатом з корекцією за рівнем у 

регенераторах-рекуператорах. Передбачено увімкнення резервних насосів при 

зупинці робітників. 

 Тепло необхідне для регенерації, повідомляється розчину конвертованої 

парогазовою сумішшю, що надходить з відділення конверсії з температурою не 

більше 178°С газові кип'ятильники. Ця температура досягається за рахунок 

упорскування газового конденсату насосами у вузол охолодження. 

Передбачено перемичку від лінії живильної води високого тиску у вузол. 

Недостатня кількість тепла передається розчину через паровий кип'ятильник 

поз.307, які подається пар - 7 кгс/см2 з температурою 170 - 178 °С. Постійний 

витрата пари на регенерацію підтримується автоматичним регулятором. У 

схемі прийнято один паровий кип'ятильник п.307. Конденсат після парового 

кип'ятильника поз.307 проходить через відділник парового конденсату і 

надходить у розширювальний бак пари вторинного закипання. Пара Р, що тут 

утворилася, з тиском не більше 1 кгс/см2 направляється в деаератор, а 

конденсат з температурою не більше 120°С подається в підігрівач поживної 

води, а потім на установку приготування поживної води. Відведення 

конденсату з відокремлювачів у бак вторинного закипання здійснюється 

автоматично регуляторами. Завдяки знімним елементам у конструкції верхньої 

частини регенераторів-рекуператорів схема очищення передбачає роботу за 

двома варіантами: 

а) з віддуванням горючих газів з насиченого розчину в регенераторах-

рекуператорах для отримання двоокису вуглецю з вмістом горючих до 0,02% 

об. -"чиста фракція; 

б) без віддування горючих. За варіантом "а" СО2 виводиться з кожного 

регенератора-рекуператора двома потоками: "чиста" та "брудна" фракції 

«Чиста» фракція , що становить до 85% від загальної кількості СО2, виводиться 

з регенератора-рекуператора нижче точки введення насиченого розчину з 



тарілки N 29 з температурою 60 - 75°З тиском 0,4 - 0,5 кгс/см2, проходить 

виносний сепаратор, де відділяється. Далі охолоджується до температури трохи 

більше 45°С повітряному холодильнику - конденсаторі. Після чого "Чиста" 

фракція надходить у збірку флегми, де відокремлюється від конденсату 

(флегми) і надходить до споживача або на вихлоп в атмосферу [43]. 

 Розчин МДЕА, що відокремився в сепараторі, зливається в ємність або 

лінії дренування. 

 «Брудна» фракція - частина СО2, що залишилася, з вмістом горючих до 

5% об., проходить у верхній частині регенераторів-рекуператорів ковпачкові 

тарілки, зрошувані флегмою, вбудований сепаратор і з температурою 60 - 75°С 

і Р=0,4-0,5 кгс/см2. 

 Далі «брудна» фракція охолоджується до температури трохи більше 45°З 

повітряному холодильнику - конденсаторі, проходить сепаратор відділення 

конденсату (флегми) і викидаються в атмосферу. Кількість "брудної" фракції 

регулюється автоматично. 

 За варіантом «б» СО2 із вмістом горючих до 2% про. виводиться одним 

потоком з верхньої частини регенераторів - рекуператорів з температурою 60 - 

75°С і Р=0,4 - 0,5 кгс/см2 охолоджується до температури не вище 45°С в 

повітряному холодильнику-конденсаторі, проходить збірка флегми, де 

відокремлюється від конденсату (флегми) і надходить споживачеві. 

 Флегма із сепаратора надходить на всмоктування насосів і повертається в 

схему для підтримки водного балансу. Частина флегми насосом подається на 

ковпачкові тарілки у верхню частину регенераторів - рекуператорів та 

сепаратора для уловлювання парів МДЕА із СО2, а також на ущільнення 

сальників насосів. Рідина, що ущільнює, з насосів надходить у дренажну 

ємність і занурювальним насосом повертається в систему для підтримки 

водного балансу. 

 При роботі насосів у початковий період та для забезпечення циркуляції 

розчину в зимовий період при "знятті" газу з відділення очищення передбачена 

перемичка Ду 50 з нагнітання насосів на всмоктування насосів (повернення 

«протечок» в сепаратор для виключення розведення розчину живильною 

водою). При зниженні рівня дренажної ємності до мінімуму ( 20%) відбувається 



автоматична зупинка насосів. Інша частина флегми подається поршневим 

насосом на верх абсорбера, на ковпачкові тарілки для уловлювання розчину 

МДЕА з очищеного конвертованого газу. На видачі флегми зі збірки 

встановлено регулятор рівня. З метою очищення робочого МДЕА-розчину від 

продуктів розкладання, окислення, осмолення та неорганічних домішок, що 

викликають корозію та ерозію апаратури, встановлено 6 фільтрів-4 механічних 

та 2 вугільних. 2 механічні фільтри, розташовані перед вугільними фільтрами, 

призначені для уловлювання частинок більше 10 мікрон. 2 механічні фільтри 

після вугільних фільтрів вловлюють частинки більше 5 мікрон. Для очищення 

від продуктів розкладання розчин МДЕА надходить на всмоктування насоса 

далі в один з механічних фільтрів, де проходить очищення від механічних 

домішок. Перепад на механічних фільтрах може бути більше 0,5 кгс/см2, 

вимірюється перепадо-метрами. Далі розчин надходить на вугільні фільтри, де 

очищається від продуктів розкладання з витратою на кожен фільтр не більше 50 

м3/годину. Перепад на вугільних фільтрах вимірюється приладами, який може 

бути більше 1,5 кгс/см2 . Очищений від продуктів розкладання розчин після 

вугільних фільтрів потрапляє в механічні де очищається від вугільного пилу. 

 Перепад на фільтрах вимірюється перепадо-метрами і має бути не більше 

0,5 кгс/см2. Розчин МДЕА, пройшовши очищення від механічних домішок та 

продуктів розкладання, надходить під дзеркало рідини у ємність. Під час 

очищення розчину МДЕА необхідно стежити за перепадами на механічних 

фільтрах, вимикаючи їх для очищення. Під час очищення фільтрів вмикати в 

роботу резервний. Після відпрацювання вугільної насадки за результатами 

аналітичного контролю вугільний фільтр відключають на навантаження [44]. 

Всі ємності з МДЕА-розчином знаходяться під буферним азотом з тиском не 

вище 0,05 кгс/см2 надлишок, що надходить з мережі азоту (99,98% об.) після 

регулятора. Буферний азот захищає розчин МДЕА від окиснення при контакті з 

киснем повітря. 

Метанування. 

 Після моноетаноламінової очистки неочищена азото воднева суміш 

містить окис вуглецю не більше 0,65% об'ємних і двоокис вуглецю не більше 

300 млн. часток, які є отрутами для каталізатора синтезу аміаку. 



 Тонка очищення газу від окису та двоокису вуглецю проводиться 

метануванням, заснованим на реакцій взаємодії СО та СО2 з воднем, що 

міститься в газі, з утворенням метану та води. 

 Реакція метанування: 

COO + 3H2 → CH4 + H2O + Q  

CO2 + 4H2 → CH4 + 2H2O + Q 

 Обидві реакції є екзотермічними, теоретичне підвищення температури на 

1% СО становить 74°С і на 1% СО2 60°С. 

 Для здійснення процесів метанування потрібно підігрів газу до 280-

320°С, тому перед входом в метанатор, неочищена АВС послідовно проходить 

два підігрівача у відділенні конверсії окису вуглецю. 

