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В нашей стране осуществляется ускоренное развитие химической 
промышленности, особенно производства минеральных удобрений. 
Естественно, что это развитие связано не только с количественными, 
но и с качественными изменениями — с переходом на новый, более 
высокий технический уровень, с внедрением новых методов произ
водства, новой, более совершенной технологии, с повышением произ
водительности труда, с расширением видов и источников сырья, 
с увеличением ассортимента и улучшением качества удобрений.

Поэтому новое, 5-е издание учебника по технологии минеральных 
удобрений для студентов вузов подверглось коренной переработке, 
которая потребовалась, чтобы отразить значительные сдвиги в этой 
области химической технологии, происшедшие со времени выхода 
в свет 4-го издания книги в 1974 г.

Объем учебника ограничен программой курса «Технология неор 
ганических веществ» для высших учебных заведений. Поэтому 
р книге приведены материалы, необходимые для овладения научными 
основами производств минеральных удобрений, и отсутствуют спра
вочные данные. Их можно найти в литературе, перечень которой при
веден в конце каждой главы. Эти перечни не имеют целью указать на 
приоритет авторов, в них содержатся лиш ь книги и статьи, которые 
рекомендуются в качестве дополнительных справочных материалов. 
Более обширная библиография затруднила бы выбор литературы, 
необходимой студенту для углубленной проработки вопроса при огра 
ниченности времени.

Учебник переработан с учетом накопленного в последние годы 
научного и промышленного опыта. Обобщен и кратко изложен об
ширный материал, полученный в результате деятельности много
численного коллектива советских ученых и производственников, л е 
жащий в основе развития нашей промышленности минеральных удо
брений, а такж е достижения зарубежной науки и техники.

Выражаю глубокую признательность Б. Д. Гуллеру, выполнив
шему большую работу по подбору этого материала и принявшему 
творческое участие в подготовке рукописи 5-го издания книги. За  
просмотр рукописи и сделанные при этом критические замечания и 
полезные рекомендации благодарю В. В. Печковского и В. Н. Б е 
лова, а за помощь в ее оформлении — Л. А. Саркиц.

Работа над усовершенствованием этого учебника будет продол
жена. Все пожелания, направленные на его улучшение, будут при
няты с благодарностью.

М . Л о з и н

Ленинградский технологический институт имени Ленсовета 
Кафедра технологии неорганических веществ



МИНЕРАЛЬНЫЕ УДОБРЕНИЯ 
В НАРОДНОМ ХОЗЯЙСТВЕ

Еще в глубокой древности человек стал использовать для своих 
нужд некоторые широко распространенные природные соли. Затем 
постепенно стали применять соли, получаемые путем переработки 
естественных минералов. Методы этой переработки вначале были 
весьма примитивными и совершенствовались по мере развития куль
туры. Ассортимент солей, используемых для самых различных це
лей, непрерывно возрастал и особенно увеличился в период развития 
промышленности. В настоящее время этот ассортимент исчисляется 
сотнями наименований и продолжает расти.

Не все неорганические соли имеют одинаковое хозяйственное 
значение. Некоторые из них применяют в весьма ограниченных 
количествах, масштабы же мировой добычи и производства других 
достигают миллионов и даж е десятков миллионов тонн в год. Из всех 
минеральных солей, изготовляемых искусственными способами, в са
мых крупных масштабах производят те, которые используют в каче
стве сельскохозяйственных удобрений. Их называют такж е т у к а м и .  
У д о б р е н и я  — это вещества, предназначенные для улучшения пита
ния растений и повышения плодородия почвы.

АГРОТЕХНИЧЕСКОЕ ЗНАЧЕНИЕ МИНЕРАЛЬНЫХ УДОБРЕНИЙ

Д ля возделывания сельскохозяйственных культур используют всего 
около 10 % поверхности Земли, и при этом возможности увеличения 
посевных площадей в мире почти исчерпаны. Между тем население 
планеты непрерывно возрастает, и для обеспечения его пищей необ
ходимо значительное повышение урожайности. Одним из важнейших 
путей для достижения этого является применение минеральных 
удобрений.
— 1 Почти все минеральные удобрения являю тся солями, получае
мыми из природных минералов, а такж е из азота воздуха. К  ним от
носятся такие продукты, как суперфосфаты, соли калия, сульфат, 
нитрат и фосфаты аммония и др. М и н е р а л ь н ы м и  у д о б р е н и я м и  назы
вают соли и другие неорганические промышленные или ископаемые 
продукты, содержащие элементы, необходимые для развития расте
ний и улучшения плодородия почвы, используемые с целью получе
ния высоких и устойчивых урожаев/О сновную  массу удобрений вно
сят в почву под посевы. Некоторые виды удобрений используют и 
для некорневого питания растений.

- 1 В образовании ткани растения, в его росте и развитии участвует 
большинство химических элементов (около 60). Основными из них, 
образующими 90 %  массы сухого вещества растений, являю тся угле
род, кислород и водород; 8 —9 %  растительной массы составляют: 
азот, фосфор, магний, сера, кальций, калий. На долю остальных 
влементов приходится всего 1 — 2  %; к ним относятся такие жизненно 
А



важные элементы, как бор, железо, медь, марганец, цинк, молибден, 
кобальт и др. Основную массу кислорода, углерода и водорода расте
ние получает из воздуха и воды, остальные элементы оно извлекает 
из почвенного раствора.

Особенно важную роль в минеральном питании растения играет 
азот; он входит в состав белков, являю щ ихся основой растительной 
и животной жизни. Белки — главная составная часть протоплазмы 
и ядра клетки.'А зот входит и в  состав хлорофилла, с помощью кото
рого растения ассимилируют углерод из находящегося в атмосфере 
диоксида углерода и солнечную энергию.

Соединения фосфора играют важную роль в дыхании и размно
жении растений. Они содержатся во многих жизненно важных ве
ществах растительной ткани (ферментах, витаминах и др.). Н аи
большее их количество находится в семенах в виде сложных белков — 
нуклеопротеидов (до 1,6 % * в пересчете на Р 20 5), из которых по
строены хромосомы — носители наследственности^- Усиление пита
ния фосфором увеличивает количество семян, т. е. долю зерна в уро
ж ае зерновых культур, повышает засухоустойчивость, морозостой
кость растений и содержание в них ценных веществ — крахмала 
в картофеле, сахарозы в сахарной свекле и т. п.

^В аж н ое значение в регулировании жизненных процессов, проис
ходящих в растении, имеет калий. Он улучшает водный режим, спо
собствует обмену веществ и образованию углеводов. Содержание 
калия (К аО) в сухом веществе растения достигает 4—5 %  а в золе 
листьев — 30—60 %. ^

Некоторые элементы, требующиеся в ничтожных количествах, 
как , например, железо, почти всегда находятся в любой почве. 
Элементы же, необходимые растениям в большом количестве, в осо
бенности азот, фосфор, калий, вносят в виде удобрений. В природе 
происходит естественный круговорот питательных элементов, в ре
зультате которого они возвращаются в почву. Так, азот, находящийся 
в ткани растения в органической форме, при гниении частично пере
ходит в аммиачную форму, затем с помощью бактерий — в нитрит- 
ную и нитратную формы и вновь усваивается растением. Исполь
зуется такж е и некоторое количество свободного азота из воздуха, 
ассимиляция которого происходит в результате деятельности разви
вающихся на корнях растения клубеньковых бактерий. Атмосферный 
азот фиксируется также при грозовых разрядах — из азота и кисло
рода воздуха образуются оксиды азота, которые при взаимодействии 
с влагой превращаются в азотную кислоту. Последняя поступает 
вместе с дождями в почву, где она с основаниями образует нитраты.

Однако часть элементов питания, израсходованных на развитие 
растений, в почву не возвращается — она выносится с урожаем. 
Значительная их часть вымывается из почвы дождевыми водами или 
в результате взаимодействия с компонентами почвы оказывается 
в форме, не пригодной для усвоения растениями.

* Здесь и далее, если »то специально не оговорено, содержание выражено 
в процентах по массе.



Д е й с т в у ю щ е е
в е щ е с т в о

П р и  у р о ж а е

о з и м о й  п ш е н в ц ы с а х а р н о й  с в е к л ы
к у к у р у з ы
( з е л е н о й

м а с с ы )

15 ц /г а 3 0  ц /г а 150 ц /г а 2 7 0  ц /г а 6 0 0  ц / г а

N 46 112 65-85 166 150
Р А 22 39 25—28 42 70
К2о 28 77 60—70 157 200

Таблица 2. Повышение урожайности от внесения в почву фосфора, 
азота и калия *

К у л ь т у р а  и  в и д  п р о д у к ц и и

П р и р о с т  у р о ж а я ,  в 
в н е с е н н о г о

н а  1 т

N Р .О , К вО

Хлопок-сырец 10— 14 5—6 2
Корни сахарной свеклы 120— 160 5 0 -5 5 40—50
Сахар 20—22 8—9 6—7
Клубни картофеля 100—150 40—80 40—60
Крахмал в клубнях картофеля 17— 18 6 - 6 ,5 5—5,5
Пшеница н рожь 12— 15 7—8 3—4

*  П р и в е д е н ы  п р и м е р н ы е  д а н н ы е .  П р и р о с т  у р о ж а я  м е н я е т с я  в  з а в и с и м о с т и  о т  х а р а к т е р а  
п о ч в ,  к л и м а т и ч е с к и х  у с л о в и й ,  к а ч е с т в а  у д о б р е н и й ,  а г р о т е х н и ч е с к и х  м е р о п р и я т и й  н  п р .

Если уменьшение содержания действующих, т. е. питательных, 
веществ в почве не будет компенсироваться внесением удобрений, 
она будет истощаться, что приведет к падению урожайности. Это 
может произойти, когда в почве содержатся еще весьма большие за 
пасы необходимых для питания растений элементов, так как урожай 
зависит не от общего, валового их запаса, а только от той части, ко
торая находится в усвояемой растениями форме. Эта часть состав
ляет лишь некоторую долю общего запаса и постепенно пополняется 
за счет последнего, однако пополнение идет значительно медленнее, 
чем вынос питательных веществ из почвы с урожаем. Поэтому внесе
ние удобрений является одним из важнейших агротехнических 
мероприятий, обеспечивающих высокие урожаи.

Хорошо растворимые азотные удобрения, особенно нитраты, вы
мываются из почвы. Некоторая доля азота под действием микроорга
низмов восстанавливается из иона NO3 до N2 и N20  и улетучивается 
в атмосферу (денитрификация). Поэтому минеральный азот в почве 
практически не накапливается и его необходимо вносить в больших 
количествах. Вынос фосфора с урожаем в 2—3 раза меньше, чем 
азота. Верхний слой почвы содержит 0,02—0,5 % фосфора в виде 
органических и неорганических соединений. Фосфор малоподвижен 
в почве и может в ней накапливаться, но при этом часть его превра-



щается в формы, плохо усваиваемые растениями. Поэтому прихо
дится вносить значительные количества фосфорных удобрений.

