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KINETYKA UTLENIANIA SIARKI W OBECNOSCI SKALY PLONNE]

»Wstep

Analiza ekonomiczna rynku siarki prowvadzona w skali Swia-
tone] wskazuje, ze w zasadzie dla przemystu pochodzenie su-
rowca siarkonego jest sprawg drugorzedng. W jakiejkolwiek
postaci siarka znajduje si¢ na rynku, czy to jako piryt, czy
jako siarka rodzima, czy tez odzyskiwana z gazow, znajduje
ona zastosowanie w przemysle Jedynie pod warunkiem gospodar-
czej oplecalnosci(1,2)-

Glownym odbiorcg siarki jest przemyst kwasu siarkonego,
ktdrego produkcja wzrosta z 34 min. ton w 1952 r. do 56 min.

ton w roku 1955, tj. Srednio o 9£ rocmie@)<. W tym samym
mniej wiecej stosunku ksztaktonvat sie w tym okresie wzrost
Swiatonej produkcji siarki typ, tablica Dk

Tablica 1 (4,5)
Swiatowa produkcja siarki (tys. ton)

Zrodto siarki 1959 r. 1960 r. <\zrost A
Siarka wydobywana metodag
Prascha 5,936 6,057 2,0
Siarka odzyskiwana z gazdw
1 surowcow naftowych 1,886 2,477 31,1
Siarka rodzima (z urdbio=>
nych rud) 1,058 1,085 2,7
Siarka z pirytow 8,298 8,669 4,5
Inne 3,25 . 3.3H4 --5P__
tacznie 20,403 21,682 6,3
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Obok pirytow gkownym Zrodkem siarki sg dotychczas zdoza
rodzime, z ktdérych jest ona wydobywana w przewazajacej ilo-
Sci metodg Hermanna Frascha (6)| niemniej jednak inne jej
zrodka zaczynaja obecnie odgrywaC coraz ponazniejsza role«
Nalezy tu wymieni¢ odzyskiwanie siarki z gazdw 1 surowcow
naftowych, zwhaszcza od chwili, gdy wielki zakdad tego typu
oparty o gaz ziemny (zawieraja,cy ok»15$ siarkowodoru) po=>
wstat w Lacq w potudnionej Francji (4,7,8).

Niedawno odkryte w okolicach Tarnobrzegu bogate pokdady
rady siarkowej, oszacowane na 120 min. ton S(9)x; postawidy
Polske w rzedzie najbogatszych krajow w siarke (7,11,12).
Jezeli wiec polska siarka bedzie mogha konkurowaé z siarkg
pochodzacg z innych zrédek, kraj nasz moghby sie sta¢ jednyn
Z najpowazniejszych producentovv tego cennego pierwiastka na
Swiecie. Z uwagi na znaczenie tych probleméw dla gospodarki
narodowej wyprobowanie wszystkich mozliwych metod wykorzy~
stania z46z krajowych dla uzyskania czystej siarki, badz
jej zuzytkowania wydaje sie calkowicie uzasadnione.

Obok uruchomionego juz w Tarmobrzegu w skali przemystom
wej, procesu flotacji rudy9 a w Toruniu procesu spalania
czystej siarki, od kilku lat prowadzone sg w kraju intensy-
wne studia ekonomiczne (13s14p15) i prace badawcze (16,17*
18,19) majace na celu wszechstronne naswietlenie tego za=
gadnienia.

Polska ruda siarkonosna jest surowcem trudnym w operowa®
niu. Weddbug najnowszych teorii stanowi ona skaly wtome po>
wstate w wyniku geologicznej przemiany - metasomatozy -
siarczanu wapniorego w weglan wapniowy (9). Wydzielana w tym
procesie siarka elementarma znajduje sig¢ w postaci drobnych
wtragcen wewngtrz weglanowej skaly plorej, a zawartosC jej
waha sie od 15 do 3/J S. Przyczyna nierownomiernego rozto-
zenia siarki w rudzie jest najprawdopodobniej z jednej stro-
ny jej migracja do innych warstw pokdadu, z drugiej z8~
wnikanie sgsiadujacych z#6z krzemianowych w pokdad siarkowy.
Potwierdzeniem tego rozumowania moze by¢ fakt, ze im mniej
siarki zawiera ruda, tym wiecej znajduje sie w niej obcych
domieszek w postaci glinokrzemiandw (tablica 2). Silne roz=
proszenie siarki w rudzie oraz stosunkowo wysoka zawartos¢

7/ Swiatowa ilos¢ zasobow siarki wedbug danych z 1955 r,, (i)
wynosida ok?700 min* ton siarki,, w tym Meksyk « 110 min.,
ton, USA - 90 min. ton§ ZSRR * 70 min* fon, Wochy &

30 min. ton, Japonia *=15 min. tong



glinokrzemianbw sprawiaja, ze prowadzony obecnie w Tarmobrzeg
gu proces flotacji nie przebiega z pozadang wydajnoscig (16),
a w koncowym etapie rafinacji powstaja znaczne ilosci odpadu
bogatego w siarke tzw. kekue

Koniecznos¢ wykorzystania tego odpadu a rownoczesnie go»
spodarcza potrzeba zastgpienia importowanych pirytéw przez
surowiec krajowy sg w rezultacie przyczyna prowadzenia prob
nad uzyskiwaniem dwtlenku siarki przez bezposrednie spale»
nie siarki w obecnosci skaky plonnej. Tego rodzaju metoda
zostata opracowana w Katedrze Technologii Wielkiego Przemy-
stu Nieorganicznego Politechniki Slgskiej® Polega ona na
spaleniu w piecu zawiesinowm rozdrobnionego surowca, ktorym
moze byC zarowno ruda siarkowa jak i kek. Uzyskane wyniki
moga by¢ wykorzystane rowniez i w przypadku zastosowania do
spalania rudy metody fluidalnej.

W pierwszych czesciach wspomnianej pracy (20,21) omowiono
mozliwoS¢ prowadzenia bezposredniego spalania rudy siarkonej
pod kgtem zwigzanych z tym strat siarki, W szczegolnosci
przestudiowano przebiegajaca w podwyzszonej temperaturze nie-
pozadang reakcje powstawania siarczanu wapniowego w wyniku
dziakania gazami siarkowmi (S02) na ghowny skdadnik zdoza
plonnego (CaC0, ). Badanie kinetyki 1 mechanizmu tej reakcji
doprowadzi4o Ho wniosku» ze decydujace znaczenie ma w tym

przypadku termiczny rozkdad weglanu wapniowego, rozpoczyna-
Jacy sie juz w temperaturze ok.700 C, tak ze omawiany proces
spalania nalezy provadzi¢ ponizej tej temperatury,, W dalszym
ciggu (22,23) wykonano préby spalania rud siarkonosnych i
keku w wielkolaboratoryjnym piecu zawiesinown™ co pozwol i4o
na okresSlenie optymalnych parametrow procesu w tej skali.

Wspomniane doswiadczenia nie dady jednak pelnego obrazu
procesu, brak jest bowiem zasadniczych wiadomoSci o przebiec
ganiu podstawowej reakcji utleniania siarki. Poznanie kine-
tyki 1 wphywu poszczegolnych parametrdw na przebieg tej re-
akcji ma nie tylko duze znaczenie teoretyczne, lecz przede
wszystkim moze daC istotne korzysci w praktyce, gdyz pozwo-
lidoby na wlasciwe konstruowanie przestrzeni reakcyjnej pie-
cow do spalania rudy. 1 to zarowno w przypadku stosowania
metody zawiesinonej jak 1 fluidalnej. Technolog zas uzyskak-
by cenne wskazdwki dotyczace prowadzenia samego procesu pro-
dukcyjnego.

Wymienione wzgledy bydy przyczyng podjecia dosSwiadczen
nad kinetyka procesu utleniania siarki w obecnosci skaly
plarej i stanowig one tres¢ niniejszej pracy.



2. Teoretyczne podstawy procesu

2*1. Teoria spalania

Z uwagi na duza szybkosC i wysokg ujemng wartosC przy-
rostu entalpii reakcje utleniania siarki zaliczy¢ nalezy po-
dobnie jak wszystkie procesy spalania do typowych reakcji
tancuchowych. Zjawiska zachodzace w ciagu tych wysoce egzo-
termicznych reakcji, polegaja na powstawaniu produktow przej
Sciowych, bogatych w energie, ktore mogg dalej kontynuowac
zaczety proces* Moga nimi by¢ aktywne atomy lub rodniki*®
zdolne do wywokania takich reakcji, w ktorych poza ostatecz-
nym produktem, powstajg znowu aktywne czgsteczki przejscio-
we. Powstaly w ten sposéb tzw. dancuch reakcji moze byc¢
przerwany dopiero wtedy, gdy aktywna drobina ulegnie dezak-
tywacji. co (poza szczegOlnymi przypadkami wypromieniowania
energii) moze nastapi¢ jedynie wtedy, gdy znajduje sie ja-
kas obca czasteczka, np. powierzchnia fazy stalej, ktéra od-
bierze nadmiar energii.

PrawiddowosSci stosujace sie do reakcji fancuchowych
stuszne dla_jednorodnych mieszanin gazowych moga byC z pew-
nym przyblizeniem brane pod uwage rowniez i przy spalaniu
substancji ciekdych oraz stalych, poniewaz ostatecznemu spa-
leniu ulegajg zasadniczo produkty gazowe tworzace sie dzie-
ki odparowaniu lub zgazowaniu paliva. W ostatnio wspomia-
nym przypadku zdarza sie jednak czesto, ze powolny przebieg
procesu dyfuzyjnego ogranicza szybkoSC reakcji chemicznej.
£5 ——————-

Wolne rodniki zostady wykryte w reakcjach gazowych przy

pomocy badan spektroskopowych. Powstawanie tych zwigzkéw

Jest coraz czesciej podawane jako wyjasnienie mechanizmu

wielu reakcji np. wszystkich procesow katalitycznych, a

nawet niektorych reakcji uwazanych dotychczas za jono-

we (26)-



Spontaniczne spalanie jest nastgpstwem szczegbolnie sals»
kiej reakcji egzotermicznej, zwanej wybuchemo Do niedawna za
Jedyng przyczyne wybuchu uvazano gwadtowne spietrzenie wy-
dzielonego ciepla reakcji, nowsze teorie przeciwstawidy te-
orii "wybuchu cieplnegoll teorie "Wwybuchu daricuchonego™ spo-
wodowanego rozgadezieniem dancucha regkcji,, Teoria ta dala
duze korzysci w badaniu kinetyki reakcji spalania, pozwolida
np. na ilosSciowe powigzanie temperatury zaplonieniax) i ener—
gii aktywacji tego procesu (2?2)®

NE . b . Tz 6))

gdzie
Tz - temp. zaplonienia wyrazona w °K

b - staly wspdlczynnik (Wynoszacy ok 30 cal/mol).