 У підігрівачі неочищеної АВС I ступеня газ нагрівається від температури 

не вище 50°З температури не вище 100°С конвертованим газом після АХУ. 

 У підігрівачі неочищеної АВС II ступеня газ підігрівається до 280-320°З 

конвертованою парогазовою сумішшю, що йде з котла утилізатора після 

конверсії окису вуглецю I ступеня, і надходить метанатор [45]. 

 Температура газу перед метануванням підтримується автоматично 

регулятором на байпасі холодного газу повз неочищену АВС в лінію газу, що 

надходить у метанатор, а також зміною положення заслінок з дистанційним 

керуванням з ЦПУ, розташованих, відповідно, на вхідній та байпасних лініях 

підігрівача неочищеної АВС I ступеня. (На агрегаті 05А байпас 119 та заслінки 

HCV-146, 147 відсутні.) 

 У метанаторі газ проходить шар нікелевих каталізаторів (об'ємна 

швидкість газу 4340 год-1), у присутності якого водень вступає в реакцію з СО і 

СО2 і, таким чином, відбувається тонка очищення газу до вмісту не вище 1-10 

млн. СО і 1-5 млн. СО2. 

 При нормальній роботі, коли в газі, що йде на метанування, вміст окису 

та двоокису вуглецю не перевищує норми (не більше 0,65% об. СО та 300 млн. 

часток СО2), температура в зоні реакції становить 320-350°С. 

 При збільшенні вмісту СО та СО2 у газі, що подається на метанування, 

температура в зоні реакції зростає. 



 Виміри температури в метанаторі проводяться у верхньому, середньому 

та нижньому шарах каталізатора показанням у ЦПУ на реєструвальні прилади 

та сигналізацією максимальної температури [46]. 

 Враховуючи високо екзотермічний характер реакції метанування, 

передбачено захист метанатора від підвищення температури понад заслінку та 

засувку з електроприводом на лінії подачі газу в метанатор. 

 При відсіканні газу на вході метанатор спрацьовують на зупинку 

компресора АВС. 

 Скидання газу при цьому відбувається на факел через регулятор, що 

підтримує тиск у системі. Підвищення тиску сигналізується до ЦПУ. 

 Передбачено дистанційне керування із ЦПУ заслінкою та електро-

засувкою на вході в метанатор. Положення заслінки та електро-засувки 

сигналізується. 

 Очищена АВС з метанатора з температурою не більше 380°С надходить у 

міжтрубний простір підігрівача деаерованої поживної води високого тиску. 

 Остаточне охолодження АВС до 41-45°С конденсація водяної пари, що 

утворилися в результаті реакцій метанування, проходить в апараті повітряного 

охолодження. 

 Для зниження температури охолоджуючого повітря влітку в апарат 

повітряного охолодження передбачено впорскування зволожуючої води. Вимір 

температури газу після апарату повітряного охолодження винесений на прилад 

в ЦПУ з сигналізацією мінімального значення. Після відділення газового 

конденсату у волого-відділювачі, газ спрямовується на всмоктування I ступеня 

відцентрового компресора АВС. 

 На виході з волого-відділювача передбачено автоматичний аналіз газу на 

вміст Н2, СН4, СО і СО2 з сигналізацією в ЦПУ максимального значення СО і 

СО2 (СО - 10млн. часток, СО2 -5 млн. часток). Тиск газу перед компресором 

підтримується автоматичним регулятором скиданням газу на факел після 

вологовідділювача. Підвищення тиску сигналізується до ЦПУ. 

 Газовий конденсат з волого-відділювача подається в апарат, рівень 

конденсату волого-відділювача підтримується автоматично. 



 Максимальний н мінімальний рівні у вологовідділювачі сигналізуються в 

ЦПУ. За понад максимальним рівнем спрацьовує блокування на відключення 

азот водневого компресора. Газ при цьому скидається на факел через регулятор 

тиску [47]. 

 Тепло гарячого газу після метанування використовується в апараті для 

підігріву поживної води, що деаерується, з температурою 102-104°С до 280-

300°С. Поживна вода подається в трубний простір підігрівача з деаерації 

насосами з тиском не більше 140 кгс/см2 надлишок і після підігріву 

направляється в парозбірник для отримання пари Р=102-109 кгс/см2 хат. Для 

регулювання кількості деаерованої води високого тиску, що подається в апарат, 

лінії подачі води в підігрівач встановлений регулюючий клапан з дистанційним 

керуванням з ЦПУ. Показання температури деаерованої живильної води, що 

виходить із підігрівача, винесено в ЦПУ на прилад, що реєструє, з 

сигналізацією максимальної температури. 

 У трубному просторі апарату за рахунок теплообміну з газом 

підігрівається не деаерована поживна вода до 80-85°С, потім прямує на 

деаерацію. При порушеннях режиму очищення газу та зниження температури 

газу після АВО для запобігання утворенню вугілля амонійних солей 

передбачено впорскування рідкого аміаку від насосів у лінію газу перед 

повітряним холодильником. 

Компримування азотно-водневої суміші. 

 Очищена від оксидів вуглеводню АВС з тиском 23,5-24,5 кгс/см2 

надлишок і температурою 41-45°З сепаратора надходить на всмоктування 

компресора. 

 Тиск газу на всмоктуванні підтримується регулятором числа обертів 

турбіни. 

 На лінії всасу I секції стиснення компресора встановлено: електро-

засувка, керована з ЦПУ запобіжний клапан. 

 У I секції газ стискається до тиску трохи більше 51 кгс/см2 хат. і з 

температурою не більше 165°С проходить витратомір антипомпажного 

регулятора і надходить у холодильник з повітряним охолодженням, де 



охолоджується до 30-49°С, і через сепаратор, в якому відокремлюється газовий 

конденсат, надходить на всас II секції компресора. 

 Для регулювання режиму роботи холодильника є дистанційне керування 

продуктивністю робочих вентиляторів зміною кута атаки лопатей за допомогою 

регулятора. 

 У холодильнику є сигналізація за мінімальною температурою та 

регулювання температури газу за допомогою зміни положення жалюзей. 

 Рівень газового конденсату в сепараторі автоматично підтримується 

регулятором. 

 Підвищення рівня сигналізується ЦПУ датчиком. При неприпустимому 

підвищенні рівня блокування спрацьовує і компресор зупиняється [48]. 

 Після сепаратора лінії газу є: 

• запобіжні клапани; 

• дистанційне скидання на факельну установку через регулятор; 

• ручне продування в атмосферу; витрата антипомпажного регулятора; 

• лінія автоматичного скидання газу на всмоктуванні I секції через клапан; 

• відбір АВС у відділення сіроочищення через клапан. 

 Після стиснення у II секції газ із тиском не більше 101кгс/см2 надлишок і 

температурою трохи більше 180°С проходить зворотний клапан і надходить у 

холодильник із повітряним охолодженням, де охолоджується до 30-49°С. Після 

холодильника газ направляється в аміачний випарник, а потім сепаратор, в 

якому відокремлюється газовий конденсат. Далі газ надходить на всмоктування 

II секції компресора з температурою 5-11°С. 

 До сепаратора лінії газу є: 

• лінія автоматичного скидання газу на всмоктування I секції через відсікач при 

зупинці компресора; 

• зворотний клапан; 

• Лінія рідкого аміаку від насосів, подача аміаку необхідна для виключення 

утворення карбаматів. 

 Режим роботи холодильників регулюється шляхом зміни кута атаки лопат 

вентиляторів за допомогою регулятора. 