В СССР, в условиях социалистического земледелия, плановая 
организация кругооборота питательных веществ, базирую щ аяся 
на научных основах, созданных Жаном Батистом Буссенго, Юстусом 
Либихом, русскими учеными А. Н. Энгельгартом, Д . И. Менделеевым, 
К. А. Тимирязевым, В. В. Докучаевым, П. А. Костычевым, 
В. Р. Вильямсом, Д. Н. Прянишниковым и другими, обеспечивает 
повышение плодородия почв и непрерывный рост урожаев. Опыт 
передовиков сельского хозяйства, показывающих замечательные 
примеры высоких урожаев, все шире внедряется в практику.

Качество удобрений определяют главным образом содержанием 
в них действующих веществ в усвояемой форме: азотных — содер
жанием азота N, фосфорных — Р 2Ов> калийных — калия в пересчете 
на К 20 .

Чем выше уражайность, тем больше выносится из почвы действующих веществ.
О приросте урожая и о влиянии его на вынос питательных веществ из почвы можно 
судить по примерным данным, приведенным в табл. 1 и 2.

При внесении в почву полного удобрения (содержащего азот, фосфор и калий) 
урожай сельскохозяйственных культур повышается в 1,5—3 раза. Каждый рубль, 
затраченный на минеральные удобрения, при правильном их использовании дает 
прирост урожая на 3—8 руб.

Следующие примерные числа показывают, как изменяется урожай (в ц/га) 
от применения удобрений в условиях надлежащей агротехники:

Б е з  у д о б р е н и й  С  у д о б р е н и я м и

Хлопок 8—9 27—30
Пшеница 7—8 20—40
Сахарная свекла 100—120 200—500

Применение удобрений повышает производительность труда в сельском хозяй
стве. Один человеко-час, затрачиваемый при производстве минеральных удобре
ний, позволяет сэкономить более 15 человеко-часов на полевых работах за счет 
повышения урожайности; внесение в почву 1 т питательных веществ сберегает 
275 человеко-часов труда.

Количество вносимых удобрений на 1 га посевной площади в сель
скохозяйственной практике колеблется в следующих пределах: 
азотные — от 30 до 300 кг N, фосфорные — от 45 до 200 кг Р 20 6, 
калийные — от 40 до 250 кг К 20 . И спользование удобрений не 
только увеличивает урожай, но и улучш ает качество сельскохозяй
ственных продуктов: увеличивает содержание белка в зерне, к р а х 
мала в картофеле, сахара в свекле и винограде, повышает прочность 
волокон хлопка, льна; растения становятся более выносливыми, 
легче переносят морозы и засуху.

Однако количество вносимых удобрений не должно превышать 
необходимой нормы — это ухудшает урожай и вредит окружающей 
среде. Избыток удобрений проникает с почвенными и дождевыми 
водами в водоемы, которые зарастают в результате эвтрофикации 
(переудобрения), особенно фосфорными солями. Бурно разрастаясь, 
водоросли поглощают все питательные вещества и кислород, что при
водит к гибели остальных обитателей — рыбы и др.
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В СССР при большом разнообразии почвенно-климатических ус
ловий и выращиваемых культур требуется не только большое коли
чество удобрений, но и их широкий ассортимент. Поэтому азотные, 
фосфорные, калийные и другие удобрения изготовляют и применяют 
в виде различных солей и их смесей, в которых питательные элементы 
находятся в разных формах и количествах.

КЛАССИФИКАЦИЯ УДОБРЕНИЙ

Удобрения классифицируют по происхождению, назначению, со
ставу, свойствам и способам получения.

По происхождению удобрения разделяют на минеральные, орга
нические, органо-минеральные и бактериальные. М и н е р а л ь н ы е  или 
и с к у с с т в е н н ы е  удобрения — специально вырабатываемые на хими
ческих предприятиях неорганические вещества (а такж е ископаемые 
продукты), главным образом минеральные соли; однако к ним отно
сят и некоторые органические вещества, например карбамид. О р г а 
н и ч е с к и е  удобрения содержат питательные элементы, главным обра
зом (но не исключительно) в виде органических соединений, и яв 
ляются обычно продуктами естественного происхождения (навоз, 
фекалии, торф, солома и др.). О р г а н о -м и н е р а л ь н ы е  удобрения — 
смеси органических и минеральных удобрений. При внесении или 
минеральных, или органических удобрений растения извлекают кор
нями из почвенного раствора одни и те же ионы. Б а к т е р и а л ь н ы е  удо
брения содержат культуры микроорганизмов, способствующих на
коплению в почве усвояемых форм питательных элементов.

По срокам внесения удобрения разделяю т'на о с н о в н ы е  (предпо
севные), вносимые до посева, п р и п о с е в н ы е , вносимые во время посева 
(например, в рядки), и п о д к о р м к и ,  вносимые в период развития рас
тений.

По видам питательных элементов (табл. 3) удобрения разделяют 
на азотные, фосфорные (или фосфатные), калийные (или калиевые), 
магниевые, борные и т. д. Основными формами азотных удобрений 
являются: аммиачная (аммиак), аммонийная (соли аммония — фос
фаты, сульфат, хлорид и др.), нитратная (соли азотной кислоты — 
кальциевая, калиевая, натриевая селитры), аммонийно-нитратная 
(NH 4N 0 3) и амидная [карбамид CO(NH2)2, цианамид кальция CaCN2 
и д р .]. Фосфорные удобрения являются солями фосфорных кислот. 
Калий входит в состав удобрений в форме солей хлорида, сульфата, 
карбоната, фосфатов, нитрата. Питательные элементы, содержащиеся 
в растениях и в почве в количествах от нескольких процентов до их 
сотых долей (на сухое вещество), называют м а к р о э л е м е н т а м и .  К  ним 
относятся N, Р , К , Ca, Mg, S.

По агрохимическому значению удобрения разделяют на п р я м ы е ,  
являющиеся источником питательных элементов для растений, и 
к о с в е н н ы е , служащ ие для мобилизации находящихся в почве дейст
вующих веществ путем улучшения ее физических, химических и био
логических свойств (например, для нейтрализации кислотности почвы 
известкованием или для мелиорации гипсованием и др.). Прямые 
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С о д е р ж а н и е  о с н о в н ы х  
д е й с т в у ю щ и х  в е щ е с т в

Аммиак жидкий 
Аммиак водный 
Нитрат аммония 
Сульфат аммония 
Нитрат натрия 
Нитрат кальция 
Карбамид (мочевина) 
Карбамидо-формальде- 
гидное

Суперфосфат простой

Суперфосфат двойной 
Преципитат 
Фосфоритная мука 
Фосфатные шлаки

Обесфторенный фосфат

Хлорид калия 
Смешанные калийные 
соли
Сульфат калия

Суперфосфат аммонизи
рованный 
Аммофос

Диаммофос

Нитроаммофос

Нитрат калия 
Аммофоска

Нитроаммофоска, азо
фоска
Қарбоаммофоска

Нитрофоски

Магнийаммонийфосфат

Метафосфат аммония 
Полифосфат аммония

А з о т н ы е
NH,

NH3 +  Н20  
NH4N 03 

(NH4)2S04 
N aN 03 

Ca (NO„)2-3HaO 
CO (NH2)a 

NH2CONHCH2

Ф о с ф о р н ы е  
Ca (H2P 0 4)a-H20  +
+  H3P 0 4 +  C aS04 

Ca (H2P 0 4)2-H20  +  H 3P 0 4 
C aH P04-2H20  

Ca6F (P 0 4)3 
4CaO • P20 5 +  5 C aO -P A -

• S i0 2
З С а О -Р А  4CaO • P  20 6

К а л и й н ы е
KC1

KC1 +  NaCl или 
KC1 +  MgS04 

K2S 04
К о м п л е к с н ы е  

C aH P04 +  NH4H2P 0 4 +
+  CaS04 

NH4H2P 0 4 +  (NH4)2H P 0 4

(NH4)2H P 0 4 +  NH4H2PO,

n h 4n o 3 +  n h 4h 2p o 4 

k n o 8
(NH4)2H P 0 4 +  (NH4)2S 04 +  

+  KNOs +  NH4C1

n h 4n o 3 +  NH4H2P 0 4 +  
+  K N 03 +  NH4C1 

CO (NH2)a +  (NH4)2H P 0 4 +  
+  K N 03 +  NH4C1 

NH4N 03 +  C aH P04 4- 
+  KN03 +  NH4C1 +  

(или (NH4)2H P 0 4 
или NH4H2P 0 4 +  

+ C a S 0 4-2H20  или C aC03) 
MgNH4P 0 4-H20

(NH4P 0 3)„ 
(NH4)5P A „  +

+  (NH4)4p2o 7 +
+  (NH4)3H P A  +

+  NH4H?PO,

82,3 % N
16,5—20,5 % N

32—35 % N 
19 ,9 -21  % N

15— 16 % N
1 3 -1 5  % N 
46—46,5 % N
3 3 -4 2  % N

1 4 -2 1  % P20 5

4 0 -5 2  % P A  
2 7 -4 0  % P A  
1 6 -3 5  % P A
14—20 % P A

2 0 -3 8  % P A

5 0 -6 2  % K20  
30—42 % KaO

48—52 % KaO

1,5—3 %  N,
19—20 % P20 ,  
11— 14 % N,
46—55 % PaO,
16— 18 % N,
46—48 % P A
21—25 % N,
2 0 -2 5  % P A

13,5 % N, 46,5 % KaO
8— 12 % N..

10—24 % P A .
15—24 % K20

По 17— 18,5 % N, 
P A  и K20  

По 18—20 % N, P20 5 
и K?0

11—2 0 %  N,
8 - 1 6  % P A .  

10 -21  % KaO

3 4 -3 6  % P A ,
17— 19 % MgO 

17 % N, 80 % P ,O s
12—25 % N, 
53—61 % P20 ,



минеральные удобрения могут содержать один или несколько разных 
питательных элементов. Т р и  г л а в н ы х  п и т а т е л ь н ы х  э л е м е н т а  — 
а з о т , ф о с ф о р  и  к а л и й  — вносят под посевы в наибольших количест
вах. По их содержанию удобрения разделяют на о д н о к о м п о н е н т н ы е  
или п р о с т ы е ,  в состав которых входит только один из главных пита
тельных элементов, и к о м п л е к с н ы е ,  содержащие два или три главных 
питательных элемента. Например N aN 0 3, M g(N 03)2 — однокомпо
нентные азотные удобрения (хотя и Na, и Mg такж е используются 
растениями), a K N 0 3, (NH 4)2H P 0 4 — комплексные. По числу главных 
питательных элементов комплексные удобрения называют д в о й н ы м и  
(типа NP или Р К , или NK) и тройными (NPK); последние называют 
такж е п о л н ы м и . Удобрения, содержащие более 33 % действующих 
веществ, называют к о н ц е н т р и р о в а н н ы м и ,  а более 60 % — в ы с о к о 
к о н ц е н т р и р о в а н н ы м и .