Zapoczgtkovanie spontanicznego procesu spalania jest zja-
wiskiem bardzo zozonym* Okres, podczas ktorego zachodzag
wstepne przemiany chemiczne, a temperatura mieszanki palnej
osigga temperature zaplonienia nazywa sie czasem indukcji,
albo opdznieniem

Czas Indukcji chemicznej jest tym dhuzszy im nizsza jest
temperatura mieszanki palneys, a w temperaturze zaptonu jest
on nieskonczenie wielkig (rys.1) w danej temperaturze jest
on odwrotnie proporcjonalny do szybkosci reakcji i wyraza
sie wzorem podobnym do rownania Arrheniusag

zVﬂC*e 1»986eT @)
gdzie
b - czas Indukcji
C 1 g - wartosci stale
e - zasada logarytmu naturalnego.

X) »Temperatura zaplonu' - najnizsza temperatura, w ktorej
moze nastgpi¢ zaplon.
""Temperatura zaptonienia (samozaptonu)'» temperatura,
wywotujaca eksplozje (wybuch)™



Od chemicznego czasu indukcji nalezy odrézni¢ termiczne
opdznienie zaptonu, podczas ktorego nastepuje ogrzanie pa»
liva oraz opdznienie mechaniczne zaptonu potrzebne do utwo-
rzenia palnej zawiesiny w powietrzu @Q5).

Proces spontanicznego palenia przebiega z mniejsza lub
wiekszg szybkoscig w zaleznosci od rozwiniecia fancucha*
Przy umiarkowanych szybkosciach rozchodzenia sig plonuenla
(kilkanascie m/sek) wystepuje zjawisko tzw. deflagraql
przy wuekszych szybkosciach (kilka knw/sek) zjawisko * ‘deto-
nacji'.

Procesowi spalania na ogol towarzyszy plomier# jesli je-
dnak_substraty reakcji prowadzi sie przez rozgrzane wypet-
nienie ceramiczne, wystepuje wowczas spalanie bezptomienio-
we, przebiegajace na powierzchni wypelnienia. Spalanie bez-
plomienia/ve mozna w pewnej mierze przyrownaC do reakcji
kontaktowych.

2.2. Reako.ie utleniania siarki

Reakcja spalania siarki jest procesem bardzo skompliko-
wanynu Szczegolne wAasciwosci tego pierwiastka jak zdolnosé
do tworzenia czgsteczek o réznej liczbie atombw, roznoro-
dnos¢ form alotropowych, duze zmiany w wlasciwosciach fi-
zycznych zaleznych od temperatury wphywajg na okres induk-
Cji procesu i _jego przebieg (28). Jak wynika z wykgesu
(rys.2) (7) siarka dopiero powzej temperatury 750cC wyste—
puje w postaci dvmatancwejs w temperaturze zas 500 -600 C
Srednia liczba atombw w jej czasteczce jest wieksza od 5-Ciu,
przewazaja wiec czasteczki SzeScioatomowe.

Juz z tego przykdadu wnika, ze reakcja spalania siarki
nie moze przebiegaC¢ wedhug przyjetego rownania

S + 02 « so2

lecz jest znacznie bardziej zozona.

W zaleznosci od parametréw temperatury 1 cisnienia tlenu
1 od innych warunkéw zewnetrznych, zmieniaja sie zarowo
mechanizm jak 1 rzad reakcji, a takze i1 skdad otrzymywanych
produktow (29,30). Utlenianie siarki przebiega w roznych

warunkach w sposob réznyg mogg przy nim wystepowaC jedno-
czesnie 1 zjawiska Swietlne w temp. 50-150 C przy utlenia-



niu pod zmniejszonym cisnieniem pojawia sie luminescencja, w
temperaturze zas 160°«260 C (tenp. zaphonu) 1 pod cisnieniem
normalnym wystepuje niekiedy tzw, spalanie '‘zinnoplomienione™",
charakteryzujace sie bardzo makg predkoscia reakcji, wresz-
cie powzej temperatury zaptonu spalanie przebiega juz nor=
malnie w wysokiej temperaturze.

W przeciwienstwie do reakcji charakteryzujacych sie poja~
wieniem luminescencji lub plomienia, w pewnych warunkach
moze wystapiC bezplomieniowe utlenianie siarki$w tym przy-
padku jest to reakcja wielofazowa przebiegajaca badz na po-
wierzchni siarki badz na Scianach reaktora.

Wszystkie z tego zakresu podawane w Irteraturze badania
(31*38) maja raczej charakter teoretycay,, prowadzone bydy
bowiem na ogot w stosunkoao niskich temperaturach i nie od-
swierCiadlaly w sposob dostateczny warunkow przemystomych.

Najlepiej poznano reakcje niskocisnienione (31~35) wy-
stepujace pod cisnieniem tlenu 0,6=170 mm Hg i w temperatu-
rze 55 -150°C. W podanych warunkach utlenianie siarki prze-
biega ¥aricuchowo. Towarzyszy mu powstawanie rodnikow 0, O™
i SO (36), przerwanie zas H¥ancucha nastepuje w wyniku zda-
rzen aktywnych rodnikéw z czasteczkami SO2 - zjawisko to
thumaczy hamujace dziakanie produktow reakcji na przebieg
procesu utleniania.

Pozniejsze prace (37,33) wkazaly, ze istnieje duze podo-
bienstwo opisanego przebiegu reakcji pod niskim cisnieniem
i normalnego plomieniowego spalania par siarki pod cisnie-
niem atmosferycznym 4v przeciwienstwie do zimnego spalania
I spalania povvierzchniovvego’\ W oparciu o to podobienstwo
mozna wnosiC, ze spalanie siarki w wysokich temperaturach
jest rowniez reaqu dancuchowg. W ciggu bezplomieniownego
spalania aktywne rodniki mogg by¢ adsorbowane na powierz?
chni ciekllej siarki lub tez na Scianach pieca moze to ogra-
niczaC¢ rowniez szybkos¢ reakcji dancuchowej .

Powzej 400°C szybkoSC reakcji spalania znacznie wzrasta
@0) niezaleznie od tego czy przebiega ona na powierzchni,
czy tez w fazie gazowej.

W Swietle przytoczonych réznic w przebiegach tej reakcji,
staje sie bardziej zrozumiada niezgodnosS¢ niektorych infor-
macji literaturonych z zakresu utleniania siarki. Dotyczy
to szczegdlnie wplkywu cisnienia czastkowego tlenu, a tym sa-
mym rzedu reakcji - wedbug niektorych autorow zeronego, we-
dhug innych pierwszego lub nawet wyzszego. Podobne roz-
bieznosci obserwuje sie w przytoczonych wartosciach energii
aktywacji od ok.25 do 45 tys. cal/mol ().



Bardzo mato spotyka sie badan spalania siarki w procesie
technologiczny™ mimo ze d«,30;3 Swiatowej produkcji kwasu
siarkonego opiera sie na przerobce siarki elementamej, tu
zaznacza sie brak wyczerpujacych informacji literaturonych
na temat jej szybkosci parowania i spalania, zasiegu plo-
mienia, skdadu I temperatury gazow, wphmu mieszania oraz
wplhywu temperatury Scian pieca (29)°

Do najciekawszych nalezg doswiadczenia Johnstona 1 jego
wspétpracomikdw (39,40 ), w ktorych badali oni szybkoSC pa-
ronania kropelek siarki rozpylanej przy pomocy dyszy (temp.
175 7195°), okreslili tez dhugosC plomienia 1 spramnosC pal-
nika. Wedhug tych autoréw o szybkosci procesu spalania de»
cyduje predkos¢ parowania siarki oraz dyfuzja tlenu, ktore
to pararetry z kolei zalezne sg od wielkosci kropelek»

‘éf (#53=0,174 Tg) . 10-8 G)

O - czas parowania - sek
d - Srednica kropelek S - mikrony
TS - temperatura gazéw praz. °K (1250°~1750°).

Powstajacy dwutlenek siarki opoznia szybkosC reakcji,
powyzej stez» 19% S02 catkowite spalenia siarki staje sue
niemozlive.

Hamujacy wplyw dawutlenku siarki zauwazyli romniez Szew-
czenko (41) ktory spalak siarke zanieczyszczong bituminami
a_takze Inni badacze (42,43) przy spalaniu pirytow. Weddug
nich optymalne w warun ch technologlcznych stezenie SO2 w
gazie wynosi ok013/S.

Z polskich autorow ciekawg prace wykonat W.Kowalski (4%
przeprowadzajac poromnawcze pomiary szybkosci parowania i

lania cieklej siarki w strumieniu przephywajacego gazu.
Okreslit on czas spalania cieklej siarki 1zej tenp.
400°) jako funkcje temperatury, stezenia tlenu, natezenia
przephywu gazu i1 wielkosci powierzchni ciekdej siarki.

Z badan tych wnika, ze ponizej temperatury wrzenia szyb-
koS¢ utleniania siarki jest okolo trzykrotnie wieksza od
szybkosci jej parowania® zas obszar kinetyczny reakcji lezy
ponizej temperatury 220 C, a powzej tej temperatury o jej
szybkosci decyduja procesy dyfuzyjne. Energia aktywacji pro-
cesu jest bardzo niska, wynosi baeen 487752 cal/mol.

Kinetyka procesu spalania siarki w obecnosci skaly plon-
nej nie byda dotad
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3. Czes¢ doswiadczalna

3.1. Aparatura

Korzysci, jakie daje metoda fluidalna, jak rowniez spala-
nie w Zawiesinie, przy prazeniu suroncow siarkowch, sg sze-
roko omawiane w literaturze fachonej (@5~50)g bydy one bar-
dziej szczegbtowo przedyskutowane w poprzedniej czesci ni-
niejszej pracy (2;. Metoda ta zostali rowniez zastosowana
w opracovanym w Katedrze Technologii Wielkiego Przemystu
Nieorganicznego procesie spalania siarki w obecnosci zloza,
w dallszym za$ ciagu do badan nad Kinetyka tego procesu.

Doswiadczenia przeprovadzono w aparaturze, przedstawionej
na rys.3* zblizonej do opisanego poprzednio urzadzenia do
spalania rudy. Skdada sie ora z elektrycznie ogrzewanego,
pionovego reaktora a zaopatrzonego w ''Slimakowy podajnik
rudy b 1 cyklon c. Powietrze thoczone dnuchawg d wpro-
wadzone jest od gory do przestrzeni nad Slimakiem. Gazy
siarkone zas, uchodzg poprzez cyklon c¢ do atmosfery.

Na calej wysokosci pieca 1 wzdhuz przewodu odlotowego
umieszczono punkty pomiaru temperatury 1-8 oraz punkty po-
boru probek gazu 2a-5a i 8a.

Poza zwiekszong iloscig punktow pomiarowych reszta apara—»
tury tylko nieznacznie rézni sie od poprzednio opisanej, a
sposob prowadzenia pomiaru jest podobry.

3.2. Probki rudy

Z uwagi na to, ze w poprzednich dosSwiadczeniach (22) zba-
dano juz viphw jaki na przebieg spalania wwiera zmienna za-
wartosC siarki w rudzie i skiad skaly plonnej, a takze w ce-
lu weliminowania wplhywu tych paranetron™ w obecnej serii po-
miarow, wybrano tylko jedng typowg probke rudy siarkonej i
dwie probki keku.