 При зниженій температурі навколишнього повітря регулювання 

температури газу здійснюється зміною положення жалюзі за мінімальною 

температурою повітря, холодильник має сигналізацію. 

 В аміачному випарнику температура газу автоматично регулюється 

регулятором тиску газоподібного аміаку на виході з апарату. Постійний рівень 

рідкого аміаку автоматично підтримується регулятором [49]. 

 Підвищення рівня сигналізується ЦПУ датчиком. 

 При неприпустимому підвищенні рівня блокування спрацьовує і 

компресор зупиняється. 

П ісля сепаратора лінії газу є: 

• ручне продування в атмосферу. 

 I та II секції компресора розташовані в одному корпусі. 

 На лініях нагнітання I і II ступенів є сигналізація за максимальною 

температурою газу, а також блокування, якими проводиться зупинка 

компресора. 

 У III ступені компресора АВС стискається до тиску трохи більше 218 

кгс/см2 надлишок і з температурою не більше 143°С надходить у холодильник 

із повітряним охолодженням, де охолоджується до 45-55°С. Після 

холодильника газ звільняється від газового конденсату в сепараторі і йде на 

всас IV ступені компресора. 

 Перед сепаратором на лінії газу є: 

• лінія автоматичного скидання газу на всмоктування II секції через регулятор; 

• Зворотний клапан. 

 Регулювання температури газу на виході з холодильника здійснюється за 

допомогою автоматичного керування продуктивністю вентиляторів зміною 

кута атаки лопатей за допомогою регулятора. 

З нижена температура газу сигналізується приладами. 

 Температура газу на виході з холодильника за низької температури 

повітря регулюється зміною положення жалюзі. 

 Рівень газового конденсату в сепараторі автоматично підтримується 

регулятором. Підвищення рівня сигналізується до ЦПУ датчиком. При 



неприпустимому перевищенні рівня спрацьовує блокування та компресор 

зупиняється, сепаратора на лінії газу є: 

• ручне продування в атмосферу; 

• витратомір. 

 У IV секції газ стискається до тиску трохи більше 320 кгс/см2 хат. і з 

температурою не більше 160°С надходить у повітряний холодильник, у якому 

охолоджується до 40-45°З і прямує у відділник синтезу. Температура газу після 

холодильника регулюється зміною кута атаки лопат вентиляторів за допомогою 

автоматичної системи регулювання. При досягненні температури 

навколишнього повітря її мінімального значення спрацьовує сигналізація. 

 Температура газу регулюється зміною положення жалюзі. 

 На лінії газу до холодильника є: 

• лінія автоматичного скидання газу на нагнітання ІІІ секції через регулятор; 

• лінія подачі газу з нагнітання циркуляційного колеса через дистанційний 

клапан, що використовується під час роботи компресора на байпасному режимі. 

 На лінії газу після холодильника є: 

• відсікач; 

• лінія подачі газу з нагнітання компресора на всмоктування циркуляційного 

колеса через дистанційний клапан, яка використовується при роботі 

компресора на байпасному режимі; 

• запобіжні клапани; 

• ручне скидання газу з компресора на факельну установку; 

• Зворотний клапан. 

 Циркуляційний газ надходить з відділення синтезу на всмоктування 

циркуляційного колеса, в якому стискається до тиску не більше 319кгс/см2 

надлишок та температури не більше 55°С, потім повертається у відділення 

синтезу. 

 На лінії всмоктування циркуляційного колеса знаходяться: 

• ручне скидання газу на факельну установку; 

• відсікач. 

 На лінії нагнітання циркуляційного колеса знаходяться: 

• байпасна лінія подачі газу до холодильників; 



• ручне скидання на смолоскип; 

• запобіжні клапани; 

• I відсікач; 

• витратомір. 

 IV ступінь компресора та циркуляційне колесо розташовані в одному 

корпусі. 

 У період пуску компресорів для розігріву трубопроводів подається азот 

або АВС на всмоктування I секції, всмоктування циркуляційного колеса, 

нагнітання I, II, III, IV секцій [50]. 

 При зупинці компресора байпасні клапани автоматично відкриваються, а 

відсікачі закриваються. Усі байпасні лінії мають паровий обігрів. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 



3 ТЕХНОЛОГІЧНИЙ РОЗРАХУНОК 

 

 3.1 Розрахунок регенератора. 

 

 3.1.1 Переведення концентрації на мольну частку. 

 

 Нам необхідно перевести концентрацію в мольні частки, для цього 

використовуємо формулу (3.1): 

 

де хв , хн - масові частки компонента верхньої та нижньої частини регенератора; 

 У дистиляті, мольні частки: 

 

 У вихідній суміші, мольні частки: 

 

 У кубовому залишку, мольні частки: 

 

 

 3.1.2 Матеріальний баланс. 

 Позначимо масову витрату дистиляту через GD кг/год кубового залишку 

GW кг/год. 

 З рівнянь матеріального балансу: 

 

 З системи рівнянь знаходимо: 

 



 За формулою (3.3) знаходимо відносну мольну витрату харчування: 

 

За формулою (3.4) визначаємо мінімальну кількість флегми: 

 

де у * - мольна частка МДЕА в парі, рівноважному з рідиною харчування [51]. 

Робоче число флегми визначимо за формулою (3.5): 

 

Рівняння робочих ліній: 

у верхній (зміцнюючій) частині колони: 

 

у нижній (вичерпній) частині колони: 

 

 

 3.1.3 Визначення швидкості пари та діаметра колони. 

За формулою (3.6) розрахуємо середню концентрацію рідини 

 

у верхній (зміцнюючій) частині колони: 

 

у нижній (вичерпній) частині колони: 

 

Знайдемо середні концентрації пари, підставляючи отриману рівняння робочих 

ліній [52]: 

у верхній частині колони: 

 



у нижній частині колони: 

 

у верхній частині колони при 𝑦, = 0,42 температура 𝑡 = 115о𝐶 

в нижній частині колони при 𝑦, = 0,04 температура 𝑡 = 125о𝐶 

Слід знайти середні мольні маси пари: у верхній частині колони: 

 

Виходячи з того що ми знайшли середню мольну масу пари верхньої частини 

колони, то можна розрахувати мольну щільність за формулою (3.7а) : 

 

у нижній частині колони: 

 

Розрахуємо середню мольну щільність пари нижньої частини колони за 

формулою (3.7б): 

 

Порахуємо середню густину пари в колоні за формулою (3.8): 

 

Розрахуємо середню густину рідини в колоні за формулою (3.9) 

 

За даними каталогу-довідника «Колони та апарати» приймаємо відстань між 

тарілками ℎ = 1200 мм. Для ситчастих тарілок знаходимо за графіком = 0,023. 

Розрахуємо швидкість пари в колоні за формулою (3.10): 

 

Середня температура у колоні вираховується за формулою (3.11) 

 



При температурі, що дорівнює 120°С, об'ємна витрата пари, що проходить 

через колону, буде розраховуватися за формулою (3.12): 

 

Знаходимо за формулою (3.13) діаметр колони: 

 

За каталогом-довідником «Колони та апарати» беремо 𝐷 = 3600 мм. 

Тоді швидкість пари швидкість пари можна розрахувати за формулою (3.14): 

 

 

 3.1.4 Гідравлічний розрахунок. 