Кроме того, по их конституции комплексные удобрения разде
ляют на смешанные и сложные. С м е ш а н н ы м и  называют механические 
композиции удобрений, состоящие из разнородных частиц, получае
мые простым смешением порошковидных (кристаллических) или гра
нулированных однокомпонентных или сложных удобрений. Если же 
удобрение, содержащее несколько питательных элементов, получено 
в результате химической реакции в заводской аппаратуре, его назы
вают сложным. С л о ж н ы е  удобрения состоят из однородных частиц, 
имеющих одинаковый или близкий химический состав; они могут 
содержать питательные элементы в нескольких формах. Сложные 
удобрения могут быть и жидкими. Деление удобрений на сложные и 
смешанные в известной мере условно.(Смешанные удобрения при хра
нении нередко становятся сложными в результате реакций, проте
кающих между составляющими смесь компонентами. Иногда назы
вают с л о ж н о -с м е ш а н н ы м и  удобрения, получаемые в результате сме
шения твердых продуктов с добавкой газообразных и жидких (пла
вов, растворов) и последующего отверждения смесей, сопровождаю
щегося перекристаллизацией и другими процессами.

Количества действующих веществ и их соотношения в комплекс
ных удобрениях (сложных и смешанных) могут быть различными. 
Удобрения, в которых соотношение питательных элементов соответ
ствует агротехническим требованиям (для определенной культуры, 
почвы и т. д.), называют у р а в н о в е ш е н н ы м и . Если содержание одного 
из питательных элементов в удобрении ниже необходимой нормы, 
другие питательные элементы не дадут высокого урож ая. От из
бытка же питательных элементов качество сельскохозяйственных 
продуктов ухудшается. Удобрения, все компоненты которых служат 
для питания растений, называют б е з б а л л а с т н ы м и . К  ним относятся, 
например, соли, и катион и анион которых содержат питательные 
элементы, такие, как K N 03, NH 4N 0 3 и др. М н о г о ф у н к ц и о н а л ь н ы м и  
называют минеральные удобрения, содержащие кроме главных пита
тельных элементов вещества, оказывающие специфическое воздейст
вие на растения и почву, а именно: задерживающие или продолжаю
щие действие удобрений, стимулирующие развитие растений, улуч
шающие структуру почвы и задерживающие влагу.



По агрегатному состоянию удобрения разделяют на твердые, 
жидкие (например, аммиак, водные растворы и суспензии) и газооб
разные * (например, диоксид углерода) Твердые удобрения бывают 
(ГОСТ 24290—80) п о р о ш к о в и д н ы е  (с размерами частиц меньше 1 мм), 
к р и с т а л л и ч е с к и е  (с размерами кристаллов ббльше 0,5 мм) и г р а н у л и 
р о в а н н ы е  (с размерами гранул от 1 до 6 мм).

Удобрения, предназначенные для питания растений элементами, 
требующимися в весьма малых количествах и стимулирующими рост 
растений, называют м и к р о у д о б р е н и я м и ,  а содержащиеся в них пи
тательные элементы — м и к р о э л е м е н т а м и .

Почва состоит из продуктов выветривания первичных горных 
пород и продуктов разложения растительных и животных организ
мов. В результате ионного обмена происходит миграция элементов 
в почве, изменение ее структуры, повышается ее плодородие. И звле
чение питательных элементов корнями растений из почвенного рас
твора такж е происходит в результате ионного обмена. При этом корни 
отдают ионы водорода и гидрокарбоната, которые появляются в ре
зультате диссоциации угольной кислоты, образующейся при дыхании 
растений.

Усвоение растениями удобрений зависит от их растворимости и от 
характера почв, в первую очередь от концентрации ионов водорода 
в почвенном растворе. Например, некоторые почвы обладают свой
ствами, позволяющими растениям усваивать Р 20 5 (хотя и медленно) 
из практически нерастворимого в воде трикальцийфосфата, особенно 
из тонкодисперсных его разновидностей — фосфоритной муки, ко
стяной муки. Концентрация ионов водорода в почвенном растворе, 
необходимая для усвоения Р 20 5 из разных видов фосфорных удобре
ний, различна. Методом оценки усвояемости Р 20 5 является определе
ние растворимости фосфатных соединений в искусственных раство
рах, кислотность которых близка к кислотности почвенных раство
ров — в аммиачном растворе цитрата аммония (реактив Петермана) 
и в 2 % растворе лимонной кислоты. Д ля определения усвояемой 
Р 20 5 применяют такж е 0,05 н. раствор серной кислоты и Н-катио- 
ниты. Усвояемость кормовых фосфатов, используемых в животновод
стве (см. ниже), определяют по их растворимости в 0,4 % растворе 
соляной кислоты.

По степени растворимости фосфорные удобрения разделяют на 
в о д о р а с т в о р и м ы е , ц и т р а т н о р а с ш в о р и м ы е  (т. е. растворимые в ци
трате аммония), л и м о н н о р а с т в о р и м ы е  (растворимые в лимонной, гу- 
миновой и других слабых органических кислотах) и т р у д н о -  или н е 
р а с т в о р и м ы е .  Почти все неорганические азотные удобрения раство
римы в воде, так же как и применяемые в качестве удобрений соеди
нения калия.

По легкости усвоения калия растением различают три формы его 
соединений: 1) содержащие в о д о р а с т в о р и м ы й  калий, 2 ) о б м е н н ы й  
калий, т. е. переходящий в почвенный раствор в результате ионно
обменных процессов, и 3) н е о б м е н н ы й , входящий в состав безводных

* Применяют под укрытиями.



силикатов, из которых он извлекается растением лишь частично и 
очень медленно.

Водорастворимые удобрения наиболее легко усваиваются рас
тениями, однако вследствие вымывания из почвы дождевыми водами 
часть их исчезает непроизводительно. Д ля создания в почве запаса 
питательных веществ применяют у д о б р е н и я  д о л г о в р е м е н н о г о  д е й с т в и я .  
Длительно сохраняющимися в почве фосфатами являются цитратно-, 
лимонно- и, особенно, труднорастворимые фосфорнокислые соли. 
Д ля создания запасов азота служат естественные и искусственные 
органические азотсодержащие соединения. К  последним относятся, 
например, оксамид (диамид щавелевой кислоты H 2NCOCONH2), 
медленно разлагаю щ ийся в почве с образованием N H J и NOJ; про
изводные пиридина C5H 5N; мочевиноформальдегидные высокомоле
кулярные композиции — уреаформы, карбамиформы (диметилен- 
тримочевина, триметилентетрамочевина и другие) — продукты сов
местной конденсации карбамида (мочевины) CO(NH2) 2 и формальде
гида СН 20 .  Они могут служить источником азота в почве в течение 
длительного времени. Д ля этой же цели пригодны цитратнораство- 
римые соли типа MeNH4P 0 4, например магнийаммонийфосфат 
MgNH4P 0 4 - Н 20 .  Д ля сохранения азота в почве используют такж е 
ингибиторы нитрификации — физиологически активные вещества 
(амино- и хлорпроизводные метилпиридина и др.), подавляющие дея
тельность почвенных нитрифицирующих бактерий.

В последнее время все большее внимание привлекает проблема 
создания удобрений с регулируемой скоростью отдачи ими питатель
ных элементов. Замедленный переход любых водорастворимых ве
ществ в почвенный раствор может быть достигнут при покрытии 
гранул удобрения пленками из высокомолекулярных соединений или 
при применении гранулированных удобрений, полученных из порош
ков с добавками этих же соединений (например, полиакриламида) 
или полимеризующихся веществ.

Предложено использовать капсулированные удобрения с «двух
слойными» гранулами, ядро которых сформировано из легко раство
ряющегося компонента и покрыто слоем другого, медленно действу
ющего удобрения, причем этот наружный защитный слой может 
иметь различную  толщину и разную степень пористости (т. е. про
ницаемости ионов).

Внесение удобрений не только повышает количество усвояемых 
растениями питательных веществ в почве, но влияет и на ее физиче
ские, физико-химические и биологические свойства, от которых такж е 
зависит ее плодородие. Одним из важных факторов я в л я е т я  измене
ние pH почвенного раствора. Внесение веществ, обладающих кис
лыми или щелочными свойствами, соответствующим образом влияет 
на реакцию почвенного раствора. Однако вследствие неодинакового 
использования растениями катионов и анионов растворенных солей 
изменение pH может произойти и при внесении в почву нейтральных 
солей. При систематическом внесении таких веществ, как (NH 4)2S 0 4, 
NH 4C1, почвенный раствор может приобрести кислую реакцию: 
взамен извлекаемых растением катионов раствор обогащается ио- 
12



нами водорода, что приводит к накоплению в почве свободной кис
лоты. Использование других удобрений, например N aN 03, приводит 
к накоплению ионов О Н ' Поэтому только химическая характери
стика удобрений недостаточна.Они должны различаться и по «физио
логическим» свойствам, обусловленным неодинаковой степенью ис
пользования катионов и анионов. По этому признаку удобрения раз
деляются на ф и зи о л о ги ч е с к и  к и с л ы е , ф и зи о л о ги ч е с к и  щ ел о ч н ы е  и 
ф и зи о л о ги ч е с к и  н е й т р а л ь н ы е . Последние не изменяют pH почвен
ного раствора.

Большое значение имеют физические свойства удобрений. Водо
растворимые удобрительные соли не должны быть сильно гигроско
пичными и слеживаться при хранении; они должны быть сыпучими, 
легко рассеваться на почву, но в то же время сохраняться на ней 
в течение некоторого времени, не сдуваясь ветром и не слишком 
быстро вымываясь дождевой водой. Этим требованиям в наибольшей 
мере отвечают крупнокристаллические и г р а н у л и р о в а н н ы е  удобре
ния. Водонерастворимые удобрения усваиваются растениями медлен
нее,. поэтому их не гранулируют, а применяют в порошкообразном 
(мелкокристаллическом) виде.

ХИМИЧЕСКИЕ СРЕДСТВА ЗАЩИТЫ РАСТЕНИЙ 
И ДРУГИЕ ПРЕПАРАТЫ

Задачей, не менее важной, чем получение высоких урожаев, является 
их сохранение. Помимо удобрений сельское хозяйство потребляет 
большое количество физиологически активных веществ для защиты 
урож ая, для борьбы с животными и растениями, наносящими вред 
сельскому хозяйству, для регулирования физиологических процессов 
в растительном организме. Вещества, уничтожающие вредителей и 
болезни растений, носят общее название п е с т и ц и д о в . «Пестицид» 
в дословном переводе означает «убивающий заразу» (от лат. pestis — 
зараза и caedo — убивать). Их такж е называют с е л ь с к о х о з я й с т в е н 
н ы м и  я д а м и  или я д о х и м и к а т а м и .

Ядовитые препараты, уничтожающие вредящих растениям насеко-. 
мых, называют и н с е к т и ц и д а м и , препараты, предназначенные для 
борьбы с паразитирующими на растениях грибками и вирусными 
заболеваниями, — ф у н г и ц и д а м и ,  а для борьбы с возбудителями бак
териальных болезней растений — б а к т е р и ц и д а м и . Некоторые пре
параты являю тся одновременно и инсектицидами и фунгицидами. 
Независимо от этой классификации под названием и н с е к т о ф у н г и 
ц и д ы  часто подразумевают вообще все вещества, применяемые для 
борьбы с вредителями и болезнями растений.

Многие препараты используют как а н т и с е п т и ч е с к и е  с р е д с т в а  
для обеззараж ивания почв, зерна и хранилищ продукции, а также 
в качестве к о н с е р в и р у ю щ и х  с р е д с т в  для пищевых продуктов и ж и
вотного сырья. Фунгициды, обеззараживающие семена, называют 
п р о т р а в и т е л я м и .