Analize chemiczng badanych probek wykonano metodami kon-
wencjonalnymi  (51),, wniki zestawiono w tabliGy 2»

Tablica 2
Skdad chemiczny prébek rudy i keku
Probka R-20 K-41 K-38
Zavartos¢ S w rudzie 20,12 41,8 38,6
Skkad skaty plonnej
CaCon 84,95 83,85 90,44
Caso4 3,57 3,79 3,06
MgC03 2,42 1,76 0,65
Si02 5,72 3,08 2,29
Pa2°3 1,31 1,09 1,33
ALA 1,30 1,14 2,01
nie oznaczone . . 0.22
Razem 100,00 100,00 100,00

Szczegolng uvage zwrécono na sposéb przygotowania rownos
miermego dadunku dla wszystkich pomiaréw oraz na odpowie-
dnig metode rozdrabniania.

Z uwwagi na to, ze problem mielenia calkowicie wysuszonej
rudy budzi stuszne zastrzezenia zarGwo z powodu znacznej
wybuchowosci pydu siarki w powietrzu, jak I wysokiego kosz-
tu tej operacji, przeprowadzono wspolnie z Instytutem Meta-
li Niezelaznych w Gliwicach badania nad bezpiecznym miele-
niem wysuszonych prébek rudy i keku (B2)] ponadto zas wyko-
nano proby spalania surowcow o znacznie grubszym anizeli
miado to miejsce poprzednio uziamieniu* Przeprowadzone do-
Swiadczenia dady pozytywne wyniki* Okazado sie, ze przy za-
stosowaniu przephywu przez mbyn kulowy powietrza, ktore
chltodzido mbyn 1 w sposéb ciggly wnosido z niego najdro-
bniejsze frakcje, nie zauwwazono zadnych wybuchdw pydu siar-
konvego. Najlepsze jednak wyniki uzyskano przy zastosowaniu



opracowanej w Instytucie Metali Niezelaznych metody tzw.
samoomielania 1*

Prébki stosowane do badania Kinetyki pochodzg wAasnie z
tych dwéch proceséw - K-38 z procesu mielenia w strumieniu
povietrza, zas probki R-20 i K-41 z procesu samoomielania.

3.3. Sposdb prowadzenia i kontrola pomiardw

Proces spalania prowadzony byt w sposob ciggly. Reakcja
przebiegata izobarycznie w strumieniu plyngcego gazu podo-
bnie jak to ma miejsce w typowych cigghych metodach produk-
cyjnych. Po krotkim czasie rozruchu, ustalat sie w ukladzie
pewien stan stacjonarmy, charakteryzu;a,cy sie tym, ze w kaz-
dym miejscu ukdadu skkad mieszaniny reagujacej jest nie-
zmienny w czasie, zalezy natomiast od odleglosci okreslone-
go miejsca od wlotu substratéw do reaktora. Czas trwania re-
akcji w tych warunkach odpowiada okresowi przepiywu reagen-
tow przez przestrzen reakcyjng (53).

Kontrole pomiardw provadzono w oparciu 0 powyzszg zasade.
W punktach réwnomiemie rozmieszczonych na réznych poziomach
reaktora, pobierano przez wmontowane rurki ceramiczne w Spo-
sob ciggly probki gazu do analizy na zawartos¢ SO2 . V/ tych
samych punktach, przy pomocy termopar Ni~NiCr 1 temmoreje-
stratora dokonywano ciaglego pomiaru temperatury. Jednocze-
S$nie rotametrem e 1 manometrem f_ mierzono objetosSC prze-
phywajacego gazu- ) ) )

Analize gazu wykonano metodami korwencjonalnymi (Bl/.
Otrzymane wyniki postuzydy potem do obliczenia stopnia prze-
miany siarki na SO2.

Z uwagi na to, ze w niektérych przypadkach analiza che-
miczna nie mogha by¢ stosowana (co zostanie wyjasnione w
punktach 3.4.3 i 3.4.4) jak rowniez w celu sprawdzenia stusz-
nosci wynikéw otrzymanych na drodze chemicznej, postuzono
sie jeszcze drugg metodg kontrolng, opartg na pomiarach ka-
lorymetrycznych.

Metody kalorymetryozne, cho¢ mado znane bywaja jednak
niekiedy stosowane do badania kinetyki reakcji, przebiega-
jJacych z wydzieleniem duzych ilosci ciepla. Droge takg wy-
brak i opracowat tazniewski (54), stosowali jg rowniez inni
autorzy do badania kinetyki reakcji przebiegajacych w roz-
tworach (65»56).

bn Zbawi kul, a iony j ie brya-
SR P hnsate . "YPeArY debie bry



Zasada metody “est bardzo prosta, oplera sie ona na zna-
nym prav/ie Newton'a

- - 3f® O

gloszacym, ze temperatura ciala zanurzonego w cieczy izoter-
micznej zmierza asymptotycznie do temperatury cieczy weddug

rownania
f() =1fQ .e~P
gdzie
() - réznica temperatur ciaka i cieczy
T - réznica temperatur ciala i cieczy na poczatku

gdy t=0
P - stala oziebiania, ktora moze byC¢ dla danego kalo-
rymetru wyznaczona doSwiadczalniej
Jesli zanurzone cialo jest stakjn Zrodiem ciepla, to \O-
wnanie (&) przybiera postac;

a po scatkowaniu

t
g(®t) » () +/3 f () dt + G)
o 0

gdzie funkcja g(t) ujmuje wpkyw wydzielonego w ukkadzie
ciepla na réznice temperatur ciada i1 Ci

Pomiar polega na wyznaczeniu wspolczynnlle ABw "Slepym'
biegu kalorymetru oraz f(t) w biegu wlasciwm} z tych
dwoch wielkosci oblicza sie nastepnie réznice temperatur
s(®, w czasie t dla badanej reakcji egzotermicznej.
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W przypadku omawianego procesu, za ciecz i1zotermiczng
mozna z pewnym przyblizeniem przyjaC powietrze otaczajace
piecc

Obliczenie ciepla reakcji, z uwagl na stacjonammy prze<=
bieg procesu, przeprowadzono nieco Inaczej niz to zostato
opisane wyzej,, a mianowicie reaktcr podzielono wedhug punk=
téw pomiarowych na cztery strefy (rySo3) i dla kazdej z nich
osobno wykonywano bilans cieplny.

Pozycje bilansu bydy nastepujgce 2

przychéd ciepla
cieplo oddane z pojemnosci cieplnej

reaktora Qpoj
ciepto reakcji

rozchod ciepla
straty ciepla do otoczenia Qstr -~
cieplo uniesione przezgaz Qg
cieplo uniesione przezzioze Qz

stad dla danej strefy cieplo reakcji obliczano z wzoru

-4H - w = ®)

Bilans wykonywano w oparciu o zmierzone temperatury ga-
zbw 1 wnetrza pieca, osobno dia Kazdego cyklu termorejestra-
tora, trwajacego dwie minuty. Przykdad rozwigzania podany
Jjest w zakgczniku nr 1.

Stopien przemiany X obliczano nastepnie z wzoru

"’A H 0 )
_jht,s 100% (@)
gdzie
AR = cieplo wydzielone w procesie w wyniku reakcji che®
micznej kecal
S - ilosC siarki spalona w reaktorze w ciggu 2 min g/2 min



JHT - teoretyczny przyrost entalpii w czasie reakcji
+ 02 = S02> ktdrego obliczone wartosci zesta-

wiono w tablicy ).

Tablica 3
Wartosci dla reakcji Nt 802

t °c 300  400- 500 600 700 800 900 1000

T °K 573 673 773 673 973 1073 1173 1273
NHT

2,236 2251 2,265 2,280 2j296 2,313 2,332 2,355
kcal/g

Straty ciepta do otoczenia oraz ciepfo oddawane z pojem-
nosci cieplnej pieca okresSlono doswiadczalnie.

W celu wyznaczenia strat cieplnych do otoczenia (g str),
reaktor nagrzano przy pomocy pradu elektrycznego do okreslo-
nej temperatury t, nastepnie za$ mierzono czas swobodnego
stygniecia do temperatury t2« Operacje te powtarzano kilka-
krotnie. 110S¢ zuzytej energii elektrycznej na jeden cykl
nagrzewania 1 stygniecia odpowiadana stratom ciepla do oto-
czenia dla badanego okresu czasu 1 przedziatu temperatur

w

Kui cos @ -1 =JTostrdr + 37X Qstrdr ®
0 fi
gdzie rownowaznik K » 0,239 cal/wat sek
- okres nagrzewania pieca
z2 * okres chlodzenia pieca
I, U - natezenie pradu 1 napiecie
Qgtr - straty cieplne do otoczenia

f g uw’gi na niskg temperature zewnetrznych Scian pieca
(30 40 c) pominieto straty przez pronieniovanie, a w tym
przypadku zaleznoS¢ strat ciepla od temperatury ciala jest
zaleznoscig liniowg (przenoszenie i korwekcja).



Uzyskana po wykonaniu obliczeri, zaleznoSC strat ciepla
@ J od temperatury wewnetrznej pieca (tQ) przedstawiona
jest na wykresie rys.4»

Cieplo oddane z pojemnosci cieplnej reaktora (QpO™)
znaczono w Slepym biegu pomiaru. W tym celu reaktor nagrza-
no do temperatury takiej samej jak przed kazdym normalnym
pomiarem (700°c) nastepnie zas. jak awkle, przepuszczano z
kompresora powietrze (20 I/min) nie doprowadzajac jednak ru-
dy siarkonej, jednoczesnie mierzac czas przephywu, tempera-
ture 1 objetosSC powietrza.

Cieplo oddane przez reaktor () -) w tym przypadku réwna-
40 sie sumie strat do otoczenia (QsY) 1 ciepla uniesionego
przez powietrze (Q&)

oo 5. Ostr *
Przyjmujac nastepnie, ze ilosC ciepla oddanego przez

piec (g ,) jest wprost proporcjonalna do réznicy Sredniej
temperatury pieca (Ip ©) i gazu (g gr)

<&j a oc(tp ar ~ tg Sr)

przedstawiono te zaleznoS¢ w postaci wykresow oddzielnie
dla kazdej strefy reaktora (rys.5)*

Podane na wykresie (rys.5) wartosci sg shuszne dla zato-
zonej szybkosci gazu 90 I/ming dla innych szybkosci wprowa-
dzono przelicznik wnikajacy z wzoru Schack a (57)

411 -bl 9

cCy cc2 - wspdlczynniki przenikania ciepla
w , W* - natezenie przephywu gazu.
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Wykresy ryso4 i 5 przedstawiajg wartosci eksperymental*
ne, prawndzive wydacznie dla danej aparatury i okreslonych
dodwiadczeniem warunkow procesu.

3.4. Parametry zmienne
OkreSlenie szybkosci reakcji wykonano w warunkach przys»

Jjetych w poprzedniej czesci pracy (22) jako optymalnych
(tablica 4)0

Tablica 4
Optymalne parametry procesu
Rozdrobnienie materiatu ponizej 0,1 un
Temperatura gazéw 500°-600°C
Natezenie przephywu gazdw powyzej 0,7 m/sek
Stezenie gazow siarkowych 7=12% SO?