 Розрахуємо гідравлічний опір тарілки у верхній та нижній частині колони 

за рівнянням: 

 

У верхній частині колони: 

Гідравлічний опір сухої тарілки у верхній частині колони розрахуємо за 

формулою (3.16): 

 

де 𝜁 = 1,82 - коефіцієнт опору сітчастих, що не зрошуються,тарілок із 

перетином 7 – 10%; 

швидкість пари 

 

Опір, зумовлений поверхневим натягом формула (3.17): 

 

де, σ = 0,021 - поверхневий натяг суміші при середній температурі; 𝑑0 = 0,015 – 

діаметр отворів тарілок [51]. 



Опір парорідинного шару верхньої частини колони: 

 

Висота парорідинного шару верхньої частини колони: 

 

Необхідно розрахувати Δ h верхньої частини колони за формулою (3.17): 

 

Розрахуємо об'ємну витрату рідини у верхній частині колони за формулою 

(3.21): 

 

 

Підставляємо отримані дані у формулу (3.20): 

 

Для отримання висоти парорідинного шару у верхній частині колони 

підставимо отримані значення формулу (3.19): 

 

Для отримання опору парорідкістного шару у верхній частині колони 

підставимо отримані значення формулу (3.18): 

 

Підсумовуємо всі одержані опори за формулою (3.15) і отримаємо загальний 

гідравлічний опір у верхній частині колони: 

 

Розрахуємо опір у нижній частині, обумовлений поверхневим натягом за 

формулою (3.17): 

 

У нижній частині колони: 



Знайдемо гідравлічний опір сухої тарілки за формулою 

 

Розрахуємо опір у нижній частині, обумовлений поверхневим натягом за 

формулою (3.17): 

 

Розрахуємо об'ємну витрату рідини в нижній частині колони за формулою 

(3.22): 

 

 

 

Підставляємо отримані дані у формулу (3.20): 

 

Розрахуємо висоту парорідинного шару нижньої частини колони за формулою 

(3.19): 

 

Розрахуємо опір парорідкістного шару нижньої частини колони за формулою 

(3.18): 

 

Підсумовуємо всі одержані опори в нижній частині колони за формулою (3.15) і 

отримаємо загальний гідравлічний опір: 

 

Перевіримо, чи дотримується при відстані між тарілками ℎ = 3,6 м необхідну 

для нормальної роботи умову за формулою (3.23) [52]: 

 

Для тарілок верхньої частини колони, у яких гідравлічний опір 𝛥𝜌 більший, ніж 

у тарілок нижньої частини: 



 

Отже, вищезазначена умова дотримується. 

Перевіримо рівномірність роботи тарілок – розрахуємо мінімальну швидкість 

пари в отворах за формулою (3.24), достатню для того, щоб сітчаста тарілка 

працювала всіма отворами [53]: 

 

Отже, тарілки працюватимуть усіма отворами. 

 

 3.1.5 Тепловий розрахунок установки. 

 

Витрата теплоти, що віддається охолодній воді в дефлегматоре-конденсаторі, 

знаходимо за формулою (3.25): 

 

 

𝑟м и 𝑟в – питомі теплоти конденсації за температури 104оС. 

Витрата теплоти, одержуваної в кубі-випарнику від пари, що гріє, знаходимо за 

формулою (3.26): 

 

 

Теплові втрати 𝑄пот приймаємо в розмірі 3% від теплоти, що корисно 

витрачається; питомі теплоємності беремо відповідно при 

𝑡𝐷 = 104°𝐶, 𝑡𝑊 = 130о𝐶 і 𝑡𝐹 = 118о𝐶. Температура кипіння вихідної суміші 

визначаємо за принципом адитивності температури кипіння 𝑡𝐹 = 118о𝐶. 

Витрата теплоти в паровому підігрівачі вихідної суміші розраховуємо за 

формулою (3.27): 



 

Тут теплові втрати прийнято у розмірі 5%, питома теплоємність вихідної 

суміші 𝑐𝐹 прийнята при середній температурі (118-53)/2=86оС. 

Витрата пари, що гріє, має тиск 𝑃абс − 3 гкс/см2 івологість 5%: 

а) у кубі-випарнику розрахуємо за формулою (3.28) 

 

Д е 𝑟г.п. = 2141 ∗ 103Дж/кг – питома теплота конденсації гріючого пара. 

б) у підігрівачі вихідної суміші розрахуємо за формулою (3.29): 

 

Усього: 1,6 +0,14 = 1,74 кг/с. 

 

 3.2. Розрахунок кип'ятильника. 

 

Середня різниця температур: 

 

tконд - температура конденсації сухої насиченої водяної пари (°С); 

tкип - температура кипіння робочого розчину (°С). 

За формулою (3.31) визначаємо коефіцієнт тепловіддачі від водяної пари, що 

конденсується, до поверхні вертикальних труб - температура конденсації сухої 

насиченої водяної пари (°С); 

За формулою (3.31) визначаємо коефіцієнт тепловіддачі від водяної пари, що 

конденсується, до поверхні вертикальних труб: 

 

Звідси випливає 

 

Для того щоб знайти коефіцієнт тепловіддачі від стінки труб до киплячого 

розчину, ми зробимо розрахунок за формулою (3.33): 



 

 

Теплову провідність забрудненої стінки з боку гріючого пара приймемо ~2900 

Вт /м2 ·К, з тим же і з боку киплячого розчину ~5800 Вт /м2 ·К 

Тоді 

 

де λст =46,5 Вт /м2 ·К - коефіцієнт теплопровідності сталі. 

Для підрахунку коефіцієнта теплопередачі приймаємо метод послідовних 

наближень [54]. 

При цьому режимі теплопередачі qкіп= qконд , висловлюємо αкип через qконд: 

 

Далі розраховуємо вихідні значення Кисх та qісх , приймаємо Δ tконд =1К : 

 

 

 

 

Знаходимо значення 

 

 

Перелік вихідних даних, а також результати наступних розрахунків відображені 

в таблиці - 3.2.1: 

 

 



 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Наближення та 

перевірочний 

розрахунок 

Конденсація пари, що гріє 

tконд 

С 

tст.1 

С 

tконд 

К 

t 0,25 

конд 

конд 

Вт /м2  К 
qконд 

Вт / м2 

1 116,3 113,61 2,69 7,22 7965 21426 

2 116,3 108,92 4,69 21,9 6931 32506 

3 116,3 102,69 6,23 38,8 6456 40221 

Наближення та 

перевірочний 

розрахунок 

Стінка та її 

забруднення 

Кипіння розчину 

1
r ст 

Вт /м2  К 

tст 

К 

tст.2 

С 

tкип 

С 

tкип 

К 


кип 

Вт /м2  К 
qкип 

Вт / м2 

1 1785 12 101,61 53 48,61 995 48400 

2 1785 18,2 90,72 53 37,72 1314 49564 

3 1785 22,5 80,19 53 27,19 1514 41166 



4. ЕКСПЕРИМЕНТАЛЬНА ЧАСТИНА 

 

 4.1 Аналіз каталізатора середньотемпературної конверсії монооксиду 

вуглецю водяною парою  

 

 Аміак є важливим продуктом хімічної промисловості, а його виробництво 

– одне з найбільших серед усіх неорганічних виробництв. Щорічно на хімічних 

підприємствах випускається понад 225 млн т аміаку. В основному аміак 

використовують для отримання мінеральних добрив (карбамід [1], нітрат 

амонію [2] та ін), азотної кислоти, вибухових речовин [3], полімерів, соди (за 

аміачним методом) [4] та інших продуктів хімічної промисловості.  