Уничтожение вредных теплокровных животных осуществляют 
препаратами, называемыми э о о ц и д а м и .



Все шире стали применять физиологически активные вещества — 
с т и м у л я т о р ы  или р е г у л я т о р ы  роста растений. В зависимости от усло
вий и дозы стимуляторы роста могут по-разному влиять на растения: 
в малых дозах они обычно активируют рост растений, а в больших — 
замедляют или полностью подавляют их развитие. Стимуляторы ис
пользуют для увеличения урож ая, для получения бессемянных пло
дов, для ускорения их созревания, для торможения развития семян, 
клубней, почек, цветов (например, с целью изменения сроков цвете
ния, созревания), для задержки прорастания картофеля и других 
плодов при длительном хранении, а такж е для других целей. Осо
бенно эффективны они при уничтожении сорняков. Препараты, ис
пользуемые для этой цели, называют г е р б и ц и д а м и .  Д е ф о л и а н т ы  — 
вещества, вызывающие опадание листьев, — позволяют механизи
ровать уборку урож ая хлопка, овощей и других культур ;д е с и к а н т ы ,  
т. е. высушивающие вещества — облегчить уборку корне- и клубне
плодов.

В качестве пестицидов используют многие химические вещества 
в твердом, жидком (растворенном) или газообразном состоянии. Ч а
сто растения подвергают опрыскиванию суспензиями или эмуль
сиями, а такж е опылению тонко размолотыми препаратами — д у -  
с т а м и , которые представляют собой смеси активно действующих 
веществ с инертными носителями (наполнителями). Вещества, ока
зывающие токсическое действие в газо- или парообразном состоянии, 
называют ф у м и г а н т а м и .  К  ним относятся и твердые вещества, вы
деляющие ядовитые пары (например, цианид кальция, выделяющий 
под действием атмосферного воздуха пары синильной кислоты).

Вследствие биологической активности пестициды обладают токсичностью по 
отношению к теплокровным животным и человеку. По степени токсичности, опре
деляемой среднесмертельной дозой на 1 кг массы животного, их условно делят на 
четыре группы: 1) сильнодействующие вещества, среднесмертельная доза которых 
меньше 50 мг/кг; 2) высокотоксичные — при дозе 50—200 мг/кг; 3) среднетоксич
ные — при дозе 200—1000 мг/кг и 4) малотоксичные — при среднесмертельной 
дозе, превышающей 1000 мг/кг.

Раньше пестицидами служили главным образом неорганические вещества. 
В настоящее время находят широкое применение более эффективные и менее вредные 
для человека и сельскохозяйственных животных органические препараты и пре
параты биологического происхождения (бактериальные, антибиотики и др.). Од
нако и неорганические яды не утратили своего значения и используются в значи
тельных количествах. Наиболее распространенными неорганическими пестицидами 
являются соединения фтора — кремнефториды натрия, калия, аммония, цинка, 
магния, фторид натрия; соединения мышьяка — арсениты натрия и кальция, па
рижская зелень, арсенаты кальция, цинка, марганца, натрия, свинца; соли бария, 
например хлорид бария; соединения меди — медный купорос и основные сульфаты 
меди, бордосская жидкость, хлороксид меди; синильная кислота и цианиды, в част
ности цианплав; свободный цианамид и цианамид кальция; хлораты магния и каль
ция; хлорная известь, железный купорос, сера, сода, известь, фосфиды цинка и 
алюминия, хроматы цинка и другие.

Пестициды значительно повышают продуктивность сельского хозяйства: каж
дый рубль, затраченный на эти препараты, позволяет сохранить продуктов поле
водства больше чем на 10 руб., продуктов садоводства — на 20— 100 руб.

В последнее время для повышения производительности труда 
в сельском хозяйстве стали пр.именять м н о г о ф у н к ц и о н а л ь н ы е  комп
лексные препараты — гранулированные продукты, состоящие из



удобрений с добавками микроудобрений, инсектофунгицидов, гер
бицидов и стимуляторов роста.

Добавки минеральных солей к кормовым рационам- ускоряют 
развитие животных, увеличивают продуктивность скотоводства и 
птицеводства. К о р м о в ы м и  с р е д с т в а м и  являются: поваренная соль, 
карбонат кальция, фосфаты кальция, натрия, аммония, соли ж елеза, 
меди, цинка, кобальта, марганца и другие, а также карбамид (мо
чевина). К о н с е р в а н т а м и , т. е. средствами, сохраняющими ценные пи
тательные вещества в кормах, служат: дисульфит натрия Na2S20 6, 
гидросульфит натрия N aH S 03l фосфаты аммония, карбонаты аммо
ния и др.

Применение в сельском хозяйстве минеральных удобрений и 
других солей, наряду с механизацией и передовыми методами агро
техники, дает нашему народному хозяйству огромный экономический 
эффект.

Во многих случаях одни и те же соли, являющиеся удобрениями, 
используют для разнообразных целей. Например, нитрат аммония — 
одно из лучш их азотных удобрений, но в то же время его широко 
применяют в качестве компонента для взрывчатых веществ; циан
амид кальция служит дефолиантом, а может применяться как удобре
ние; карбамид — удобрение, кормовое средство и полупродукт для 
производства пластмасс и т. д. В соответствии с этим установлены 
определенные требования к качеству продуктов, узаконенные Госу
дарственными общесоюзными стандартами (ГОСТ) или обусловлен
ные межреспубликанскими техническими условиями (МРТУ) или 
техническими условиями (ТУ), согласованными между производи
телем и потребителем. Согласно ГОСТам и ТУ, удобрения и другие 
соли выпускают различных сортов по содержанию основного веще
ства и примесей, по крупности кристаллов, по влажности и т. п. 
ГОСТы и ТУ предусматривают такж е определенные виды тары и ме
тоды анализов продукта.

РАЗВИТИЕ ПРОИЗВОДСТВА МИНЕРАЛЬНЫХ УДОБРЕНИЙ

В дореволюционной России масштабы химического производства были 
сравнительно небольшими. П ослеоктябрьской  революции, наряду с 
другими отраслями химической промышленности, получило разви
тие производтсво минеральных удобрений. В результате широко раз
вернувшихся геологоразведочных работ уж е в годы первой пятилетки 
(1928— 1933) основная химическая промышленность получила воз
можность использовать хибинские апатиты, соликамские калийные 
соли и другое минеральное сырье. Производство суперфосфата 
в 1940 г. по сравнению с 1913 г. увеличилось в 66  раз. К. началу 
Великой Отечественной войны СССР располагал развитой основной 
химической промышленностью и мощными сырьевыми ресурсами 
для ее дальнейшего роста. Были открыты новые месторождения агро
номических руд (т. е. минералов, перерабатываемых в удобрения).

Ущерб, нанесенный химической промышленности войной, был 
быстро лнквиднрован. Уже в 1944 г. продукция химической промыш-
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ний и солей, в частности гранулированные продукты (суперфосфат, 
нитрат аммония и др.). В 1954 г. производилось уже 14 видов мине
ральных удобрений и 16 видов неорганических ядохимикатов (а вме
сте с органическими 45).

Развитию химии и технологии минеральных удобрений и солей 
способствовали широко поставленные в Советском Союзе работы 
крупных научных коллективов — Научного института удобрений и 
инсектофунгицидов (НИУИФ ), Государственного института азотной 
промышленности (ГИАП), Государственного института прикладной 
химии (ГИПХ), Института общей и неорганической химии Академии 
наук СССР (ИОНХ), Всесоюзного научно-исследовательского инсти
тута галургии (ВНИИГ), Уральского научно-исследовательского 
химического института (УНИХИМ ), Научно-исследовательского 
института основной химии (НИОХИМ) и др.

Большое значение для дальнейшего развития производства ми
неральных удобрений имели решения сентябрьского (1953 г.) Пле
нума ЦК КПСС по развитию сельского хозяйства и майского (1958 г.) 
Пленума Ц К КПСС по ускоренному развитию химической промыш
ленности. Капитальные вложения в химическую промышленность за
5 лет (1959— 1963 гг.) в 1,5 раза превысили все средства, вложенные 
в эту отрасль за 40 предыдущих лет; производство минеральных 
удобрений возросло за эти годы в 1,6 раза. 11редставление о динамике 
роста производства минеральных удобрений дают табл. 4 и 5 и рис. 1.

Д екабрьский (1963 г.) Пленум Ц К КПСС принял решение о даль
нейшем ускоренном развитии химической промышленности для обес
печения подъема сельского хозяйства и роста благосостояния на
рода, а февральский (1964 г.) Пленум Ц К КПСС наметил главные 
пути интенсификации сельскохозяйственного производства: 1) ши
рокая химизация земледелия и животноводства; 2) развитие оро
шаемого земледелия (ирригация) и 3) электрификация и комплексная 
механизация сельского хозяйства.

При общей посевной площади 207,3 млн. га производство всех 
видов минеральных удобрений (в пересчете на 100 % питательных 
веществ) в 1971 г. превысило 70 кг/га.

На основе Д иректив X X IV  съезда КПСС пятилетним планом р аз
вития народного хозяйства СССР на 1971 — 1975 гг. было предусмо-



Таблица 4. Динамика роста производства минеральных удобрений 
в СССР (в тыс. т)

П р о и з в е д е н о  у д о б р е н и Л П р о и з в е д е н о  у д о б р е н и й

Г о д
д е й с т в у ю 

щ и х  в е 
щ е с т в  *

N  +  Р 20 5 +
+  к ,о

н у с л о в н ы х  
е д и н и ц а х  * *

Г о д
д е й с т в у 

ю щ и х  в е 
щ е с т в  *

N  +  РгО, +  
+  К 20

в  у с л о в н ы х  
е д и н и ц а х  * *

1913 17 89 1960 3 299 13 817
1928 26 135 1965 7 389 31 253
1932 175 921 1970 13 099 55 400
1937 703 3240 1975 21 998 90 902
1950 1236 5497 1980 24 767 103 858
1955 2299 9668 1985

( п л а н )
36 000 150 800

*  К о л и ч е с т в а  у д о б р е н и й  в ы р а ж а ю т  в  п е р е с ч е т е  н а  м а с с у  д е й с т в у ю щ и х  в е щ е с т в  
N  +  Р г О в +  К гО . (В  п о с л е д н е е  в р е м я  з а  р у б е ж о м  з а  м а с с у  д е й с т в у ю щ и х  в е щ е с т в  с т а л и  
т а к ж е  п р и н и м а т ь  м а с с у  э л е м е н т о в  N  -Ь Р  - f  К ) .

* *  П р и  п о д с ч е т е  о б щ е г о  б а л а н с а  у д о б р е н и й  и х  к о л и ч е с т в а  и н о г д а  в ы р а ж а ю т  в  у с л о в 
н ы х  е д и н и ц а х :  д л я  а з о т н ы х  у д о б р е н и й  — в п е р е с ч е т е  н а  п р о д у к т ,  с о д е р ж а щ и й  2 0 ,5  %  N ; 
д л я  ф о с ф о р н ы х  — в п е р е с ч е т е  п а  с о д е р ж а н и е  1 8 ,7  %  у с в о я е м о г о  РвО® ( д л я  ф о с ф о р и т н о й  
м у к и  — н а  19 % Р * 0 6): д л я  к а л и й н ы х  — в п е р е с ч е т е  н а  4 1 ,6  %  К гО : д л я  б о р н ы х  —  в  п е 
р е с ч е т е  н а  с о д е р ж а н и е  9 %  Н -,В О я.