Z uwagil na to, ze podczas spalania siarki w powietrzu
istnieje Sciste powigzanie miedzy stezeniem reagentdw
(802 + 02 » 21%) ktore okresla z koleil tempa?,ture gazu, do-
wolne zmienianie wszystkich parametrow, dla wyznaczenia ich
wplywu na przebieg procesu, jest w duzym stopniu ograniczone.
Na Wykre3|e rys.6 naniesiono wartosci temperatury i skia-
du gazéw siarkowych dla réznych nadmiaréw powietrza obli»
czone przy zalozeniu, ze spala sie surowiec zawierajacy 30%
siarki, a straty cieplne wynoszg 20%. Podobne wyniki otrzy-
mane w warunkach doswiadczalnych zestawiono w tablicy 5 i
na wykresie rys.7»



Tablica 5

Skdad 1 temperatura gazéw siarkowych dla réznych nadmiaréow
powietrza (dane doSwiadczalne przy spalaniu keku o zawartosci
38,6% 3 1 granulacji ponizej 0,1 mm)

Nadmiar powietrza Temperatura Zawartos¢ S0o
gazow

A W C W %

3,12 420 6,57

2,96 473 7,00

2,86 500 7,33

2,64 528 8,03

1,88 578 11,30

1,56 600 13,30
Opisane ponizej doswiadczenia prowadzono w taki sposob,

aby w miare mozliwosci, przy zmianach jednego parametru za-
chowaC statosc pozostalydlo Z uwvagi na technologiczny cha-
rakter pracy, wprowadzono jako parametry zmienne tylko te
wartosci, ktore mogg mieC istotne znaczenie w praktyceg z
tego powodu nie zmieniano np,, poczatkovego stezenia tlenu,
poniewaz w poprzednich pracach (20-22) okazato sie, ze wzbo-
gacanie w tlen powietrza powoduje duze straty siarki, z
utworzeniem CaS0., zmiejszenie zas zawartosci O™ nie wydaje
sie celone, prowadzidoby bowiem do rozcienczenia gazow siar-
kowych azotem.

Stopien przereagowania siarki na dwtlenek siarki, obli-
czony na podstawie analizy gazu oraz wynikéw bilansu ciepl-
nego, Wyrazano jako stosunek

mole SO

« —¥"" "e 100N
mole “ealdk

3.4.1. Zmiemna, granulacja

W wezesniej prowadzonych dosSwiadczeniach (22) jako naj-
odpowiedniejsza do spalania w zawiesinie przyjeto granula-
cje ponizej 0,1 mm. Wprawdzie tak przygotowany materiat po-
siadat bardzo rozwinietg powierzchnie, lecz jednocze$nie od-
znaczat sie on duzg zdolnoscig do zbrylania co utrudniato



rownomieme zasilanie pieca* Rrzy uzyciu tak drobno zmiele-
nego surowca do procesu technologicznego nalezy sie ponadto
spodziewaC znacznego zapylenia gazow odlotomych, oraz wyso~
kiego kosztu mielenia rudy*

Trudnosci powyzsze moghyby by¢ czesciowo ominiete przez
spalanie grubszych czastek rudy pod warunkiem* ze szybkosE
procesu mimo to bydaby dostatecznie duza.

Badania wphywu granulacji na Kinetyke omawianego prooesu
przepronvadzono na préobkach rudy (R=20} 1 keku (K-41) otrzy=
manych w wyniku samoomielenia*

W tablicy 6 zestawiono ski#ad granulometryczny probek*
Obok kazdej klasy ziamowej podano rowniez zawartosC siarki
elerentamej, okazalo sie bowiem, ze w wyniku mielenia rudy
nastapito czesciowe wzbogacenie w siarke frakcji drobnieje

Tablica 6
Sk#ad granulometryczny probek rudy R=20 i1 keku K-41
Klasa Ruda R-20 Kek K41
Z'W udziak zavartos¢  .udziak zawartosé
% S % % S %
ponizej 0,1 19,46 23,82 54,33 41,80
0,2-0,1 5,32 20,34 11,54 41,80
0,5-0,2 22,30 18,63 11,37 41,80
0,75-0*5 9,53 19,8? 2,72 41,80
1,0-0,75 1,99 19,75 0,85 41,80
2,0-1,0 41,40 18,32 19,19 41,80*

Zjawiska tego nie zaobserwowano przy mieleniu keku, ktory
Jak wskazujg analizy, jest materiadem catkowicie jednorodnynt™

Prébki do spalan o roznej wielkosci czgstek otrzymano
przez rozfrakcjonowanie miewa na odpowiednich sitad®

Doswiadczenia prowvadzono osobno dla poszczegolnych klas
ziamowych, ponadto jedng probe spalania wykonano dla miewa
tjo mieszaniny o skladzie Srednim.

Stopien przemiany siarki w kazdej strefie reaktora, obli-
czony dla poszczegolnych granulacji w sposob opisany wyzej
zestawiono w tablicach 7 (dla rudy) 1 8 ;dla keku).



Tablica 7

Zaleznos¢ stopnia przemiany od granulacji
(spalanie rudy o zawartosci 20,12% s)
Parametry stale;

N»ok.2,8 waD S02 = ok.7,9%] tenp. = ok.500°C
Klasa Stopien przemiany w % ﬁ;mgjz:
zuamr]r]\a/va strefa 1 strefa 2 strefa 3 strefa 4 nosC pro-
cesu w »
ponizej 0,1 30,0 2,1 53,0 61,0 86,9
0,1-0,2 37,0 50,6 60,6 71,0 2.1
0,2-0,5 34,8 45,6 55,2 63,s 0,7
0,5-0,7 24,4 44,4 50,5 57,5 85,2
0,7-1,0 10,0 24,0 42.0 53,0 83,5
1,0-2,0 7.4 15,3 24,6 33,8 76,6
mieszanina 25,4 35,4 42,0 55,7 83,3
Tablica 8

ZaleznoSC stopnia przemiany od granulacji
(spalanie keku o zawartosci 41,8% s)
Parametry stale;

A= Ok-2,8;|. w. D ~‘n’in 0 5« ok.7,9%* temp. « 0k.500°C

Klasa Stopien przemiany w % ._. Sumarycz

ziamowa na wydaj-

o strefa 1 strefa 2 strefa 3 strefa 4 nosC pro-

cesu w %

ponizej 0,1 33,7 48,1 59,3 69,1 89,2
0,1-0,2 30,3 42,9 52,0 60,2 a,1
0,2-0,5 30,0 40,0 48,6 4,3 A,3
0,5-0,7 8,6 24,2 43,6 504 89.3
1,0-2,0 1,8 5,5 10,2 18,6 77,0
mieszanina 29,6 47,5 56,6 65,0 89,0

Obserwujac proces spalania poczyniono nastepujace spostrze-
zenig. Klasy ziamowe posrednie co do wielkosci (0,1-0,7 mm)
zaréwno rudy jak i keku nie zbrylaly sie i nie tworzyly za-
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wisow, wypadki zas w catosci zostawaly zatrzymane przez cy-
klon; materiat ten spalat sie szczegolnie dobrze, na co mie-
dzy innymi wskazuje najwyzsza wydajnosC procesu oraz niska,
nie przekraczajaca 9, zawartos¢ CaS0. w wypatkach. Inte-
resujace bydo prawie bezptomienione spalanie sie tych frak-
cji, zaobserwowane w ostatniej strefie reaktora, podczas
gdy przy spalaniu innych klas ziarmowch wystepowad tu wy-
razny blekitny plomien.

Spalanie frakcji grubszych od 0*J mm charakteryzowado
sie duzym opdznieniem zaptonu 1 przebiegato w przewazajacej
czesci dopiero w przestrzeni poza piecenm,

3.4.2. Zmiany natezenia przephywu

Poprzednio (22) zauwwazono, ze ze zpliiejszeniem natezenia
przeptiywu powietrza (ponizej 0,6 m/sek) zmniejsza sie wy-
raznie wydajnos¢ procesu™ co z koleil wskazuje na powolniej-
szy przebieg reakcji. Z uwagi na znaczenie tej zaleznosci
dla okreslania obszaru kinetycznego wzglednie dyfuzyjnego
procesu, przeprowadzono serie pomiaréw przy réznych nateze-
niach przephywu. Jednoczesnie zmniejszano 1los¢ wprowadza-
nego surowca siarkowego, tak by stezenie SO wynosido
oko7,0-7,5%. W tych warunkach ¥adunek rudy przebywat znacz-
nie dluzej w przestrzeni resktora,,

W tablicy 9 zestawiono wyniki pomlar8vv obliczone w taki

sam sposob jak przy badaniu wplhywu granullacji .

Tablica 9

Stopien przemiany przy réznych natezeniach przephywu
Parametry stales

A = 0k.2,8 S02 » oke7,5>} temp. = ok.500°C} gran.ponizej

0.1 m
- . Sumarycz-
Szybkosc Stopien przemiany w % -
Probka ““Cozi strefa strefa strefa strefa D2 Woai-
I/min 1 2 3 4  NOSC pro-
cesu h
K-41 56.5 25,0 34,7 43,5 0.9 84,3
K-41 81.5 28,5 42,5 52,4 60,0 90,0
K-41 90,0 33,3 45,9 54.3 61.9 93.0
K41 93,3 34,8 48,3 57.4 64,7 90.0
x) Wypadki po spaleniu frakcji drobniejszych od 0,1 mm za-

wieraty ok,,8% CaSo™ (2).



3*4*3. Zmiany temperatury

W ciggu pomiaru temperatura reaktora, nagrzanego uprzednio
nieco wyzej anizeli to wnikato z warunkéw procesu (tabl.5?
rys.7), obnizaka sie powoli (przedstawiono to na wykresie
rys.8)} jednoczesnie zaobserwowano staly spadek stopnia prze-
miany. Z uwagi na staqonamy charakter procesu mozna wiec
przyjac, ze przy rownomiemym zasilaniu pieca siarkg, steze-
nie S02 we wszystkich punktach przestrzeni reakcyjnej pozo-
staje prawie niezmiennej w tym wiec przypadku zmiejszenie
stopnia przereagowania siarki nalezy przypisaC spadkowi tem-
peratury astygajacego pieca 1 mozna je wykorzystacC do okresle-
nia tej zaleznosci.

Pomiar oparto na bilansie cieplnym, ktdéry sporzadzano dla
bardzo krétkich okresdw przebiegu doswiadczenia, osobno dla
kazdej strefy reaktora. Prowadzenie w tych warunkach kontroli
metoda chemiczng bydoby niemozliwe, ii tablicy (10), obok
temperatur poszczegblnych stref reaktora, zestawiono warto-
&ci stopnia przemiany (obliczone przy pomocy wzoru (7) na
podstawie bilansu cieplnego zakgczonego do niniejszej pracy)
uzyskane podczas spalania keku do stezenia 7,33% S0,,, zasS w
tablicy (11) analogiczne wartosci dla stezenia 10,0% SOg.