 Однією з найважливіших і визначальних стадій у виробництві 

синтетичного аміаку є конверсія оксиду вуглецю (II) водяною парою. Ця 

реакція протікає із застосуванням каталізаторів, що ставить завдання 

раціонального вибору високоселективного каталізатора для даного процесу [5, 

6].  

 У промисловості процес конверсії проводиться на дві стадії: 

середньотемпературна (СТК), що реалізується на залізохромових каталізаторах 

при температурах 350-450 °С, і низкотемпературная (НТК), що протікає на Cu-

Zn контактах при температурах 200-250 °С [7, 8].  

 Каталізатори СТК виробляються закордоном. У більшості літературних 

даних [9-11] склад каталізатора визначається трьома основними компонентами: 

оксид заліза (~ 88%, у перерахунку на Fe2O3), хрому (~ 7% – у перерахунку на 

Cr2O3) і міді (~ 2% у перерахунку CuO). Крім того, до складу каталізатора 

вводять промотують добавки, які мають значний вплив на активність і 

селективність процесу. Так, наприклад, довгий час найкращим структурним 

промотором вважався оксид калію [12]. Відомо, що введення K2O до складу 

каталізатора в кількості 0,5-1,5% мас., збільшує його питому поверхню і 

суттєво прискорює процес відновлення каталізатора, а отже, підвищує його 

активність. Введення ванадію також підвищує питому поверхню [13]. У 

роботах [14, 15] пропонується вводити в каталізатор оксиди лантаноїдів, що 

дозволяє знизити енергію активації реакцій розкладання органічних сполук до 



СО2 та Н2, і тим самим підвищити селективність каталізатора. Існують 

практичні дані, що підтверджують теоретичні дослідження про те, що 

активність каталізатора конверсії СО збільшується за рахунок використання 

оксидів марганцю [16]. Як текстурні промотори, що стабілізують структуру 

залізохромового каталізатора в умовах конверсії оксиду вуглецю(II), 

застосовують оксиди алюмінію, кальцію, магнію, титану [17]. Ці речовини 

присутні в каталізаторі у вигляді тонкодисперсних частинок та перешкоджають 

спіканню мікрокристалів активної фази. Вони відокремлюють кристали 

каталізатора один від одного, запобігаючи таким чином зменшення активної 

поверхні під час роботи каталізатора. Крім термостабільності оксиди кальцію 

та титану сприяють поліпшенню механічної міцності гранул каталізатора. 

 Значна кількість робіт зустрічається за каталізаторами конверсії 

монооксиду вуглецю водяною парою, які не містять у своєму складі сполук 

хрому [8, 14, 18, 19]. 

 Будь-яка розробка каталізаторів починається з досліджень основних 

фізико-хімічних та каталітичних властивостей вже існуючих аналогів, 

спираючись на які з'являється можливість визначити слабкі сторони та 

сформулювати основні вимоги до нових, більш ефективних каталітичних 

систем. Оскільки відомостей щодо новітніх каталізаторів у літературі відсутні, 

справжня робота має на меті дослідження фізико-хімічних та каталітичних 

властивостей зарубіжного каталізатора конверсії монооксиду вуглецю водяною 

парою марки S. 

 

 4.2 Об'єкт та методи дослідження 

 

 Як об'єкт дослідження обраний каталізатор марки S. 

 Рентгенофазовий аналіз виконувався на дифрактометрі ДРОН - 3М з 

використанням CuKα-випромінювання (λ = 0,15406 нм, Ni-фільтр). Параметри 

джерела живлення 40 кВт та 20 мА. Швидкість сканування 2°/хв. Вихідна 

щілина 2 мм, щілина детектора 0,25 мм. Площа поверхні, ізотерми адсорбції-

десорції та дані щодо розподілу пір за розмірами отримані на приладі Sorbi-MS. 

 Питома поверхня визначалася методом БЕТ щодо низькотемпературної 



адсорбції – десорбції азоту. Ізотерми адсорбції-десорбції одержані динамічним 

методом низькотемпературної адсорбції-десорбції азоту. Перед дослідженням 

зразки просушили в струмі азоту при температурі 250 °С протягом 60 хв. 

 Мікрофотографії та дані щодо енерго-дисперсійного аналізу складу 

отримані за допомогою мікроскопа Vega 3 TESCAN. 

 Каталітичні властивості реакції конверсії монооксиду вуглецю водяною 

парою досліджувалися на проточній установці високого тиску ПКУ-2ВД. Склад 

реакційної газової суміші: - 12%; CO2 – 9%; H2 – 55%; інше – N2. 

Співвідношення пар: газ = 1. Фракція каталізатора 0,315-0,63 мм. Тиск у 

реакторі 2,2 МПа. Об'ємна швидкість газу становила 2500 год-1. Перед 

початком роботи каталізатор відновлювався протягом 1 години у струмі 

реакційного газового середовища. Для визначення продуктів реакції 

використовувався газовий хроматограф Кристаллюкс-4000 з детекторами по 

теплопровідності. Для поділу газової суміші використовувалися колонки 

насадки з адсорбентами NaX і HayeSep Q. 

 

 4.3 Результати та їх обговорення 

 

 На СЕМ зображеннях (рис. 4.1) каталізатора видно, що він складається з 

пластівськоподібних частинок, об'єднаних в агрегати, які мають чітко виражену 

пористу структуру. 

 

 Рис 4.1 - СЕМ зображення каталізатора марки S з роздільною здатністю 2 

мкм (а) та 100 мкм (б) 



 Дослідження зразка методом рентгено-фазового аналізу (рис.1.2) показує, 

на рентгенограмі спостерігається широке гало в області кутів до 2Θ = 26,59°, 

що свідчить про те, що деяка частина сполук, що входять до складу 

каталізатора, знаходиться в менш упорядкованому аморфному стані. Поруч із 

спостерігається чітко виражений рефлекс 2Θ = 26,59°, який можна віднести до 

вуглецю. Очевидно, що вуглець додається каталізатор з метою поліпшення його 

формуемості при таблетуванні. Крім того, на рентгенограмі присутні розширені 

рефлекси оксиду заліза (α-Fe2O3). 

 

 Рис.4. 2- Рентгенограма каталізатора марки S1 – C; 2 – α-Fe2O3 

 

 Виконаний енергодисперсійний аналіз (табл. 4.1) вказує на те, що в складі 

каталізатора присутні крім основних компонентів (Fe, Cr, Cu) добавки, що 

промотують (Ca, Mn). Сполуки хрому в каталізаторі виконують роль 

текстурного промотора і запобігають його спіканню, оксиди міді дозволяють 

підвищити активність каталізатора при низьких температурах. Можна 

припустити, що кальцій, який використовується як промотуюча добавка, 

необхідний для підвищення міцності каталізатора, а марганець може позитивно 

впливати як на каталітичні властивості [16], так і на термостабільність 

каталізатора. 

 Таблиця 4.1 -  Фазовий склад 

 

 Дані методу низькотемпературної десорбції азоту (БЕТ) показують, що 

зразок каталізатора має досить розвинену питому поверхню, що становить 964 



± 05 м2/г. На рис. 4.3 наведено ізотерми адсорбції/десорбції азоту зразка 

каталізатора. Цю ізотерму можна віднести до IV типу, такого роду ізотерми 

властиві тілам, що мають перехідні пори (мезопори) за класифікацією Дубініна, 

тобто пори діаметром від десятків до сотень ангстрем [20]. 

 

 Рис. 4.3. Ізотерми адсорбції/десорбції азоту зразка каталізатора марки S 

 Дані обробки ізотерм (табл. 4.2) вказують на те, що в ньому відсутні 

мікро- та макропори. Мезопори мають вузький розподіл, їхній середній діаметр 

дорівнює 3-15 нм. Сумарний обсяг пір каталізатора становить 0,121 см3/г. 