Таблица 5. Производство минеральных удобрений в СССР 
по видам иействующих веществ (в тыс. т)

Г о д

П р о и з в е д е н а  у д о б р е н и й

а з о т н ы х  
(1 0 0  %  N )

ф о с ф о р н ы х
(100 %  р„о,

ф о с ф о р и т н о й  
м у к и  

(1 0 0  %  Р гО .)

к а л и й н ы х  
(1 0 0  %  К аО )

1940 199 263 73 221
1950 392 440 92 312
1960 1 003 912 280 1084
1965 2 712 1599 704 2368
1970 5 423 2500 1085 4087
1975 8 535 4452 1059 7914
1980 10 241 5622 833 8064

(

трено увеличить выпуск химической продукции в 1,7 раза и довести 
выработку минеральных удобрений в 1975 г. до 90 млн. т (в условных 
единицах), а поставку их сельскому хозяйству — до 72 млн. т. Уже 
в 1973 г. по объему производства минеральных удобрений Советский 
Союз вышел на первое место в мире.

В следующей пятилетке (1975— 1980 гг.) количественные и ка
чественные показатели производства продолжали расти. В 1980 г. 
произведено 104 млн. т удобрений (в уел. ед.) или 24,8 млн. т дейст
вующих веществ. На душу населения выработан. 391 кг удобрений 
в условных единицах или 93 кг действующих веществ. При общей 
посевной площади 217,3 млн. га поставка сельскому хозяйству со
ставила 82 млн. т (в уел. ед.), а на гектар пашни — 366,5 кг (в уел. ед.)



или 83,9 кг действующих веществ. Средняя концентрация действую
щих веществ в минеральных удобрениях непрерывно повышается.

Продовольственной программой СССР на период до 1990 года; 
разработанной в соответствии с решениями XXVI съезда КПСС 
(1981 г.) и одобренной майским (1982 г.) Пленумом Ц К  КПСС, пре
дусмотрено увеличить поставки сельскому хозяйству минеральных 
удобрений по сравнению с 1980 годом в 1,7 раза (в 1985 г. — 
26,5 млн. т, в 1990 г. — 30—32 млн. т действующих веществ).

В связи с особо важным значением минеральных удобрений для 
обеспечения Продовольственной программы в Советском Союзе 
в 1980 г. создано Министерство по производству минеральных удоб
рений.

Пятилетним планом 1981— 1985 гг. установлен уровень произ
водства минеральных удобрений в 1985 г. — 150,8 млн.т (в уел. ед.), 
что эквивалентно ~ 3 6  млн. т действующих веществ. Д оля концен
трированных и сложных удобрений за пятилетие должна вырасти 
с 83 до 91 %.

Дальнейший рост производства минеральных удобрений должен 
сопровождаться глубокими техническими усовершенствованиями 
в методах их получения, укрупнением промышленных агрегатов, 
повышением производительности труда, увеличением коэффициентов 
использования сырья и энергии; улучшением качества выпускаемой 
продукции и снижением ее стоимости. Развитие промышленности 
минеральных удобрений должно, в частности, идти по пути выпуска 
гранулированных удобрений, увеличения их ассортимента, более 
широкого освоения производства концентрированных продуктов. 
Их применение сокращает затраты на транспортировку, хранение и 
внесение в почву. Это дает существенный экономический эффект, 
несмотря на несколько большие затраты при производстве. Осо
бенно экономично применение комплексных сложных удобрений. 
По сравнению с использованием эквивалентных количеств одноком
понентных удобрений при их раздельном внесении экономия трудо
вых затрат при внесении комплексных удобрений оценивается в 30 
человеко-дней на 100 га посевной площади. Важными задачами яв
ляются дальнейшее развитие сырьевой базы для производства удобре
ний, в частности освоение местных видов сырья, и строительство но
вых туковых заводов в районах значительного потребления удобре
ний, особенно на Востоке страны.

Ниже приведены краткие сведения о мировой промышленности минеральных 
удобрений по данным ФАО, ЮНИДО и ИСМА * В 1978 г. во всем мире произ
ведено 106,1 млн. т. удобрении (действующих веществ), в том числе 49,9 млн. т 
N, 30,6 млн. т Р20 5, 25,6 млн. т К20 . В Европе выработано 32,6 млн. т удоб
рений (в СССР — 23,7; во Ф ранции— 4,7; в ГДР и ФРГ — приблизительно по 
4,5), d  Америке — 30,5 (В США — 19,3; в Канаде — 8,2), в Азии — 16,1 (в Ки

* ФАО — Продовольственная и сельскохозяйственная организация при ООН; 
ЮНИДО — Организация помощи промышленному развитию стран Азин, Латин
ской Америки н Африки при ООН; ИСМА — Международная ассоциация произ
водства суперфосфата и сложных удобрений.



тае — 6,2; в Индии — 2,7; в Японии — 2,1), в А фрике— 1,9, в Океании —
1,4 млн. т.

В 1980 г. мировое производство удобрений достигло 122,7 млп. т, в том числе 
N — 58,1, Р20 6 — 37,0, К20  — 27,6; в 1981 г. — 129 млн. т. Из этого количе
ства более 70 % потреблено в Европе и Сев. Америке. На долю Азии и Африки, 
где проживает 75 % населения Земли, пришлось менее 30 %.  В последние годы на
блюдается опережающий темп роста производства и потребления удобрений в раз
вивающихся странах. По прогнозу ЮНИДО мировое производство удобрений 
в 1985 г. достигнет 141,5 млн. т (N  — 71,7, Р20 6 — 38,9^К20 — 30,9), а потреб
ление их к 2000 г. возрастет до 307 млн. т действующих веществ при соотноше
нии N Р20 5 : К20  =  1 : 0,46 : 0,40. Доля концентрированных удобрений в общем 
балансе в 1975 г. превысила 7 0 % , а доля комплексных составила около 5 0 % .

.Средняя норма внесения действующих веществ (N +  Р20 5 +  К20 ) колеблется
в. разных странах в очень широких пределах —от 5 до 750 кг на 1 га обрабаты
ваемой земли. В странах с интенсивным применением удобрений она составляет: 
в Нидерландах — 737, в Японии — 428, в ФРГ — 422, в Венгрии и Франции — 
278, в Польше — 241, в США — 99, в Китае — 74 кг/га. В среднем по развитым 
странам — 108, по развивающимся — 34, а по всему миру — 68 кг/га. Производ
ство минеральных удобрений на душу населения в 1981 г. составило: в СССР — 97, 
в США — 101, во Франции — 91, в ГДР — 285, в Японии — 16 кг.

В 1980 г. мировая производственная мощность заводов, вырабатывающих 
аммиак (без стран СЭВ), составила почти 100 млн. т N, а произведено на них 
79,7 млн. т NH3 (или 65,6 млн. т N). 80—85 % аммиака используется для получе
ния азотсодержащих удобрений. Распределение азота (в %) по отдельным видам 
удобрений в их общем мировом производстве (1978 г., без СССР): в виде сульфата 
аммония— 6,75, ннтрата аммония — 11,4, известково-аммиачной селитры — 9,5, 
карбамида — 19,9, безводного аммиака — 9,85, азотных растворов — 4,4, фос
фатов аммония — 7,2, нитрофосфатов — 7,9, прочих удобрений — 23,1. В 1978 г. 
во всем мире (без СССР) произведено в млн. т N: в виде сульфата аммония — 2,74 
(в США — 0,46, в Японии — 0,37, в ФРГ и Италии — приблизительно по 
0,23); в виде карбамида — 8,1 (в Индии — 1,4, в С Ш А — 1,0, в Японии — 0,61); 
в виде нитрата аммония (включая известково-аммиачную селитру) — 7,5 (в США — 
0,98, в Польше — 0,89, во Франции — 0,87, в Великобритании — 0,67, в ФРГ — 
0,49). В виде жидких азошых удобрений использовано: безводного аммиака 
(82 % N) — 4 млн.т (в США — 3,4); в виде водного аммиака (20—21 % N) — 0,14 
(в США — 0,12); в виде азотных растворов (20—30 % N) — 1,8 (в США — 1,46). 
В США потребляется более 80 % используемых в мире жидких азотных удобрений.

Мировое производство серной кислоты составило в 1979 г. 137 млн. т H2S 0 4 
(в США — 34,2). Из общего количества вырабатываемой серной кислоты на полу
чение минеральных удобрений расходуется около 50 %.

Общие мировые запасы фосфатного сырья оцениваются в 84,5 млрд. т, из 
них около 98 % фосфоритов и 2 % апатитов. Достоверные’ запасы составляют
27,5 млрд. т, около 80 % их находится на территории Марокко, США и СССР, 
такая же доля фосфатов добывается в этих странах. В 1978 г. мировая добыча 
фосфатного сырья составила 124 млн. т. (в 1980 г. около 137 млн. т), а выработка 
фосфорных удобрений — 30,6 млн. т  Р20 5. Распределение Р20 6 (в %) по видам 
удобрений (без СССР): в виде простого суперфосфата — 16,7; двойного суперфос
фата — 15,8; томасшлака — 3,2; термофосфатов и плавленых магнезиальных фос
фатов — 1,2; фосфоритной муки — 1,7; фосфатов аммония — 28,2; нитрофосфатов — 
13,6; других фосфорных и комплексных удобрений — 19,6. В 1978 г. во всем мире 
(без СССР) выработано Р20 5 (в млн. т): в виде простого суперфосфата — 4,1 (в Ав
стралии — 0,76, в Польше — 0,47, в США — 0,29); в виде двойного суперфосфата —
3,8 (в США — 1,62, в Бразилии — 0,44); в виде фосфоритной муки — 0,42; в виде 

томасшлака — 0,79 (во Франции — 0,31, в Бельгии — 0,26). В последние годы резко 
увеличивается производство фосфорной кислоты, фосфатов и полифосфатов аммония 
и снижается выпуск простого суперфосфата. Так, доля простого суперфосфата в ми
ровом производстве фосфорных удобрений в 1955 г. была 64 %, в 1969 г. — 35 %,  
а в 1978 г. — 16,7%. Мировая мощность заводов, производящих фосфорную кислоту, 
составила в 1980 г. ~ 3 0  млн. т (в США — 8,3).

Общие континентальные мировые запасы калийных солей превышают 
93 млрд. т К 20  (1973 г.). Производство калийных удобрений в 1978 г. составило



~  26 млн. т К а0  (почти половина этого количества — в странах СЭВ, в СССР —
8,4 млн. т. К аО, в Канаде — 6,2 млн. т К20 ). Распределение К 20  (в %) по видам 
удобрений (без СССР): в виде хлорида калия — 87,3; в виде сульфата калия — 4,5; 
в виде калийсодержащих комплексных удобрений — 8,2.