Tablica 10

ZaleznoSC stopnia przemiany od temperatury
(spalanie keku o zawart. S = 38,6%)
P&rametry stale;

N=o0k.2,8 wun ok.0 Nlr£} SOg = 7,33} granul.ponizej 0,1 mm

Czas trwa- Tenp.

1eR I 0
nia pomia- gazow Stopien prZRmiany %

ru min oC strefa 1 strefa 2 strefa 3 strefa 4

4 550 35,97 51,98 64,63 76,43
12 530 33,96 49,10 60,90 70,94
20 510 31,70 45,72 56,50 66,25
28 500 30,51 44,00 54,20 63,27
36 490 28,87 41,82 51,70 60,22
44 480 27,83 40,32 50,00 58,35
52 470 26,82 38,85 48,25 56,34



Tablica 11

ZaleznoS¢ stopnia przemiany X al temperatury
(spalanie keku o zawart. 38,6% S)
Parametry stalej

A « 0k.2,08 w s 0k«90 S02 k 10,05 granul .ponizej 0,1mm

Czas trwa- Temp. o i
nia pomia- gazow Stopien przemiany %

ru min oC strefal strefa 2 strefa3 strefa4

4 550 30,55 44,01 54,29 64,10
12 538 29,28 42,38 52,19 61,05
20 527 28,53 41,53 51,01 59,51
28 510 26.30 38,20 , 48.05 55528
36 504 25,77 37,50 46,14 53,53

3.4.4. Zmiany stezenia SCL

Zmiany stezenia SO0 w gazach siarkowych zwigzane sg bez-
posSrednio ze zmianami“temperatury reakcji (rys.6,7). Dla
wyeliminowania tej zaleznosci zastosowano dwutlenek siarki,
pochodzacy z innego zrodka, a w celu zachowania warunkow
zblizonych do panujacych w procesie technologicznym, do re-
aktora poza dwtlenkiem siarki 1 powietrzem wprowadzano od-
powiednig 110S¢C azotu utrzymujac stosunek whasciwy dla ga-
zOw siarkowych tj. SO + 00 - 21%. Gazy przez odpowiedni
mieszalnik wprowadzano wprost do przewodu powietrznego,
przed reaktorem. Zbadanie wpkywu SO02 na Kinetyke procesu
moze daC poza znaczeniem teoretycznym rowniez i korzysci
praktyczne np. w przypadku stosowania recyrkulacji gazow.

Kontrole procesu prosadzono zarowno przy pomocy analizy
chemicznej jak i pomiaru kalorymetrycznego, z uwagi jednak
na obecnosS¢ S02 w wprowadzonym do reaktora gazie metoda che-
miczna nie dawada zbyt dokdadnych wynikow.

Przebiegi procesu pra/vadzonego w obecnosci 2 charakte-
ryzowady sie duzym opbznieniem zaphonu siarki, przy czym
przy wiekszych stezeniach S02 zauwazono w gazach obecnost
par siarki. Wniki tych pomiarow zestawiono w tablicy 12.
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Tablica 12
Stopien przemiany w zaleznosci od poczatkowego stezenia

S02 w gazie
Poczatko- . . Sumarycz-
wa. zawar— Stopien przemiany & na wydaj-
toSE so2 strefa 1 strefa 2 strefa 3 strefa 4 nosC pro-
w Kazie % cesu %
0 31,5 45,1 56,7 65,6 85,0
3,5 8,3 36,6 45,8 52,8 85,0
5,0 3,5 32,4 40,6 48,0 82,5
5,8 1,3 29,2 37,0 44,2 82,3
7.4 0,0 16,2 32,5 38,2 78,1

3.4.5. Zmiany nadmiaru powietrza

ZaleznoSC miedzy temperaturg, zawartoscig SO2 1 nadmiarem
powietrza przedstawiono graficznie na rys.6 1 7= W tablicy
13 zestawiono wartosci stopnia przemiany dla réznych wspok-
czynnikdw nadmiaru powietrza, odpowviadajace danym z rys.6

17.
Tablica 13
Stopien przemiany X w zaleznosci od nadmiaru powietrza
Nadmiar . - Sumarycz-
powietrza Stopien przemiany % na wydaj-
A strefa 1 strefa 2 strefa 3 strefa 4 nos¢ V
3,12 37,1 54,7 66,7 76,5 83,0
2,9 35,1 50,9 61,2 73,1 88,0
2,86 33,7 47,8 59,3 69,1 89,0
2,64 33,0 46,9 58,9 63,4 89,6
1,88 28,3 42,0 50,2 60,7 92,0
1,56 26,0 37,5 45,9 5,9 78,9

3.5« Proby spalania siarki elementarme i

Na zakonczenie doswiadczen przeprowadzono badania nad Ki-
netyJsa utleniania siarki elementamej. Pordwnanie obu prze-
biegbw procesu moze bowiem postuzy¢ do okresSlenia réznic po-



wodowanych obecnoscia skaly plonnej. Prdbka siarki pochodzi-
da z kedzierzynskiej oczyszczalni gazu do syntezy amoniaku,
nie zawierada ona w ogble popioku.

Probki do spalan przygotonvano podobnie, jak to miato
miejsce w przypadku rudy 1 kekuj po rozdrobnieniu siarki
wyodrebniono dwie frakcje, jedng o granulacji ponizej 0,1 mm,
drugg zas$ 0,1-0,5 mm tj. klase ziamowg, ktora przy spala-
niu rudy data najlepsze wyniki.

Doswiadczenia prowadzono podobnie jak poprzednio, przy
czym 1loS¢ siarki tak dobrano, aby stezenie gazdw siarko-
wych wynosid4o 7-10% SOg-

Zasadniczg zaobserwowang roznicg przy spalaniu siarki
byto to, ze probki gazu w poczatkowej strefie spalania mia-
4y najwyzszg zawartos¢ SON, ktora zmniejszaka sie stopniono
w Kierunku konca reaktora. To ciekawe zjawisko znajduje wy-
thumaczenie w ponolniejszej wymianie masy podczas spalania
czystej siarki, anizeli to ma miejsce w przypadku stosowa-
nia rudy? gdzie wymieszanie reagentow jest intensyfikowane
przez czastki skaty plonnej.

Pewne znaczenie moze mie¢ tu rowniez wielofazowy charak-
ter reakcji.

Kontrole powyzszego procesu przeprovadzono przy pomocy
metody kalorymetrycznej, wartoSci stopnia przemiany zesta-
wiono w tablicy 14, natoniast znalezione analitycznie steze-
nia SO02 w tablicy 15.

Tablica 14

Stopien przemiany siarki elementarmej
Parametry stale;
A - 0k.1,8g w a 0k-90 I/ming SO™ = 10%) tenp. « 0Ok<,6800°C

Klasa Stopien przemiany w % ﬁgmmgjz;
\f/allarrrrgo_ strefa 1 strefa 2 strefa 3 strefa 4 noS¢ pro»
cesu w Z
ponizej
0,1 26,8 40,7 51,2 61,7 84.0
0,2-0,5 36,3 50,0 60,82 69,5 96.0



Tablica 15
Powierzchniowo stezenie SO™ podczas spalania siarki

Strefa reaktora 1 2 3 4
Stez. SO2 12,40 8,41 6,95 6,95

27



4. Obliczenia

4*1» Obliczanie czasu przebywania 4adunku w piecu 58-60)

Zgodnie z zasadg omawianej metody jako czas reakcji przy-
Jjeto okres przebywania fadunku w przestrzeni reakcyjnej *
Okreslenie tak krotkiego czasu na drodze doswiadczalnej
Jjest prawie nieosiggalnej obliczenia wiec szybkosSci prze-
phywu’gazu oraz szybkosci przemieszczania sie dadunku rudy
przeprovadzono w oparciu o metody stosowane w problematyce
dynamiki, zwigzanej z ruchem ziamek ciada stalego w phynie.

Z uwagi na tematyke nie daczacg sie bezposrednio z ni-
niej§zq pracg, obliczenia umieszczono w zadaczniku (zat.
nr 2).

Uzyskane wyniki, przedstawiono w postaci graficznej, ja-
ko zaleznos¢ istniejaca pomiedzy wielkoscig ziamek, a szyb-
koscig ich opadania (rys.9) oraz czasem przebywania w re-
aktorze (rys.10).

W tablicy 16 zestawiono odczytany z wykresu 10 czas
przebywania poszczegélnych klas ziamowych w przestrzeni
rektora.

Tablica 16
Czas przebywania 4adunku w przestrzeni reaktora

Klasa ziarmowa Czas przebywania w sekundach

mm strefal strefa2 strefa3 strefa 4
ponizej 0,1 0,427 0,854 1,281 1,708
0,1-0,2 0,360 0,700 1,040 1,380
0,2-0,5 0,337 0,582 0,817 1,052
0,5-0,7 0,332 0,530 0,705 0,873
0,7-1,0 0,342 0,523 0,681 0,828
1,0-2,0 0,343 0,499 0,627 0,745
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4.2. Obliczenie stopnia przemiany (x) .ido fukc.ii czasu
161-63)

Matematyczne ujecie przebiegu reakcji oparto na metodzie
anamorfozy (graficznej linearyzacji), wykorzystujac do tego
celu wartosci stopnia przemiany (x) (tablice 7-14/ i czasu
() przebywania ¥adunku rudy, wzglednie keku, w przestrzeni
poszczegolnych stref reaktora (tablica 16). Systematyczne
proby znalezienia zaleznosci miedzy powyzszymi wartosciami
wykazaly, ze z dostateczng dok¥adnoscig mozna jg wyinterpo-
lonaC do linii prostych, przy uzyciu siatki potegonej, nie-
zaleznie od przyjetego zmiennego parametru.

Anamorfoza krzywey X = f(; przy zmianie granulacji (gr)
natezenia przephywu (W) temperatury (t) i poczgtkowego ste-
zenila S02/[S0Z]o/ daka w siatce potegowej rodziny prostych,
prawie rownoleghych do siebie. Wyjatek stanowi kilka poczat-
kowch przebiegow, odpowiadajacych okresowi indukcji, np.
przyspalaniu grubszych ziamek rudy (p, dalej wykres rys.11
i 15) a takzewobecnosci 302 (wkres rys.14 118). W celu
znalezienia rownan dla poszczegdélnych rodzin wyznaczono naj-

pierw wspodcrynniki potegone (b) wyrazen

X w a(p)fck (@0))
lub
IgX=b Igt + Iga (p) (0a)
gdzie
X - stopien przemiany

i - czas trwania reakcji

b i a - wspdlczynniki

p - parametr zmienny (przy pozostakych parametrach
stakych).

Znalezione Srednie wartosci wspotczynnikow potegovych (),
dla réznych parametréw zmiennych zestawiono w tablicy 17.