 Таблиця 4.2 -Розподіл пір щодо їх загального обсягу 

 

 Дослідження каталітичної активності (табл. 4.3) показують, що 

максимальна міра перетворення CO досягається при температурі 360 ° С і 

становить 91%. Аналіз парового конденсату виявив наявність у ньому 

метилацетату, метанолу, етанолу, бутанолу. 

 Таблиця 4.3 -Залежність ступеня перетворення CO від температури 

 



 Таким чином, встановлено, що каталізатор марки S складається 

переважно з сполук, що знаходяться в рентгеноаморфному нанодисперсному 

стані, і містить у своєму складі крім основних компонентів (Fe, Cr і Cu) 

промотуючі добавки (Ca і Mn). 

 Досліджуваний каталізатор має розвинену питому поверхню, яка 

становить96,4 ± 0,5 м2/г, і має мезопористу структуру з сумарним обсягом пір, 

рівним 0,121 см3/г. 

 Каталітична активність зразка оцінювалася за рівнем перетворення CO, 

максимальне значення досягається при температурі 360 °C і становить 91%. 

Аналіз парового конденсату виявив наявність у ньому метилацетату, метанолу, 

етанолу, бутанолу. 

 

 

 4.4 Утворення домішок у синтез-газі на стадії конверсії монооксиду 

вуглецю у водень у виробництві аміаку  

 

 Практика експлуатації великотоннажних агрегатів виробництв аміаку 

показала, що у процесі роботи активність використання каталізаторів 

поступово знижується. Особливо це має місце у процесі конверсії оксиду 

вуглецю, який проводиться у дві стадії: середньотемпературна та 

низькотемпературна. Стадія середньотемпературної конверсії оксиду вуглецю 

проводиться на стабільних залізохромових каталізаторах. Активність 

низькотемпературних медьсодержащих каталізаторів помітно знижується. В 

результаті залишкова концентрація CO збільшується з 0,1-0,3% до 0,5-0,6%. [9-

13]. При цьому кожна десята частка відсотка оксиду вуглецю, що не 

прореагував, еквівалентна втраті потужності агрегату на 1-1,5%.  

 Таким чином, основними проблемами стадії низькотемпературної 

конверсії оксиду вуглецю є розробка активного, стабільного каталізатора з 

тривалим терміном експлуатації та високою селективністю реакції утворення 

небажаних побічних продуктів аміаку, метанолу, амінів, форміатів інших 

речовин [13]. У зв'язку з цим у роботі запропоновано вивчити результати 

експлуатації різних промислових каталізаторів, проаналізувати технологічні 



параметри процесу на різних етапах, визначити якісний та кількісний склад 

домішок, що утворюються у процесі конверсії CO. Отримані результати 

дозволять виробити практичні рекомендації щодо вдосконалення процесів 

приготування каталізаторів.  

 

 4.4.1 Матеріали та методи дослідження  

 

 Визначення каталітичної активності промислових каталізаторів 

проводили на установці проточного типу ПКУ-2 на газовій суміші наступного 

складу: CO – 10,0%; CO2 – 10,0%; N2 - 55,0%; H2 – інше. При співвідношенні 

пар:газ = 1,0. Газова суміш подавалася на каталізатор з об'ємною швидкістю 

5000 год-1 при тиску 2,2 МПа. Хроматографічний аналіз продуктів реакції 

конверсії CO було виконано на газовому хроматографі «Кристал Люкс». Аналіз 

конденсату на вміст домішок проводився хроматографічним методом та 

методом капілярного електролізу на приладі «Крапель – 103PT». 

Експериментальну частину роботи виконано на приладах НТУ «ХПІ».  

 

 4.4.2 Результати дослідження  

 

 Каталітична конверсія монооксиду вуглецю є складовою процесу 

отримання водню в промисловості, що базується на переробці природного газу. 

У зв'язку із збільшенням обсягів виробництва водню, синтезу аміаку та інших 

процесів роль цієї реакції у хімічній промисловості зростає [14-17].  

 Конверсія монооксиду вуглецю протікає відповідно до рівняння реакції: 

CO+H2O=CO2+H2+4,03 кДж (1) 

У сучасних промислових агрегатах конверсія монооксиду вуглецю протікає дві 

стадії під тиском 2,5-3,0 МПа. На першій стадії конвертований газ з 

температурою 360 °С надходить у реактор середньотемпературної конверсії і з 

температурою 420 °С виходить із нього з вмістом монооксиду вуглецю не 

більше 2%. Після теплообмінника конвертований газ з температурою 185-200 

°С надходить у низькотемпературний конвектор, а потім після охолодження в 

сепаратор, де відбувається фракційний поділ газ-рідина.  



 На першій стадії процесу конверсії переробляється більшість, близько 

80%, монооксиду вуглецю. Дослідження каталітичної активності промислових 

каталізаторів під тиском 2,2 МПа показали, що вони мають високу активність. 

 Так, ступінь перетворення CO при температурі 340 ° С становить 90-

91,5%, що дає можливість забезпечити залишковий вміст монооксиду вуглецю 

1,5-2,6% (рис. 1). Аналіз даних промислової експлуатації каталізаторів показує, 

що каталізатори успішно працюють протягом 6 років (рис. 4.4). Однак зі 

збільшенням пробігу спостерігається збільшення вмісту CO на виході з 1,5 до 

2,5% перепаду тиску по шару каталізатора, що свідчить про зниження 

активності каталізатора та його механічної міцності. 

 

 Рис. 4.4- Активність промислових каталізаторів реакції конверсії СО при 

Р=2,2 МПа. Промислові каталізатори: 1 – С1, 2 – С2, 3 – С3  

 Вивчення складу конденсату із стадії середньотемпературної конверсії 

CO підтверджує термодинамічні розрахунки та результати визначення 

рівноважного складу газів. Виявлено, що основним побічним продуктом у 

конденсаті на 3 промислових каталізаторах (таблиця) є аміак, вміст якого 

досягає 86,4%. Крім того, у конденсаті містяться спирти – 3,4%, аміни – 7,4%, 

форміати – 2,5% та ацетати – 0,3%. 

  



 

 Рис. 4.5- Зміна технологічних параметрів у процесі експлуатації 

каталізатора середньотемпературної конверсії . 1 –температура на виході з 

реактора, 2 – залишкова кількість СО; 3 – температура у шарі каталізатора; 4 – 

температура на вході в реактор; 5 – перепад тиску по шару каталізатора 

 Таблиця 4.4 - Вміст домішок у конденсаті каталізаторів 

середньотемпературної конверсії CO 

 

 Як сировина для отримання каталізаторів середньотемпературної 

конверсії СО доцільно використовувати порошки металів – заліза чи чавуну, які 

механохімічну активацію проводити у присутності щавлевої кислоти. З метою 

збільшення селективності каталізаторів СТК, зниження вмісту аміаку в синтез-

газі запропоновано використовувати як текстурний промотор, замість 

токсичного оксиду хрому, сполуки кальцію, а як структурні промотори – 

сполуки Cu, Mn, Ni [18-23]. 