СЫРЬЕ ДЛЯ ПРОИЗВОДСТВА МИНЕРАЛЬНЫХ УДОБРЕНИЙ

Разнообразие вырабатываемых химическими предприятиями мине
ральных удобрений обусловливает необходимость использования 
самых различных сырьевых материалов. Один и тот же продукт 
нередко вырабатывается на разных заводах (а иногда и на одном) из 
разного сы рья, что связано с применением различных схем техноло
гического процесса и диктуется главным образом экономическими 
соображениями (близостью источника сырья к производству, за 
пасами тех или иных видов сырья и т. п.) или требованиями к каче
ству продукции. Так, для производства фосфорных удобрений при
меняют апатит и фосфориты, хлорид калия получают из сильвинита и 
карналлита, азотные удобрения вырабатывают из синтетического 
аммиака и из аммиака, содержащегося в коксовом газе, и т. д.

В производстве удобрений широко используют природное мине
ральное сырье. В СССР особенно богаты скоплениями минералов 
Урал, К авказ, Кольский полуостров, Южный Казахстан, Алтай, 
Предкарпатье и др.

В 1925 г. на Кольском полуострове открыто самое богатое в мире 
Хибинское месторождение апатита Са5Ғ (Р 0 4)3, которое является 
основным источником сырья для производства фосфорных удобре
ний. В 1936 г. открыто крупнейшее месторождение фосфоритов в юж
ной части К азахстана, в горах К аратау, которое обеспечивает сырьем 
предприятия, снабжающие удобрениями хлопководческие районы 
К азахстана и Средней Азии. Месторождения фосфоритов имеются и 
во многих других районах СССР.

На Северном Урале находится Верхнекамское (Соликамское) 
месторождение хлоридных солей калия и магния, разведанное 
в 1925 г. В 1949 г. открыто Старобинское месторождение калийных 
солей (сильвинита) в Белоруссии. В Предкарпатском месторождении 
калийные соли находятся как в хлоридной, так  и в сульфатной форме. 
Н а базе этих месторождений возникли химические комбинаты, вы
пускающие калийные удобрения.

Эти и многие другие месторождения природных минералов яв
ляю тся мощной сырьевой базой промышленности удобрений.

Неисчерпаемым сырьевым источником для производства азотных 
удобрений служ ит атмосфера — воздух содержит 78 %  (об.) сво
бодного азота. Атмосферный азот различными путями превращают 
в связанный азот, т. е. в азотные соединения; практически это почти 
единственный источник азота для промышленного производства, так 
как природные минералы, содержащие азот, например соли азотной 
кислоты, встречаются сравнительно редко.

Помимо природного сырья для производства минеральных удоб
рений используют полупродукты и продукты химической и других 
отраслей промышленности. К  таким ви^ам сырья относятся прежде



всего минеральные кислоты: серная, азотная, фосфорная, соляная, 
угольная — и щелочи, главным образом аммиак, который перераба
тывают в разные азотные удобрения, но частично и непосредственно 
используют в качестве жидкого удобрения.

Сырье для производства удобрений часто содержит несколько 
ценных элементов. Так, природные фосфаты, из которых получают 
фосфорные удобрения, содержат и некоторые количества связанного 
фтора. При выработке суперфосфата значительная часть фтора пере
ходит в газообразные вещества, которые перерабатывают в фторсо
держащие продукты. Рационально организованным может считаться 
лишь такое производство, которое в пределах экономической целе
сообразности комплексно использует все составные части сырья, 
превращая их в ценные продукты.

Производства многих удобрений комбинируют с другими хими
ческими производствами, а иногда и с производствами других отрас
лей промышленности. Так, заводы суперфосфата, потребляющие 
значительные количества серной кислоты, строят рядом с серно
кислотными заводами — это устраняет необходимость перевозки 
серной кислоты. Чаще всего цехи, потребляющие серную кислоту, и 
сернокислотное производство являются цехами одного химического 
предприятия. Цехи, перерабатывающие синтетический аммиак и 
азотную кислоту в азотные удобрения, объединяют с цехами синтеза 
аммиака и азотной кислоты в пределах единого азотно-тукового за 
вода. Цехи сульфата и фосфатов аммония, для которых сырьем слу
жит аммиак, содержащийся в коксовом газе, строятся при коксо
газовых заводах. Во всех случаях необходимость комбинирования 
производств возникает из условий наиболее целесообразного и деше
вого способа обеспечения их сырьем.
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Ф И З И К О - Х И М И Ч Е С К И Е  ОСН ОВЫ  
Т Е Х Н О Л О Г И И  М И Н Е Р А Л Ь Н Ы Х  У Д О Б Р Е Н И Й

Г л а в а  1

ТИПОВЫЕ ПРОЦЕССЫ В ПРОИЗВОДСТВЕ 
УДОБРИТЕЛЬНЫХ СОЛЕЙ

ВВЕДЕНИЕ

Многообразие минеральных удобрений и видов сырья, используемых 
для их получения, обусловливает необходимость применения самых 
различных методов производства. Технологические схемы производ
ства удобрений весьма разнообразны, но в большинстве случаев они 
складываются из одних и тех же типовых процессов. Важнейшие из 
них:

1) термическая или термохимическая обработка — различные 
виды обжига минерального сырья или ш и х т ы  (т. е. смеси, предна
значенной для обжига), а также сушка материалов;

2) растворение и кристаллизация веществ, связанные с их хими
ческой обработкой, с разделением веществ, с очисткой растворов от 
примесей осаждением и другими средствами и определяющие условия 
разделения жидких и твердых фаз отстаиванием и декантацией, филь
трованием, центрифугированием, а такж е условия выпаривания, на
гревания и охлаждения растворов и суспензий.

Переработка минерального сырья в удобрения, как и в другие 
минеральные соли, может идти или путем высокотемпературной тер
мической (термохимической) его обработки, или «мокрым» путем — 
в жидких средах и суспензиях. Часто оба эти пути совмещают. В этом 
случае они дополняют друг друга. Примерами термических способов 
производства удобрений являются получение термофосфатов, обес- 
фторенных фосфатов, извлечение элементарного фосфора из природ
ных фосфатов с последующей его переработкой в фосфорную кислоту 
и фосфатные соли. Примерами производства удобрений «мокрым» 
путем являю тся многочисленные и разнообразные способы кислотной 
переработки фосфорных руд, извлечение хлорида калия из калий
ных минералов, получение азртсодержащих солей из аммиака, 
азотной кислоты и д р .

В любых случаях для рациональной организации производства 
необходимо знание механизма и кинетики химических процессов, 
протекающих в заводской аппаратуре, а такж е условий равновесия 
фаз в перерабатываемых системах. В этой главе рассмотрены некото
рые закономерности важнейших процессов в технологии минеральных 
удобрений — обжига или термической обработки минералов, рас
творения, кристаллизации веществ и некоторых других методов их 
22



разделения. Знание этих закономерностей позволяет выбирать усло
вия наиболее интенсивного осуществления многих стадий производ
ства. Вопросы фазовых равновесий рассмотрены в гл. 2.

ОБЖИГ

Процессы обжига материалов проводят в различных условиях 
с целью осуществления тех или иных химических превращений в ших
те, подвергающейся обжигу, иногда при очень высоких температурах. 
Некоторые виды обжига получили специальные названия по харак
теру протекающих химических явлений. К  ним относятся: кальцина- 
ционный, окислительный, хлорирующий и восстановительный обжиг, 
а такж е спекание.

К а л ь ц и н а ц и о н н ы м  обжигом, или к а л ь ц и н и р о в а н и е м ,  называют 
процесс, целью которого является удаление из вещества летучих 
компонентов, чаще всего диоксида углерода или конституционной 
воды. Примером может служить обжиг известняка

СаСОэ =  СаО +  С 0 2

или прокаливание однозамещенного ортофосфата кальция, превра
щающегося при этом через ряд промежуточных веществ в полимер
ный метафосфат:

п [Са(Н2Р 0 4)2- Н20 ]  =  [Са(РОэ)21„ +  3« Н20

В других случаях перевод вещества в необходимую форму дости
гается с помощью о к и с л и т е л ь н о г о  обжига, например прокаливания 
минералов при избытке воздуха с целью превращения содержа
щихся в них примесей соединений двухвалентного железа в оксиды 
железа, труднее растворяющиеся при дальнейшей кислотной обра
ботке. Это уменьшает загрязнение получаемых растворов ионами 
железа. При обжиге FeO окисляется кислородом, находящимся в то
почном газе, и переходит в гематит Ғ20 3 или в .магнезит Ғ30 4:

4ҒеО +  0 2 =  2Ғе2Оэ; 6ҒеО +  0 2 =  2Ғе30 4

Частным случаем окислительного обжига является с у л ь ф а т и з и -  
р у ю щ и й  обжиг, которому подвергают главным образом сульфидные 
руды с целью перевода сульфидов в растворимые сульфаты. При этом 
сначала образуется оксид металла, например

CuS +  l l/2o 2 =  CuO +  S 0 2

затем образовавшийся диоксид серы окисляется в триоксид; послед
ний взаимодействует с оксидом металла:

S 0 2 -f- 1/20 2 S 0 8; CuO -j- S 0 3 <=£ CuS04

Следовательно, продуктом окисления сульфида может быть смесь 
сульфата с оксидом. Соотношение между ними зависит от темпера
туры и продолжительности обжига, концентраций О, и S 0 2 в газовой 
фазе и от свойств сульфидов и оксидов, образующихся в процессе 
окисления.



Д ля перевода сульфидов металлов в растворимые соединения 
можно применять и х л о р и р у ю щ и й  обжиг. Наиболее дешевым хлори
рующим агентом является хлорид натрия. Смесь сульфидной руды 
и поваренной соли подвергают действию воздуха при 550—600 °С. 
При этом образуется S 0 2, который, взаимодействуя с солью в при
сутствии паров воды, дает С12 и НС1. Эти газы, вступая в реакции 
с сульфидами и оксидами металлов, превращают их в хлориды. Д ру
гими хлорирующими агентами являются НС1, N H 4C1, С12.

Примером в о с с т а н о в и т е л ь н о го  обжига может служить процесс 
извлечения элементарного фосфора из трикальцийфосфата при на
гревании его в смеси с углем и кремнеземом до 1500 °С:

Са3(Р 0 4)а +  5С +  3S i02 =  Ра +  5GO +  3C aSi03

Часто обжиг производят с целью с п е к а н и я  сырья с какими-либо 
добавками, например с содой, известняком и другими соединениями. 
В результате спекания могут образовываться как растворимые, так 
и нерастворимые вещества. Например, спеканием получают удобре
ния, называемые т е р м о ф о с ф а т а м и . При спекании природные фос
фаты, содержащие фосфор в неусвояемой форме, превращаются в лимон
норастворимые фосфаты. Так, при спекании апатита с содой при 
1100— 1250 °С (в присутствии кремнезема для связывания избыточ
ного оксида кальция) идет реакция:

Ca5F (P 0 4)3 ~г 2NaaC 0 3 -\- S i0 2 ~  3C aN aP04 -f- CaaS i0 4 Н-  NaF -j- 2COa

Отвердевший после охлаждения плав измельчают.
Процессы термической обработки твердых материалов являются 

гетерофазными. Реакции могут протекать как непосредственно между 
твердыми фазами, так и между твердым веществом и газом или жид
костью, образующимися, например, вследствие диссоциации или 
плавления отдельных компонентов шихты.