Tablica 17

Wartosci wykdadnika potegowego (b)
dla poszczegolnych parametréw zmiennych

parametr zmienny granul. natez. temp. sktad
((s]p) przept. (1) gazu
@ P°2]o
wyktadnik (b) 0,51 0,51 0,53 0,4
liczba prostych w ro-
dzinie 6 6 %R 4

Z wagl na to, ze przebieg odpowiadajacy warunkom opty-
malnym 4tablica 3) jest wspolny dla wszystkich rodzin pro-
stych rownoleghych, mozna wnioskowa¢, ze wykdadnik (b) cha-
rakteryzujacy kgt nachylenia prostych Jest-wspolny dla

ich rodzin, a niewielkie rdéznice w jego wartosci
(tablica 17) wnikajga z bledu pomiaru.

Wspolny wykdadnik, obliczony jako Srednia z wartosci po-

danych w tablicy 17 wynosi

h-a_ - gk

Korzystajac ze znanej wartosci (b), wspolnej dla wszyst-
kich przebiegdw, sporzadzono wykresy, rys.11-14, przedsta-
wiajace w siatce potegonej zaleznosC stopnia przemiany (x)
od czasu (t) i1 parametrow zmiennych (gr, w, T i pO,pjo),
nastepnie zas$ wyznaczono graficznie y/artosci liczbove wspét-
czynnikow (@), ktore zestawione sg w tablicy 18.

Tablica 18
Wartosci wspolczynnikdw (@)
Wphyw granulac. it ver)
probka ruia R-20
gr. mm pon. 0,1 0,1-0,2 0,2-0,5 0,50,7 0,1-2,0
A 46,3 62,7 64,1 65,5
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c.d. tablicy 18
Wptyw granulacji (or)

probka KeK K38

gre ™ pon.0,1 0,1-0,2 0,20,5 0,5-0,7 0,1-2,0
6,15 3 49,9 A,2 53,7 53,2 47,9
_Er

Wphyw natezenia przephywu (W) kek K-38

w I/min 56,5 81,5 90,0 93,3
a, 33,5 45,6 49,9 51,3

Wpkyw temperatury (t) - kek K-38

temp. °C 470 480 490 500 510 530 550
42,0 43,6 45,3 47,7 49,4 52,9 56,7

ar
konc.stez. 10,0% so2
so2%
temp. °C 504 510 527 538 550
aT 40,6 41,8 44,9 45,9 47,9
Wphyw poczatkonego stez. 30MN430°]q/ - kek K-38

pocsatk. stez. 0 35 50 58 74
502/P°2]0A;

as®?2 49,9 39,9 35,7 3R5 28,6



W celu sprawdzenia shusznosci obranej metody na wykre-
sach, rys<,15“1B przeprowadzono krzywe zgodnie z rdwnaniem
(10), a jednoczesnie na tych samych wykresach naniesiono
punkty, odpowiadajace wartosciom doSwiadczalnym. Okazado siej
ze rozrzut punktovv wzgledem krzywych teoretycznych jest
rownomiermy i miesci_sie w granicach bledu, co wskazuje na
wlasciwy wybor funkcji ujmujacej badany proces.

4.3. SzybkosC procesu

V/ rownaniu (10) wykdadnik (b) ujmuje wpbhyw czasu na sto-
pien przemiany, natomiast wspélczynnik 4a) reprezentuje
wplyw parametréw zmiennych. W “oparciu o t& zaleznos¢ obli-
czono szybkosS¢ procesu (v) jakorstosunek przyrostu postepu
reakcji (x) do przyrostu czasu (O

V:dr” dT

stad po scatkowaniu V » az*8”1s 0,525 a r*“°*475
Po dalszym za$ przeksztakceniu

V=AM, w, T, [SOJJ X8 (12)
gdzie A =0,525 a L0 wspokczynnik zalezny od parametrow
B = - 0,903

Wspotczynnik  A,jak  to wynika z rownania (12) jest po-
zomg stalg szybkosciprocesu prowadzonego w  okreslonych
warunkach parametréow (Qr, w, T,

W tablicy 19 zestawiono wartosci pozomej stadej szybko-
Sci procesu (@) dla wszystkich zbadanych przebiegdw.



Tablica 19
Wartosci pozormej stalej szybkosci reakcji

Wpkyw granulacji (gr)

Prébka Ruda*. R-2
Granulacja ponizej
mm 0,1 011_012 0,2_0,5 0,5_0,7 051_210
A 775,9 1382,0 1441,0 1501,0 mn

Wptyw granulacji @)

Probka Kek "K-38
Granulacja ponizej

mm 0,1 0,1-0,2 0,2-0,5 0,50,7 0,1-2,0
. 84,8 147,12 1029,0 1010,7 827,6
Jjsi

Wphyw natezenia przephywu (W) Kek K-38

W min 56,5 81,5 90,0 93,3
AW 546,3 753,8 89,8 93,0
Wpkyw temperatury (t) prébka kek K-38
Konc. -
Z. 7,33 &
302 %

© - 40 40 490 500 510 530 550
G

AT 645,6 691,8 743,8 822,2 879,0 1000,0 1142,8



c.d. tablicy 19

Konc.

stez 10,0

s02 %

tenp.- 504 510 527 538 550
°C

AT 604,3 638,7 731,7 763,2 827.,6

Wpkyw poczatkowego stez. S02/[S02]Q/| probka - Kek K-38

Poczatkone Stez. 0 35 50 58 7.4
S02/P°2]0/"5
as°2 804,8 584,6 473,1 395,6 310,2

W celu dalszego uogllnienia, zbadano w oparciu o wartosci
zestawione w tablicy 19 zaleznosC stalej A od poszczegol-
nych parametrow. Poshugujac sie, jak poprzednio metodg gra-
Rclz(naz otrzymano prawidtone przebiegi dla nastepujacych

nkcji:

A = TWw)| wykres sporzadzony w siatce potegonej (rys.
19)

A" = F(m)| wykre250 sporzadzony w siatce logarytmicznej
S.

porzadzony w normalnym ukdadzie
al® 2o LB 2Jo vvspolrzednychqdrysyZL o

wyjatek stanowi natomiast wpbyw granulacji (rys.1l) ktory
nie daje sie ujaC zaleznoscig matematyczng,, gdyz jak to juz
wspomniano poprzednio, klasy ziamowe od 0,1-0,7 mm spalaty
sie w badanych warunkach z jednakowg 1 to naJW|ekszq szyb-
koscig w przeciwienstwie do klas mniejszych od 0,1 mm i
grubszych od 0,7 mm. Ponadto niektdre przebiegi przy grub-
szych granulacjach wykazuja duze odchylenia w poczatkowym
okresie "indukcji” reakcji (opdznienia zaplonu). Podobne



odchylenia poczatkowych przebiegbw zaobserwowano przy spala-
niach prowadzonych w obecnosci SO®,

Omawiane zaleznosci po wyznaczeniu odpowiednich wartosci
liczbowych z wykresdw, przyjmuja postac

Ig Awv = 1,02 Ig w + 0,8715»

Iub @)
Av * 7,44 w102,

Ig AT = 5,395 - LU ii"

lub 8400

AT . @48 te T0 ) . 105 14)

gdzie
e - zasada logarytmow naturalnych
R - stala gazowa

log Asoj * 1,93 Ig (49,5-2,8[302]o) -0,2798,
lub

ApGj * 3,87 (18,0-[S02]0)1753] 15)

Rownanie (14) zawiera w sobie wartoS¢ pozomej energii
aktywacji, ktora wynosi

NE = 8400 cal/mol



5. Oméwienie wynikow

Opisane doswiadczenia, Jakkolwiek nie rozwigzaly catko-
wicie tak trudnego do ujecia teoretycznego problemu spala-
nia siarki, niemiej jednak naswietlidy niektdre zagadnie-
nia dotyczace charakteru tej reakcji, a przede wszystkim
dady wytyczne, ktore mozna wykorzystaC w przypadku technolo-
gicznego prowadzenia omawianego procesu.

Otrzymane wyniki wskazuja, ze proces spalania siarki mo—
ze przebiegaC zarowno na powierzchniach ciada statego,

i w sposéb wasciwy dla reakcji fancuchowych.

Za powierzchniowym charakterem reakcji przemawia prawie
bezptomienione spalanie niektorych granulacji rudy i keku.

Natomiast pojawienie sie zwmkaszcza w poczgtkowym stadium
reakcji plomienia, wyrazny okres indukcji zaobserwowany w
ciagu niektorych pomiardw, charakteryzuja reakcje ¥ancu-
chove (4).

Wdaje sie, ze dla procesu przemystowego najbardziej
wlasciwve bydoby prowadzenie reakcji w taki spostb, aby prze-
wazaty zjawiska powierzchnione, w tych bowiem warunkach uzy-
skano najwiekszg szybkoSC i najwyzsza wydajnos¢ (spalanie
klas ziamowych 0,1-0,7 nm). Y/pronadzenie do przestrzeni
reaktora ciafa statego w postaci skaly ptonnej, o wysoko
rozwinietej powierzchni wlasciwvej, stwarza szczegdlnie ko-
rzystne warunki, w przypadku reaktoréw przemystowmych charak-
teryzujacych sie makym stosunkiem powierzchni do objetosci.

Na podstawie posiadanego materiatu trudno jest okreslic,
ktdry z procesdw czastkowych - parowanie siarki, dyfuzja
gazow czy reakcja chemiczna - jako najpowolniejszy limituje
szybkoSC procesu.-

Rola parowania siarki wydaje sie raczej nieistotna z
uwagl na duze, jej rozproszenie w rudzie 1 powierzchniowy
charakter reakCJl obliczony wedhug wzoru @) (B9) czas pa-
ronvania czastek siarki 0 Srednicy 0S1 mm, w temp. 500 C
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nie przekracza 0,1 sek, jest wiec znacznie mniejszy anizeli
czas trwania reakcji (p-n).

Sa przebiegiem procesu w obszarze dyfuzyjnym przemawia
duzy wotyw natezenia przephywu na szybkosC reakcji (wzor 12),
przemwja zatym rcsniez niskawartodC erergiii akbynecjil, wynoszaca
0k.3400 cal/mol (zblizony wynik otrzymad “«"_Konalska®™ 7752
cal/mol (44)), wobec znalezionych@rzez innych badaczy war-
tosci 0k-25000-45000 cal/mol (28). Niemiej jednak szybkosc
wyrowmywania stezen 302 w przestrzeni reaktora w obecnosci
z4oza jest dzieki korwekcji bardzo duza. W tablicy 20 zesta-
wiono wyniki otrzymane przy spalaniu siarki, vskazujace, ze
przed zakonczeniem reakcji stezenie S02 jest wrownane, w
przypadku zasS spalania rudy nie zaobserwowano w ogole zadnych
réznic w stezeniu gazow.