 Як побічні сполуки на всіх низькотемпературних каталізаторах в 

основному утворюється аміак і метанол, які при достатньому охолодженні в 

сепараторі більшою мірою переходять у конденсат, а неконденсована частина 



залишається в газі, що надходить на стадію очищення від CO2. Відомо, що 

утворення метанолу протікає за двома реакціями: 

CO + 2H2 → CH3OH (2) 

CO2 + 3H2O → CH3OH + H2O (3) 

 За результатами проведених досліджень стадії середньотемпературної та 

низькотемпературної конверсії CO встановлено процентне співвідношення 

метанолу, що утворюється на кожній із стадій конверсії монооксиду вуглецю 

9% на стадії СТК та 91% на стадії НТК (рис. 4.6а). Утворення метанолу 

відбувається при взаємодії оксиду вуглецю та водню. За наявності в газі 

діоксиду вуглецю першою стадією процесу є відновлення CO2 до CO з 

подальшим гідруванням його метанол. Однак механізм утворення метанолу на 

мідь містять каталізаторах представляється більш складним і недостатньо 

вивченим. Синтез метанолу протікає безпосередньо з діоксиду вуглецю та 

водню. 

CO + H2O = CO2 + 3H2 = CH3OH + H2O (4) 

 Відповідно до цієї схеми, в результаті конверсії оксиду вуглецю водяною 

парою, утворюються діоксид вуглецю, далі останній гідрується до метанолу 

[19-21].  

 Найбільш дієвим технологічними заходами щодо зниження вмісту 

метанолу є зменшення температури та концентрації CO на вході в реактор, а 

також збільшення об'ємної швидкості та співвідношення пар:газ. У сепараторі 

частина метанолу та інших домішок конденсується разом з водою, а інша 

частина разом із газом надходить у систему очищення від CO2 та впливає на 

якість продукційного діоксиду вуглецю та термін експлуатації абсорбенту. У 

сепараторі при температурі 162 °С близько 68% метанолу залишається в газовій 

фазі, а при зменшенні температури до 72 °С майже 81% відсоток метанолу 

перетворюється на конденсат. Аміак і метанол, що утворюються на стадії 

конверсії, здатні до хімічної взаємодії з утворенням амінів. 

NH3 + CH3OH = CH3NH2 + H2O (5) 

CH3NH2 + CH3OH = (CH3)2NH + H2O (6) 

(CH3)2NH + CH3OH = (CH3)3N + H2O (7) 

 



 

 Рис. 4.6 - Вихід метанолу (а), амінів (б), форміатів (в) на стадії 

низькотемпературної (НТК) та середньотемпературної (СТК) конверсії CO  

 Близько 35-40% амінів, що утворюються, переходить в технологічний 

конденсат і далі в отпарную колону, решта залишається в газовій фазі і 

надходить на стадію очищення від CO2. Більшість амінів (93%) утворюється на 

стадії низькотемпературної конверсії (рис. 4.6б).  

 Мурашина кислота може утворитися при окисленні метанолу на мідь 

містять каталізаторах при температурі 180-300 °С. Інший варіант цього процесу 

– утворення метилфоміату шляхом дегідрування метанолу. 

CH3OH → HCOH → HCOOH (8) 

2CH3OH → HOCOCH3+2H2 (9) 

 Встановлено, що форміати переважно утворюються на стадії 

низькотемпературної конверсії CO%, їх вихід на цій стадії досягає 30% (рис. 

3в).  

 Водень, що отримується на стадії конверсії монооксиду вуглецю водяною 

парою містить значну кількість діоксиду вуглецю, який необхідно виділити для 

використання у виробництвах карбаміду та вуглекислоти. Одним із способів, 

які застосовують у виробництві аміаку для очищення конвертованого газу від 

діоксиду вуглецю, є абсорбція гарячим розчином на основі поташу – K2CO3. 

 Розчин «Карсол» і GV-розчин, що відрізняються застосуванням різних 

речовин як активатори абсорбції. У процесі очищення конвертованого газу від 

діоксиду вуглецю має місце абсорбція розчином поташу органічних домішок 

(метанол, аміни, форміати), що утворюються на стадії конверсії, накопичення 

механічних домішок, продуктів осмолення і т.д. Експлуатація установок 

застосовуваних розчинів поташу супроводжується інтенсивним 

піноутворенням. Причиною піноутворення можливо наявність смолистих 

продуктів термічної деструкції органічних речовин. Спінювання розчину 



призводить до зниження продуктивності агрегату, зменшення ступеня 

очищення водню від CO2, винесення частини розчину на стадію метанування. 

 Встановлено, що спінювання розчину залежить від його концентрації 

(рис. 4.7). 

 

 

 Рис. 4.7 - Залежність висоти піни (а) та часу її осідання (б) від 

концентрації К2СО3  

 Таким чином, нами розглянуто вплив температури та тривалості 

експлуатації на активність каталізаторів середньотемпературної конверсії 

монооксиду вуглецю. Встановлено, що на стадіях середньотемпературної та 

низькотемпературної конверсій монооксиду вуглецю можливе перебіг 

небажаних побічних процесів утворення аміаку, метанолу, амінів, форміатів. 

 Обговорено причини утворень домішок, склад та способи їх зменшення. 

 Встановлено вплив домішок на очищення конвертованого газу від 

діоксиду вуглецю. Показано, що з причин піноутворення є наявність продуктів 

деструкції органічних домішок. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 



5. ЕКОНОМІЧНА ЧАСТИНА 

 

 В даному розділі були розраховані капітальні та поточні витрати на 

утримання проектованого об’єкту за рік – технологічна лінія з виробництва 

морозива продуктивністю 1000 л/год, основне обладнання – промисловий 

шнековий екструдера. 

5.1 Визначення інвестицій на будівництво об’єкта І∑ або його 

модернізацію  Імод. 

Загальна розрахункова формула має вид: 

І∑ = Іоб + Ітр.-монт,     (1) 

І∑ = 50000 +7500 = 57500 грн 

де І∑ – загальна сума інвестицій на модернізацію об’єкта; Іоб – інвестиції на 

обладнання; Ітр.-монт – затрати на транспортно-монтажні работи.  

5.2.  Визначення річних експлуатаційних витрат 

Експлуатаційні витрати  включають в себе такі складові:  

 витрати на всі види енергетичних ресурсів, необхідних для здійснення 

виробничого процесу, так звана ресурсна складова Зе.н; 

 витрати на обслуговування технологічного обладнання, його огляди, 

регулювання, дрібний ремонт Зр.т.о.; 

 витрати пов’язані з оплатою праці обслуговуючого персоналу з 

відповідними нарахуваннями, Зопл.пр; 

 інші непрямі витрати, пов’язані з адмініструванням, управлінням 

підприємством, збутом продукції тощо, Знепр. 

Для расчета годовых эксплуатационных затрат необходимо представить 

исходные данные в виде табл. 5.1 или 5.2 в зависимости  от содержания самого 

проекта. 