При соприкосновении двух кристаллических веществ, способ
ных х и м и ч р г к и  взаимодействовать. в точках касания возникает моно- 
молекулярный слой продукта реакции *. Частицы, образующие кри
сталлические решетки, совершают колебательные движения, интен
сивность которых возрастает с повышением температуры. Поэтому 
при нагревании порошков элементы кристаллических решеток вслед
ствие возрастания амплитуды колебаний становятся способными пре
одолеть силы сцепления и совершить обмен местами — начинается 
так называемая внутренняя диффузия. Температура, соответствую
щая этому моменту, является температурой начала реакции.

Характерный для макросоединения стехиометрический состав 
имеют лишь внутренние части идеального кристалла с типической 
решеткой. Поверхностные же части кристалла (грани, ребра, вер
шины) не имеют стехиометрического состава — их состав непо
стоянен и различен для отдельных элементов поверхностной струк
туры. В связи с этим устанавливается равновесие между окруж аю 
щей средой и реальной кристаллической системой, представляющей

* Термин «мопомолекулярный слой» традиционно используют во всех случаях, 
хотя для веществ, имеющих ионное, строение он не вполне точен.



собой метастабильные конгломераты из субкристалликов, соедини
тельных блоков и пустот между ними. Д ля  определенных темпера
турных условий характерен и определенный равновесный состав 
поверхностных частей кристаллической системы, меняющийся при 
изменении температуры. Вследствие этого кристаллические порошки 
при нагревании спекаются даже при отсутствии жидкой фазы, т. е. 
при температурах более низких, чем температуры плавления отдель
ных компонентов кристаллической смеси или их эвтектик.

Спекание происходит вследствие смягчения поверхностных со
ставных частей и восстановления нарушенных элементарных кри
сталликов, исчезновения и перемещения дефектов кристаллических 
решеток и их неориентированного сращивания при этом. Д л я  многих 
неорганических солей абсолютная температура спекания приблизи
тельно в 2 раза меньше абсолютной температуры плавления (по раз
ным данным Т са! Т ип =  0,44 или 0,57). Д ля  оксидов Т си/ Т пп я» 0,8. 
Чем мельче кристаллический порошок, тем больше его удельная по
верхность и тем сильнее он спекается при нагревании. Спекание мо
жет быть вызвано такж е полиморфными превращениями и выделе
нием капиллярной и адсорбированной влаги.

Важными свойствами спекшихся материалов являю тся проч
ность их частиц и пористость (объем и размер пор). Высокопористые 
материалы образуются при спекании шихт, состоящих из мелких 
зерен, при обжиге веществ, сопровождающемся выделением из них 
газов и др. Характер получаемых спеков зависит от химического со
става исходных веществ и температуры обжига. При высокотемпера
турном обжиге, сопровождающемся образованием значительного ко
личества расплава, после остывания получается прочный, малопо
ристый спек, называемый к л и н к е р о м .

Вероятность обмена местами между частицами (молекулами, 
атомами, ионами) в твердых веществах с правильно построенной 
кристаллической решеткой чрезвычайно мала. Реакции между 
твердыми веществами протекают очень медленно и обычно не доходят 
до конца. Повышению химической активности веществ способствует 
разрыхление их кристаллических решеток. Реакционная способ
ность вещества повышается, если оно испытывает полиморфное пре
вращение или находится в состоянии возникновения.

На реакционную способность твердых веществ могут влиять по
ляризация частиц, присутствие посторонних веществ, всякого рода 
механические и другие воздействия извне. Эти факторы в ряде слу
чаев увеличивают активность вещества.

Реакционная способность в значительной мере зависит от дефек
тов кристаллических решеток реагирующих веществ. Так, активные 
оксиды, полученные неинтенсивным нагреванием их гидратов или 
карбонатов, реагируют быстрее, чем оксиды, полученные другими 
путями. Рентгенографическое исследование показывает, что в этих 
случаях решетки оксидов несколько расширены, искажены по сравне
нию с решетками обычных, неактивных оксидов. Интенсивное про
каливание способствует исправлению дефектов кристаллических 
решеток, и активность оксидов падает.



П рямая реакция между двумя твердыми веществами, идущая без 
образования промежуточных газообразных или жидких фаз, требует 
непосредственного соприкосновения частиц твердых тел. Между тем 
поверхность твердых тел,, даже малопористых, является чрезвы
чайно неровной. Ф актическая поверхность соприкосновения двух 
твердых тел во много раз меньше кажущейся. Площадь же поверх
ности непосредственного контакта между зернами порошкообразной 
шихты, состоящей из пористых материалов, частицы которых имеют 
неправильную форму, измеряется миллионными долями их полной 
площади поверхности. Среднее расстояние между поверхностями 
соседних зерен порошкообразных смесей в 105— 107 раз превышает 
радиусы действия элементов кристаллической решетки. Кроме того, 
скорость диффузии в твердых фазах очень мала — коэффициенты 
диффузии лежат в пределах Ш-в— 1 0 '1в м2/с. Все эти факты обуслов
ливают малую скорость реакций, идущих путем непосредственного 
взаимодействия твердых веществ.

В быстро идущих промышленных процессах реакции в смесях 
твердых веществ протекают обычно со скоростями в тысячи раз 
большими, чем это было бы возможно при непосредственном взаимо
действии твердых фаз. Продукт реакции образуется на всей поверх
ности реагирующего зерна, т. е. и на участках, удаленных от мест 
контакта с зернами другого реагента. Толщина слоя образующегося 
продукта практически одинакова по всей поверхности покрываемого 
им зерна. Это объясняется тем, что реакции, идущие между твердыми 
исходными веществами, на самом деле протекают с участием газооб
разных или жидких фаз.

Участие в таких реакциях нетвердых фаз ускоряет диффузию 
веществ и обеспечивает резкое увеличение поверхности контакта фаз. 
Реакционной поверхностью здесь является общая, полная поверх
ность твердых частиц, взаимодействующих с нетвердыми фазами. 
Она в 104— 107 раз больше поверхности контакта между твердыми 
фразами. хИшь о начале оЫ\_иКи1*~шпСратурнон обработки твердых 
смесей, до появления реакционноспособных газов или жидкостей, 
процесс может протекать вследствие медленных взаимодействий 
между твердыми фазами, т. е. за счет истинно твердофазных реак
ций, которые затем утрачивают свое значение.

Газообразные или жидкие фазы образуются в процессе обжига 
твердых материалов в результате их возгонки, диссоциации и плав
ления. Во многих случаях один из твердых реагирующих компонен
тов газифицируется при взаимодействии с компонентами газообраз
ного теплоносителя. Например, в ряде случаев твердый уголь, вхо
дящий в шихту в качестве восстановителя, лишь частично реагирует 
в твердом (неизменном) виде с другими твердыми компонентами, 
а главным образом, взаимодействуя с кислородом и диоксидом угле
рода, находящимися в газах, проходящих через печь, превращается 
в оксид углерода, который и выполняет роль восстановителя. Так, 
реакция восстановления сульфата железа углем



протекает не путем.непосредственного взаимодействия твердых ком
понентов шихты F eS 0 4 и С, а суммируется из следующих реакций:

FeS04 =Ft FeO +  SOs; S 0 3 =t± S 0 2 +  V ,0 2; С +  V ,0 2 =  CO 
д и с с о ц и а ц и я

Две последние реакции обусловливают смещение равновесия пер
вой реакции вправо, что значительно увеличивает ее полноту и ско
рость.

Когда два твердых компонента, не способных диссоциировать, 
реагируют при температурах ниже их плавления, то это еще не зн а
чит, что реакция идет между твердыми фазами. Наличие примесей 
может привести к образованию эвтектик, температуры которых ниже 
температур плавления исходных веществ. Теплота, выделяющаяся 
при реакции, может оказаться достаточной для нагрева смеси до тем
ператур плавления исходных веществ или их эвтектик с образующи
мися соединениями или примесями.

Часто достаточно ничтожных количеств жидкой фазы для ускоре
ния процесса, начавшегося по твердофазному механизму. При этом 
шихта не расплавляется, а лишь в небольшой мере спекается, оста
ваясь рассыпчатой, в виде гранул более крупных, чем частицы ис
ходных материалов.

В некоторых случаях появление жидкой фазы может не ускорить,
а, наоборот, затормозить процесс. Например, когда твердый компо
нент шихты реагирует с газовой фазой, инертная жидкая пленка на 
поверхности твердой частицы затрудняет доступ к ней газа и про
никновение его во внутрь пор.

Из изложенного следует, что скорость основного процесса, кото
рый является целью обжига твердых материалов, зависит не только 
от скоростей химических реакций. Она зависит и от скоростей воз
гонки, диссоциации, плавления, от скоростей диффузии твердых, 
жидких и газообразных веществ, через газовые, твердые и жидкие 
фазы, образуемые реагирующими компонентами и продуктами их 
взаимодействия. Скорость всех этих процессов определяется главным 
образом температурными условиями обжига. Достижение же необ
ходимых температур зависит от способа подвода теплоты, конструк
ции печи, физических свойств обжигаемых материалов, например 
теплоемкости, теплопроводности, и от многих других факторов.

Разнообразие комбинаций различных физических и химических 
явлений, сопровождающих реакции в смесях твердых веществ, пред
определяет сложность и многообразие кинетических закономерностей, 
которым подчиняются эти реакции. В каждом отдельном случае 
скорость реакции зависит от ее механизма и определяется закономер
ностями изменения скорости лимитирующей стадии процесса. В р аз
ных процессах, а такж е на разных стадиях и при различных усло
виях протекания одного и того же процесса могут иметь силу различ
ные кинетические закономерности. Это исключает возможность ис
пользования для описания скорости превращений при обжиге ка
ких-либо единых обобщенных уравнений. Предложено множество 
кинетических уравнений для разных видов обжига. Принятые при



их выводе упрощающие допущения не позволяют априорно решать 
вопрос о степени пригодности этих уравнений для тех или иных кон
кретных систем и условий.

Методы теоретического расчета скоростей реакций на основе 
свойств перерабатываемых систем пока отсутствуют. Системы, под
вергающиеся обработке при высоких температурах в промышлен
ных аппаратах, не являются термодинамически изолированными. 
Химические и другие превращения обычно идут в них с большими 
скоростями, в условиях далеких от равновесия, и, кроме того, в ус
ловиях неизотермичности и гидродинамической нестационарности. 
Поэтому теоретическое выявление и обобщение кинетических законо
мерностей представляет пока . неразрешенную задачу. Движущ ие 
силы и коэффициенты скоростей процесса или его стадий примени
тельно к выбранному на основе общих соображений кинетическому 
уравнению приходится определять экспериментально.

Ниже приведено несколько приближенных уравнений Гинстлинга 
для некоторых превращений в смесях твердых веществ. Они раз
личны для кинетической области (т. е. в условиях, когда лимити
рующей стадией процесса является собственно химическая реакция), 
для области возгонки (испарения), диффузионной и промежуточных 
областей. В кинетической области закономерности, определяющие 
скорость процесса, такж е могут быть различными в зависимости от его 
механизма и условий течения. Так, если по мере течения реакции 
изменяется (уменьшается) лишь- поверхность реагирующих зерен, а 
концентрации взаимодействующих веществ на поверхности их кон
такта остаются постоянными (например, в случае газификации 
твердого компонента газом, лимитируемой скоростью химической 
реакции), уравнение скорости процесса имеет вид

4 L  =  * (i _ a)2/3 
d x  '

а зависимость между степенью превращения исходного вещества 
в продукт (в долях единицы) а  и временем т описывается выражением:

I _  (1 _  а ) 1/3 =

Здесь К и К ' — коэффициенты, зависящие от свойств реагентов и условий про
цесса.