Tablica 20
Przebieg dyfuzji gazu w reaktorze
Strefa reaktora 1 2 3 4
Stezenie SO? przy Scian-
kach 12,40 841 6,95 6,95
Stezenie SO2 Srednie 3,63 5,00 6,08 6,%.
Réznica stezen 3,77 3.41 0,77 0,0

Stopien przereagowania S H6,¥HB 50,04 60,8% 69,55

Z wyprowadzonego poprzednio ogolnego rownania empiryczne-
go_(15) wynika, ze duzy wplyw na szybkosC procesu wywiera
zmiana stezenia 50pf ponadto zasS ze przy zawartosci ok.18%5
O w gazie (przy 35 tlenu) reakcja prawie cakkowicie ustaje.
Hamu;ape dziakanie S02 mozna wythumaczy¢ zarGano wspomnianym
Juz przerywaniem reakcji dancuchonej przez obojetne czastecz-
ki SOg jak i opdznieniem dyfuzji tlenu do powierzchni ciada
statogo. Nieregulamy, w poczatkowym okresie reakcji, prze-
bieg krzywych na wykresach 13 i 17, wskazuje na tzw. che-
miczne opoznienie zaplonu wywolane dezaktywacjg zespotdw ak-
tywnych 1 wigze sie bezposrednio z szybkoscig reakcji che-
micznej -

Niewielki stosunkono wplyw temperatury na szybkoSC reak-
Cji przemawia za dyfuzyjnym obszarem procesu. Il tablicy 21
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zestawiono wartosci pozomej stalej szybkosci procesu oraz
wspokczynnikdéw dyfuzji gazow, dla réznych temperatur, zmia-
ny tych wartosci ze wzrostem temperatury sg podobne, o zga-
dza sie z poprzednio postawiong koncepcja.-

Tablica 21
Zmiana pozormej j szybkosci reakcji A 1 wspokczynnikdow
dyfuzji (pary suarkl | S02 w powietrzu) wraz ze wzrostem tem-
peratury
Temperatura °C 450 500 550

Pozoma stata szybkosci

reakcji A 2 646 822 1143
wsp6kcz. dyfuzji D3 |~r 0,051 0,0534  0,0658

1
WspShcz, dyfuzji DsO ar? 0,305 0,342 0,375

Wpyw nadmiaru powietrza na szybkoS¢ procesu jest okre-
Slony jednoczesnym dziakaniem temperatury i stezenia SCL
(rys.7)» ktore jak to poprzednio omdwiono ma znaczenie domi-
nujace, zwiekszeniu nadmiaru powietrza towarzyszy wiec
wzrost szybkosci reakcji (tablica 13).

Rownania (13-15) nie ujmuja wplhywu granulacji surowca na
przebieg“reakcji, zaleznoSC ta przedstawiona jest na wykre-
sach 11 i1 15> Ha obu wykresach wspolna krzywa, odpowiadaja-
ca wszystklm klasom ziarmowm od 0,1 mm do 0,7 mm, lezy naj-
wyzej 1 czyli odpowiada najwiekszym wartosciom (@) 1 (A, a
wiec najwyzszej szybkosci reakcji. Zmniejszenie szybkosci
dla klas ziamowych ponizej 0,1 mm spowodonvane™ jest naj-
pranvdopodobniej zbrylaniem materia%u, a dla klas grubszych
od 0,7 mm zmniejszeniem powierzchni wasciwej, 0o pociaga
za sobg powolniejszag wymiane ciepla 1 masy. Tym tez nalezy
thumaczyC¢ zwiekszenie czasu indukcji przy spalaniu grub-
szych czastek, wyrazone na wykresach nieprawicdowym poczgt-
kowym przebiegiem krzywych. Jest to opdznienie zaptonu Fi-
zyczne w przeciwienstwie do opdznienia chemicznego obserwo-
wanego w obecnosci SOg.



Szczegolne znaczenie dla procesu przemystonego maja prze-
biegi spalania mieszanin, odpowiadajacych rzeczywistemu skda-
dowr produktu -wychodzacego z miyna. Najwazniejsze jest to,
ze mieszanina zawierajaca nawet duzy stosunkowo udziak czg-
stek grubszych (tablica 6) spala sie prawie tak samo predko,
jJak frakcje najdrobniejsze, ponizej 0,1 mm.

Obliczony wedtug rownania (11) czas spalania najwazniej-r
szych klas ziamowych wynosi:?

lluda R-20

frakcja ponizej 0,1 mm
"_goalanie z wydajn. 87%) 7-1063 SO2 3,16 sek

frakcja 0,1-0,7 mm
(spalanie z ydgn. A53) 7-1063 302 2,07 sek

mieszanina o skdadzie Srednim
(spalanie z wydajn. 8/53) 7-1063 SOg 3,24 sek
Kek K41

frakcja ponizej 0,1 mm
(spalanie z wydajn.8/A3 1 zawart. 1253 SO2 3,69 sek

mieszanina o skladzie Srednim
(spalanie z wydajn. 8/53) 7-1053 SO2 2,93 sek

Siarka czysta
frakcja 0,2-0,5 mm
(spalanie z wydajn. 9B3) 7-1063 SO2 3,09 sek
ruda w obecn. 3,553 30", frakcja ponizej 0,1mm
(spalanie z wydajn, 8/33) 4,42 sek



6. fFfn1 oskK i

1. w swietle przeprowadzonych doswiadczen, proponowany
proces spalania siarki w obecnosci zdoza a wiec nieprzero-
bionej rudy suronej, z technologicznego punktu widzenia, wy-
daje sie celowy 1 uzasadniony, obecnosC bowiem skaky plonnej
nie przedtuza czasu spalania siarki (ktory w obu przypad-
kach wynosi 3-4 sekund) a przeciwnie dzieki rozwinietej po~
wierzchni, wpkywa korzystnie na przebieg reakcji chemiczrej,
ponadto zas przyspiesza kornwekcje gazow.

2. Szybkos¢ procesu (\p), obliczona na podstawie uzyska-
nych wynikéw wynosi (przy 10-12% SO? w gazach prazalniczych
i tenp. ok.500 -600°C)*"

Vp 0 390 kg S/m™ dobe

co odpowiada sprawnosci ok.1300 kg rudy/m3 dobe (ruda z za-
wartoscig 30% s). WartosC ta jest zblizona do sprawnosci
piecow fluidyzacyjnych (1100-2800 kg/m dobe) a wielokro-
tnie przewyzsza sprawnos¢ piecow mechanicznych (125-180
kg/m3 dobe) (22). (

3. Obnizenie temperatury spalania, w celu unikniecia
niepozadanych reakcji ubocznych (20,21) mozna osiagnaC z
datwoscig przez wprowadzenie recyrkulacji gazdw. Szybkosc
pljocggu zmniejszydaby sie wtedy np. przy zawracaniu 35% ga-
zow

Vp = 300 kg S/m3 dobe



4. Jako najodpcwiedniejszy materiak do przerdbki mozna
przyjac¢ rude lub kek, pochodzace z procesu samoomielania i
10 z duzg stosunkowo zawartoscig (do 50%) klas ziamowych
1,0-2t0 mm; za czym przemawia bezpieczniejsze 1 mniej kosz-
tomne mielenie rudy, 3twe, z uwagi na niezbrylanie, poda-
wanie surowca do pieca, mniejsza w tym przypadku ilosC pydu
unoszonego przez gazy siarkowe, oraz zadowalajaca wydajnosc
procesu, ktéra wnosi 87-90%, tj. zaledwie 6-9% mniej anize-
11 wydajnos¢ spalania czystej siarki.
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SPIS RYUITKOI?

. Czas infukcji chemicznej w zaleznosci od temperatury mie-

szanki palnej,

bredni ciezar czastkowy ogrzanej siarki,

Zestaw aparatury do badania kinetyki procesu utleniania
siarki w obecnosci zloza,

Zaleznos¢ strat ciepla do otoczenia (0 str) od tempera-
tury wewnetrznej reaktora (tP)

Cieplo oddane z pojemn, cieplnej reaktora (q poj) w zalez-
nosci od réznicy miedzy Srednig tenp, pieca, a Srednig
tep» gazdw ;dla czterech stref reaktora).

. Sk#ad 1 temperatura gazu przy réznych nadmiarach powie-

trza (wartosci obliczone)™
{Tabl*5) siclad i temperatura gazu przy réznych nadmia-
rach powietrza (wartosci dosSwiadczalne).

Zmiany temperatury wewngtrz reaktora i temperatury ga-
zow w czasie trwania procesu (spalanie keku K-38 przy
7,5% SO ).

Szybkos¢ opadania ziaren rudy,
Czas przebywania dadunku w przestrzeni reaktora.

(@, b) Stopien przemiany jako T(r) dla roznych granula-
cji (w siatce potegonej), linie przerywane (dla rudy)
odznaczajg okres indukcji.

Stopien przemiany jako f(c) dla réznych natezen prze-
phywu gazu (w.siatce potegowej).

w>» b) Stopien przemiany fako f() dla réznych tempe»
ratur (w siatce potegonej).-



14» Stopien przemiany jako T(r)_ dla réznych poczatkowych
stezen SO2 w siatce potegownej -
Linia pelna odpowiada przebiegowi rzeczywistemu, linia
przerywana przebiegowi krzywych zgodnie z rownaniem (10).

15. (@, b) Stogien przemiany jako Tf(tr) dla roznych granu-
lacji (w norminyra ukdadzie wspéirzednych).

16. Stopien przemiany jako f(%) dla réznych natezen prze-
phywu gazu (w noiraalnym ultdadzie wspbtrzednych).

17. (@, b) Stopien przemiany jako f(-©) dla roznych tempe-
ratur (w noimalnym ukdadzie wspotrzednych),

18. Stopien przemiany jako f('c) dla roznych poczatkowych
stezen SO2 (w normalnym ukdadzie wspohrzednych).

Linia pelna odpowiada przebiegowi rzeczywistenu, linia
przerywana przebiegowi zgodnie z rownaniem (10).