Таблица 5.1 – Вихідні дані для розрахунків експлуатаційних витрат в 

загальному вигляді 

Найменування показників Величина 

1. Часовий обсяг виробленого продукту, В, г. 45 

2. Число годин роботи установки за рік Т год., год 1740 

3. Витрати енергоресурсів по видам, кВт*год 450 

4. Кількість працюючих, Рспис, люд. 15 

5 Середньомісячна заробітна платня, Змес, грн/чол.мес. 9500 

6. Коефіцієнт нарахування на заробітну платню, Кнач 0,37 

7. Норма річних амортизаційних відрахувань, Ан 0,2 

 

Розрахункова формула для визначення експлуатаційних затрат  Зекс  має 

вид: 

Зекс = Зе.н + Зу.е.о + Зспл.тр + Знепр    (2) 

Зекс = 14676552 + 2803,12 + 8433720 + 2530956,9 = 25644032 грн 

Витрати на первинні енергоносії (Зе.н):  

Зе.н = Зе/е + Згаз + Зпал + Зтепл.     (3) 

Так як на підприємстві в якості енергоносіїв використовують лише 

електроенергію, то формула має вид: 

Зе.н = Зе/е       (4) 

Витрати на електроенергію (Зе/е) визначаються за формулою:  

Зе/е = Nуст ∙ Tрік ∙ Sтар ∙ Кзаван (1 + ŋвтрат),    (5) 

де Nуст – встановлена потужність споживачів електроенергії, передбачених 

технологією виробництва, кВт; Tрік – річне число годин роботи установки, 

г; Sтар – дійсний тариф на електроенергію, грн/кВт.г; Кзаван – коефіцієнт 

завантаження обладнання; ŋвтрат – коефіцієнт втрат в мережі. 

 

Зе/е = 450* 1740 * 2,13* 0,8  *(1 + 0,1) = 14676552 грн 



 

Витрати на утримання та експлуатацію обладнання (Зу.е.о): 

Зу.е.о = (0,3 ÷ 0,35) Заморт.    (6) 

Зу.е.о = 0,3  * 9343,75  = 2803,12 грн 

Величина амортизаційних відрахувань (Заморт) визначається по 

рівномірному методу: розрахункова формула при цьому має вид  

Заморт = І∑ ∙ αосн ∙ ан,     (7) 

де αосн – частка основних фондів, підлягаючих амортизації (орієнтовано 

0,65÷0,7); ан – середня норма амортизаційних відрахувань для даного виду 

техніки (орієнтовано 0,20÷0,25). 

Заморт = 57500 * 0,65 *0,25 = 9343,75 грн 

Витрати на оплату праці Зопл.п включають всі витрати на оплату праці 

оперативного персоналу (основних виробничих робітників) з урахуванням 

основної, додаткової зарплати та соціальних відрахувань з цих сум, 

передбачених чинним законодавством. Розрахункова формула має вигляд: 

Зспл.п = Зосн + Здоп + Зс.с,     (8) 

Зспл.п = 5130000 + 1026000 + 2277720 =8433720 грн 

 де Зосн – основна заробітна плата обслуговуючого персоналу, яка 

розраховується прямим рахунком, якщо відома його чисельність або 

укрупнено для всіх випадків за формулою: 

Зосн = Робсл ∙ Змес  ∙ 12,     (9) 

де Робсл – чисельність обслуговуючого персоналу з урахуванням змінності; 

Змес – середньомісячна заробітна плата а аналізованому періоді, грн; 12 – 

середня тривалість робочого періоду за календарний рік в місяцях.  

Зосн = 45* 9500 * 12 = 5130000 грн 

 

Здоп – дополнительная заработная плата, которая расходуется на  оплату 

тарифных отпусков и всех прочих оплачиваемых невыходов на работу, 



предусмотренных действующим законодательством; рассчитывается по 

формуле (15). 

Здоп = (0,2 ÷ 0,25) Зосн.    (10) 

Здоп = 0,2 * 5130000 = 1026000 грн 

Відрахування на соціальні виплати Зс.с розраховується за формулою:  

Зс.с = Кнач ∙ (Зосн+ Здоп),    (11) 

де Кнач = 0,37 – законодавчо визначений коефіцієнт нарахувань на 

соціальне страхування від всіх видів заробітної платні. 

 

Зс.с = 0,37 * (5130000 + 1026000) = 2277720 грн 

 

Непрямі витрати Знепр визначаються по формулі:  

Знепр = 0,2 ÷ 0,3 ∙ (Зспл.пр + Зу.е.о).    (12) 

Знепр = 0,3 * (8433720 + 2803,12 ) = 2530956,9 грн 

5.3 Розрахунок величини і структури собівартості одиниці продукції 

Таблица 5.2 – Розрахунок структури собівартості одиниці продукції 

Найменування статті витрат Величина 
Структура 

витрат 

Енергетична складова,  3ен 14676552 57,23 

Витрати на утримання та обслуговування обладнання, 

Зу.т.о 

2803,12  0,01 

Витрати на сплату праці з нарахуваннями, Зспл.пр 8433720 31,91 

Непрямі витрати, Знепр 2530956,9  9,86 

Всього 25644032 100 % 

 

За результатами проведених розрахунків необхідно визначити структуру 

собівартості одиниці продукції виходячи з того, що за 100% приймається 



повна собівартість одиниці продукції, а всі інші складові собівартості 

розраховуються за формулою (13): 

аі = Зі/Зексп∑,     (13) 

де аі – питома вага (у частках) і-ї складової цілого числа; Зі – і-я складова 

абсолютних величин, тис. грн; Зексп∑ – сумарна величина експлуатаційних 

витрат, тис. грн.  

Сума усіх значень аі  дорівнює одиниці, тобто ∑аі = 1 або 100%. 

 

Розрахункова формула має вид: 

Сод = 3експ/Еотп,     (19) 

де Сод – собівартість продукту; Евип – кількість виробленого продукту за 

рік. 

Сод = 25644032/23000= 1115 грн/т 

Ц од = 1115*1,18 = 1315 грн/т 

Таким чином, розрахункова собівартість тони продукту показала, що ціна 

виробництва відповідає середньому рівню цін на ринку. Отже виробництво 

може існувати за такими умовами. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 



ВИСНОВКИ 

 Вивчено теоретичні основи процесу абсорбційного очищення 

конвертованого газу від діоксиду вуглецю за допомогою алканоламінами, т.ч. 

хімізм, механізм та кінетичні закономірності процесу. 

 Розглянуто застосовувані в промисловості абсорбенти на основі 

алканоламінів. Визначено, що застосовуваний на виробництві  розчин МЕА має 

ряд негативних властивостей, серед яких низька поглинальна здатність, швидка 

окислюваність на повітрі та підвищена корозійна активність, яка потребує 

введення інгібіторів до складу розчину (наприклад, п'ятиокис ванадію). 

 Проведено аналіз технології синтезу аміаку.  

 Розглянуто відходи, що утворюються в процесі синтезу, і розраховані 

нормативи їх формування. 

 З'ясовано,що стадія абсорбційної очищення конвертованого газу 

пов'язана з утворенням двох видів відходів – смоли зі стадії регенерації розчину 

МЕА, та «чистого» вуглекислого газу, що скидається в атмосферу. 

 Запропоновано спосіб модернізації стадії селективного  очищення 

конвертованого газу за допомогою алканоламінів шляхом заміни абсорбенту. 

Як поглинач двоокису вуглецю в роботі пропонується використовувати 

наступний склад: 20%(мас.) моноетанолетілендіаміну, 75% діетиленгліколю та 

5% води. 

 Результатом застосування, запропонованого в роботі поглинача на 

виробництві аміаку стане: - зниження кількості вуглекислого газу в 

конвертованому газі, а, отже, зниження кількості водню на стадію метанування; 

- зниження витрати абсорбенту на стадію очищення за рахунок підвищеної 

поглинальної здатності порівняно з розчином МЕА; 

 Підвищення терміну служби технологічного обладнання за рахунок 

зниженою корозійною активністю, зниження витрат на інгібітор корозії, 

зменшення кількості відходів виробництва за рахунок зниженої по порівняно з 

розчином МЕА реакційною здатністю, і, внаслідок чого, меншим кількість 

смоли. 

 Усе сказане вище підтверджує ефективність пропонованого способу 

модернізації 
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