19. ZaleznosC pozomej stalej szybkosci procesui A od na-
tezenia przephywu (W siatce potegowej).

20. ZaleznosC pozomej-stakej szybkosci procesu A od tem-
peratury (w siatce logarytmicznej).

21. Zaleznoséstale] a od poczatkowego rtezenia SO2 (w nor-
malnym ukdadzie wspoirzednych).
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Zadacznik 1

Bilans cieplny pieca podczas spalania keku

ZawartosC siarki 3 7 , Zawartos¢ SO2 w gazie 7,33/~
Czas trwania pomiaru 60 minut
Przephw powietrza 81,8 N litrow/min
Zuzycie rudy 26,17 g/min
Zuzycie siarki %&9 g/min
Skata ptonna 16,28 g/min
Obliczenia wykonywano dla dmuminutovego cyklu po kazdych

8 minutach trwania poniaru.
Pozycje bilansu

-NE =Qstr +Qg +Q, - Q poj
gdzie
Q str - straty cieplne pieca do otoczenia kcal/2 min
~odczytane z wykresu rys.4).
Qg - cieplo unoszone przez gazy
Qg = At 81,8 Lv

gdzie
CPS - Srednie cieplo Was¢. gazu kcal/N litr
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At - Srednia roznica temp. gazu na wlocie i na ygriocie z
danej strefy °C

t - 2min
Q - cieplo unoszone przez ztoze

Q,nC, *At 016,28 *'t

gdzie
CZ - cieplo Y/kas¢. zboza kcal/g
4t - jw.
t - ow
Q .- cieplo oddane z pojemnosci pieca kcal/2 min (odczy-

p0?» tane z wykresu rys.3)«

-A H - szukany przyrost entalpii kcal/g uzyskany w wyniku
reakcji spalania siarki.

r%fﬁsuty 4 12 20 28 % a5
Strefa 1

Q str 3,00 251 2,25 2,15 2,10 2,10 2,05
Qg 25,36 24,00 22,93 22,27 21,78 21,38 20,9%
Qz 3,74 3,50 3,3 3,24 3,5 3,09 3,03
razem

przych. 32,10 30,01 28,52 27,66 27,03 26,57 26,04
Qpoj. 15,40 14,10 13,70 13,50 13,60 13,70 13,60

-AE 16,70 15,91 14,82 14,16 13,43 12,87 12,44



Czas
minuty

Strefa 2

Q str
Qg

Qz

- Q poj-
-JH
Strefa 3

Q str
Qg

Qz

- Q poj-
-AK
Strefa 4

Q str

Qg
Qz
- Q poj -
-JH

3,20
2,88
0,62
0,55

8,20

6,75

0,90
5,85

9,9%

4,50
5,45

2,85
3,05
0,66
0,65

7,10

6,00

0,90
5,10

9.%0

4.50
5,00

2,61
3,03
0,64
0,25

6,90

5,75

0,90
4,85

9,15

41%
4,65

28

2,40
3,2
0,65
0,25

6,50

5,40

0,90
4,50

8,70

41&)
4,20

2,35
3.03
0,64

6.03

5,3

11(5
4,30

8,65

4,50
4,15

2,30
2,87
0,61

5,78

5,25

1,00
4,25

8,60

4,50
4,10

2,25
2,70
0,59

5,54

5,20

2,15
3,05

8.50

4.50
4,00



Zatacznik 2

Obliczenie czasu przebywania 4adunku w reaktorze

Czas przebywania substratow w reaktorze jest zalezny od
szybkosci przepbywu strumienia gazu, drogi oraz wielkosci
czgstek fazy stalej poruszajacych sie wzdhuz toru, na kto-
rym zachodzi reakcja.

W przeprowadzonych badaniach reaktor stanowida pionowa,
rownomiemie nagrzana rura, do ktorej od gory wtkaczano po-
wietrze 1 wprowadzano rozdrobiong faze stalg zawierajacg
siarke. Spalanie zachodzido wzdhuz calej wysokosci reaktora,
a czas trwania reakcji dla granulowanego substratu wyznaczo- -
ny byt predkoscig spadania czastek zalezng w decydujacej
mierze od ich wielkosci.

Czas przebywania czastek w reaktorze zalezny jest od ich
predkosci, ktorg okreslajg dwie sity:

a) napor osrodka gazowego, ktory dla predkosci mniej-
szych od predkosci strumienia gazu bedzie dziakak
przyspieszajaco, a dla wiekszych hamujaco,

b) staka sida przyspieszenia ziemskiego.

Wyznaczenie rzeczywistej predkosci czastek oparto na
obliczeniach predkosci strumienia gazu (WT), predkosci usta-
lonej czastek (WQ) oraz przyspieszenia czastek w okresie po-
czgtkowm (@)-

1. Dane liczbowe
Wmiary reaktora
D=6,0 .102m
F=2,8 .10-3m2
L=2,50m
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Parametry gazu
VS® = 0,09 Nm3/§ek
T =0,486 kg/m w temp. 500 C
V- ~ 3»7 . 10 6 kG.sek/m2 w temp. 500°C
p=1ata
TO = 773°K (B00°C).
Parametry fazy stale i
772 . 10 kG/m3
Sktad ziamowy fazy stalej podano w tekscie (tabl.6).

2. Obliczenie predkosci strumienia gaz
brednig predkos¢ liniowg obliczono z*wzoru

Vv

v * B (1)

Do pieca wpronadzano gaz, ktdrego natezenie przephywu
ustawiono na wartos¢ stakg rowng 90 NI/min. ObjetosC gazu,

a wiec 1 jego predkos¢ liniowa pod wphywem nagrzewania w pie-
cu zwiekszaka sie wedbug zaleznosci

T
vV =V «?0=°"09 273" " °>004 m3/sek
stad
% = — _1M2 m/sek
s 2,82.10

Przy tej predkosci liczba Reynoldsa wynosi

W.D.T
He ~ )

Be = 1130



Ruch strugi jest laminamy gdyz
R <R = 2100
Ckryt

Laminamy charakter ruchu strugi gazu uatwia dalsze obli-
czenia (brak zawirowan).

3. Obliczenie predkosci ustalone i czastek

Do obliczenia predkosci ustalonej czastek postuzono sie
ogolnym wzorem:

v
* ~J a(o Al N
gdzie
a(zr) 8 p(*) m

Sita dzialajgca na czgstki skdada sie z sidy ciezkosci oraz
z sidy naporu osrodka

P =G+ ST N
Gdzie sida ciezkosci
G=V _fz (@)

Sida naporu osrodka
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Wartos¢ wspolczymnika. oporow A zalezna jest od ksztaktu
czastek 1 od liczby Reynoldsa. W przypadku kul idealnych
dla Re ™ 2 zgodnie z prawem Stokesa wynosi ona

a=1l1 fe< 2 @

natomiast dla 27~Re”500, zgodnie z prawem Allena

18 5 :
ﬂzﬁé” 2 Re<500 ®

W dalszym ciagu obliczen, w zaleznosci od wartosci liczby
Reynoldsa stosowano prawo Stokesa lub prawo Allena.
Dla ruchu ustalonego zgodnie z wzorem (@)

s()—G

stad predkos¢ ustalona dla obszaru objetego dziakaniem praw
Stokesa adbliczona z wzoru 6), G) 1 (@)

(9)

gdzie wyrazenie VvV X: jest stosunkiem wspéiczynnika oporu
dla kuli idealnej do wspdkczynnika dla czastek rzeczywistych.
Dla ziam kulistych

Al =2,44

stad po podstav/ieniu wartosci liczbowych do wzoru (9) otrzy-
mano

- 19,45 . 106 d2 dla Re” 2 Q0



Dla obszaru objetego dziakaniem prawa Allena predkosé
ustalona, obliczona z wzoru (©), G) 1 (B) wynosi

4-g.d,f \ 4.9.d.y .Reo’6

“0 -\F3~TTn - 555 ?ye 11)

ZaleznoS¢ te mozna przeksztadciC zastepujac wspoczynnik

oporu liczbg oporu y ~ 24
2 O»523 . d3 Yy
y -Re =---——- S ‘n
7 e g

co po podstawieniu wartosci liczbowych daje w omawianym
przypadku

y -Re2a 3,36 . 1012 . d3

Korzystajac z wykresu Re = f(yReZ) znaleziono wartosci
Re przy ustalonej predkosci opadania, dla rdéznych granula-
cji (d). Wartosci te zawarte sg w granicach 2<Re<350

d 2,0 15 1,00,8 0,70 0,60 0,50 0,35 0,2
Re 35 210 100 5 9 33 25 10 2.4

Po podstawieniu wartosci liczbowych do wzoru (1) otrzy=
mano

v * 286 Wd oRe®® dla 2 «£ERe €50 a12)



Korzystajac z rownan (10) 1 (12) znaleziono zaleznosc
miedzy predkoscig ustalong (Jo) a granulacja czastek (d)

d 20 15 1,0 0,85 0,70 0,60 0,9 0,35 0,2
% 9,5 7,3 4,393,61 2,98 2,48 2,02 1,34 0,64
Obliczono wedhug rownania Stokesa

d 0,15 0,1 0,05
Wy 0,44 0,19 0,05

Obliczono wedhug rownania Allena

4> Obliczenie przyspieszenia czgstek (@)

Ha skutek krotkiej drogi spadania predkosci nabyte przez
czastki bedg mniejsze od predkosci ustalonych. W celu wyzna-
czenia przebiegu V/.\ postuzono sie nastepujacymi zalezno-
Ssclami: "

Dla ruchu, w ktorym dziata prawo Stokes™a istnieje liniowa
zaleznos¢ miedzy predkoscig, a oporem oSrodka, stad przyspie-
szenie (wzglednie opdznienie) jest proporcjonalne do predko-
&ci. Poniewaz dla predkosci ustalonej sia oporu rowna jest
sile ciezkosci, stad

o @

Dla granulacji 1 predkosci spelniajacych nierdwnos¢é (prawo
Stokesa)



Przyspieszenie dziakajgce na czgstke, zgodnie z wzorem
(3) wynosi

P -W
a*g @ +S - ) dla Re «£1 a4)
0

Dla ruchu, w ktorym dziaka pravo Allena zaleznoS¢ miedzy
sidg oporu, a predkoscig wyprowadzono z wzoréw ), (©) i
(3} poniewaz (z wzoru 8)

R ReFS |Re08
\"3 F ~ ~

to (z wzoru 2)

L ag FR08

(0]

a stad (z wzoru 6)
a J»4

Przyjnujac ze Sm =g .m ﬁ%’b Juz wyprowadzi¢ wzor na
przyspieszenie czgstek a = —

a»g bbd Jla 2< Re 5500 a5

5. PredkosC rzeczywista czastek

Rozpatrujac zmiane przyspieszenia w odpowiednio madym
przedziale predkosci mozemy z wystarczajaco duzym przybli-
zeniem przyjac, ze czas w jakim ten prsyrost nastgpi jest
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rowmny stosunkowi przyrostu predkosa do Sredniego przyspie-
szenia w tym przedziale

% «2-1N ?/ \\ﬁw

podstawiajac za a”j obliczone z wzorow (14) 1 (15) zalez-
nosci znaleziono a” dla kolejnych odcinkéw funkcji W5, \
1 wyznaczono grafic¢znie samg funkcje, ktdrg przedstawia wy-
kres rys.9.

Czas przebywania czastek w piecu okreslono drogg graficz-
nego calkowania funkcgji W/,\ z wykresu 9 przyjnujac chu-

gosC drogi rowng wysokosci pieca wynoszacej 2,5 m
t

ls*o/v ) dt

ZaleznosC te przedstawiono graficznie na wykresie rys.10.

Oznaczenia

- natezenie przep2ywu gazu NmP/sek
v - natezenie przephywu gazuw temp. T°K m3/sek
g - Srednia predkosc !)iniowa gazum/sek
r - gestos¢ gazu kg/m
10 - lepkos€ gazu kg sek/m
p - cisnienie gazu ata
T& - Srednia temperatura gazu °K
D - Srednica wewnetrzna reaktora m
F - przekrdj reaktora mO
L - HugoSC reaktora m
g - przyspieszenie ziemskie
A - wspokczynnik opordw



objetos¢ czastki m3

sida dziakajaca na czastki kG

sida ciezkosci kG *©

sida oporow kG

masa czastki kg

gestos¢ czastek kg/m3

przekrdj powierzchni czastek m
predkos¢ ustalona czgstek m/sek
predkosS¢ rzeczywista czastek m/sek
przyspieszenie czastek m/sekp