В более распространенном случае, когда взаимодействие в по
рошкообразной смеси стехиометрического состава, протекающее 
в кинетической области, сопровождается не только уменьшением по
верхности контакта фаз, но и изменением концентрации одного из 
реагентов и имеет (имело бы) при постоянном значении площади по
верхности первый порядок, справедливы уравнения:

J ~ L  =  K ( i  — а)5/3; (1 — а)_2/3 — 1 =  /С'т

Другие, более сложные процессы, протекающие в кинетической 
области, здесь не рассматриваются.



Если процесс лимитируется возгонкой (испарением), рассматри
ваемые зависимости имеют вид:

- ^ -  =  К  (1 — а )1/3; 1 — (1 — а )2/3 =  ЛГ'т

Наиболее часто реакции в смесях порошкообразных веществ ли
митируются-скоростями диффузии реагентов. Если при этом один из 
реагентов диффундирует к реакционной поверхности через слой 
продукта реакции, нарастающий на твердых частицах второго реа
гента, то процесс подчиняется следующим уравнениям:

_rfa_ (1 _ех)1/з t _ i / a _ (1_ a)2/3 =  7C4
dn 1 — (1 — се)1/3

К ак видно, относительное значение движущей силы реакции взаи
модействия в твердой шихте при ее обжиге (по сравнению с началь
ным моментом обжига) в каждый данный момент определяется долей 
непрореагировавшего твердого компонента.

Во всех случаях скорость взаимодействия в смеси твердых ве
ществ зависит от размера их зерен, влияющего на коэффициенты Қ  и 
К '  Это влияние в разных случаях неодинаково. Так, скорость про
цессов, лимитируемых диффузией и возгонкой, обратно пропорцио
нальна квадрату начального размера (радиуса) частиц. В других 
случаях эта зависимость иная, но всегда с уменьшением размера 
частиц скорость процессов увеличивается.

Перечислим основные способы, позволяющие ускорить процессы 
взаимодействия при обжиге материалов.

П о в ы ш е н и е  т е м п е р а т у р ы  о б ж и г а  является 
одним из наиболее эффективных путей его интенсификации. При этом 
ускоряются и химические реакции, и диффузионные процессы. В не
которых случаях температуру можно поднимать до весьма высоких 
пределов, ограничиваемых устройством печи, в частности стойкостью 
конструкционных материалов, способом обогрева, видом и сортом 
топлива и т. п. Однако в большинстве случаев верхний предел допу
скаемой температуры зависит от свойств обжигаемой шихты и, в пер
вую очередь, от наличия в ней легкоплавких компонентов, обуслов
ливающих ее спекаемость и создающих опасность так называемого 
козлообразования (закупорки отдельных участков реакционной зоны 
печи спекшейся массой). Помимо этого, спекание может вызвать и 
замедление процесса или неполноту реакции вследствие изоляции 
реагирующей поверхности и укрупнения кусков шихты.

И з м е л ь ч е н и е  к о м п о н е н т о в  ш и х т ы  такж е ве
дет к значительному ускорению обжига, ибо процессы взаимодейст
вия протекают на поверхности частиц материала и, следовательно, 
скорость обжига пропорциональна площади поверхности частиц. При 
измельчении же материала число частиц увеличивается и величина 
реакционной поверхности возрастает пропорционально корню куби
ческому из их количества.



Так, кусочек руды размером 1 см3 имеет площадь поверхности
6 см2 (при форме куба); если его раздробить на кубики объемом 1 мм3, 
то их общая площадь поверхности станет равной 60 см2; если тот же 
материал измельчить до такой степени, чтобы он проходил через сито, 
имеющее 6400 отв/см2, то площадь поверхности частиц превысит 
800 см2. Рост удельной поверхности материала приводит и к качест
венному его изменению: возрастает реакционная способность вслед
ствие увеличения поверхностной энергии и появления при измель
чении многочисленных поверхностных деф ектов— трещин, облег
чающих проникновение реагентов в глубь зерна. Чем мельче зерна, 
тем тоньше покрывающий их слой продукта реакции, тем легче диф
фундируют через него реагенты. Следовательно, измельчение шихты 
является мощным фактором интенсификации обжига.

Однако чрезмерное измельчение, как и чрезмерное повышение 
температуры, в некоторых случаях может привести к сильному спе
канию шихты. Крупные частицы меньше подвержены спеканию, так 
как они имеют меньшую удельную поверхность и больший вес, 
противодействующий силе сцепления между взаимодействую
щими поверхностными элементами. Помимо этого, при сильно из
мельченной шихте увеличиваются потери материалов в виде пыли, 
выносимой из печи уходящими газами. В печах некоторых конструк
ций, например в шахтных, тонкоизмельченные материалы вообще 
нельзя обжигать, так как сплошной слой таких' материалов создает 
большое гидравлическое сопротивление, препятствующее движению 
газа. Таким образом, выбор степени измельчения обусловливается 
многими факторами — свойствами обжигаемого материала, темпера
турой обжига, конструкцией печи, условиями перемешивания и пере
мещения шихты и др.

С о з д а н и е  у с л о в и й ,  п р и  к о т о р ы х  п о  к р а й 
н е й  м е р е  о д и н  и з  р е а г е н т о в  м о ж е т  н а х о 
д и т ь с я  в ж и д к о м  и л и  г а з о о б р а з н о м  с о с т о я 
н и и .  При этом процесс обжига резко интенсифицируется, !ак как 
участие жидкостей и газов обусловливает многократный рост реак
ционной поверхности, увеличение скорости диффузии и протекание 
реакций при температурах более низких, чем с твердыми реагентами. 
В большинстве случаев при обжиге материалов основное время за 
трачивается на прогревание шихты (имеющей обычно малую тепло
проводность) до температуры реакции. Реакционные же процессы по 
достижении необходимой температуры идут сравнительно быстро. 
Поэтому понижение температуры реакции в случае участия в ней 
жидкой или газообразной фазы сокращает зону нагрева и расширяет 
реакционную зону печи, увеличивает ее производительность или 
позволяет вести процесс с меньшей затратой тепловой энергии.

Перевести один или несколько компонентов реакционной смеси 
в жидкую фазу можно при температурах ниже температур их плав
ления, вводя в шихту добавки — м и н е р а л и з а т о р ы  или п л а в н и  — 
вещества, образующие легкоплавкие (эвтектические) смеси с одним 
или несколькими компонентами шихты. Плавнем может служить как 
вещество, участвующее в реакции или появляющееся в результате 
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реакции, так и инертное, не вступающее в химическое взаимодействие 
с компонентами шихты, но не оказызающее вредного влияния на ос
новной процесс. Часто плавнями являются естественные примеси 
к основным реагентам, входящие в состав обжигаемых руд.

Незначительным количеством плавня можно постепенно переве
сти в жидкую фазу большое количество реагирующего компонента, 
так как по мере расходования последнего на реакцию в жидкую фазу 
переходят новые его порции. Поэтому количество жидкой фазы в ших
те в каждый данный момент может быть весьма небольшим. Во мно
гих случаях достаточно, чтобы жидкая фаза лишь тончайшей плен
кой покрывала зерна твердых материалов и находилась в их порах; 
при этом шихта остается легкоподвижной, сыпучей. Чрезмерное ко
личество жидкой фазы может привести к слипанию зерен и козлооб- 
разованию. Эффективность действия плавня может быть достигнута 
лишь правильной регулировкой количества жидкой фазы в шихте 
путем рационального выбора вида и количества плавня и температуры 
обжига.

По мере протекания реакции, начиная с некоторого момента, когда 
реагирующий компонент, переводимый плавнем в жидкую фазу, 
в значительной мере израсходуется, плавень может постепенно кри
сталлизоваться внутри и на поверхности диффузионного слоя про
дукта реакции, покрывающего зерно твердого реагента. Это замед
ляет диффузию тем больше, чем больше плавня в смеси. Таким обра
зом, в зависимости от введенного в шихту ускорителя — плавня, 
роль его, положительная в начале обжига, может свестись к нулю 
в завершающей стадии и даже стать отрицательной.

П о в ы ш е н и е  к о н ц е н т р а ц и и  р е а г и р у ю щ и х  
к о м п о н е н т о в .  Обогащение исходных материалов шихты ос
новными компонентами может существенно ускорить обжиг. Наличие 
инертных неплавких примесей замедляет обжиг, так как ухудшает 
условия контакта между реагирующими веществами. Однако в не
которых случаях присутствие инертных примесей, разбавляющ их 
шихту, благоприятно отражается на скорости и полноте процесса, 
так как они, увеличивая общую массу шихты и понижая этим долю 
жидкой фазы в ней, препятствуют сильному спеканию материала. 
Иногда ускорению обжига способствует предварительное брикети
рование шихты: оно сближает зерна реагирующих компонентов, изме
няет их форму и площадь реакционной поверхности. Однако брике
тирование уменьшает внешнюю поверхность материала и затрудняет 
доступ газа к частицам, находящимся внутри брикета. Поэтому в тех 
случаях, когда компоненты шихты реагируют с газовой фазой, про
цесс идет тем медленнее, чем крупнее брикеты. Обычно шихту брике
тируют, когда затруднен ее обжиг в порошкообразном виде, напри
мер при необходимости использования шахтных печей.

При обжиге материалов, реагирующих с компонентами газовой 
фазы, особенно сильно ускоряет процесс увеличение концентрации 
этих компонентов в газе, например кислорода при окислительном 
обжиге, водорода, оксида углерода и других при восстановительном 
обжиге.



П е р е м е ш и в а н и е  ш и х т ы  также ускоряет обжиг, так 
как ведет к обновлению поверхности реагирующих частиц, к освобож
дению их от слоя продуктов реакции, благодаря чему облегчается 
соприкосновение непрореагировавших веществ. Перемешивание 
обеспечивается использованием вращающихся печей, печей с кипя
щим слоем обжигаемого материала и др.

Быстрое перемещение газа относительно поверхности реагирую
щих с ним твердых частиц или быстрое перемещение твердых частиц 
в атмосфере газа (например, при обжиге в распыленном состоянии) 
также ускоряет процесс, если он лимитируется внешней диффузией.

В л а ж н о с т ь  ш и х т ы  имеет иногда большое значение. Вы
деляющийся при обжиге влажной шихты водяной пар может оказать 
влияние не только на скорость, но и на характер химических про
цессов. Присутствие влаги может иногда ускорить обжиг, но может 
привести и к распаду уже образовавшихся продуктов реакции, 
а также к спеканию материалов. Обжиг влажной шихты требует повы
шенного расхода топлива из-за дополнительной затраты теплоты на 
испарение влаги.

Наконец, интенсификации обжига способствуют все мероприятия, 
ведущие к у л у ч ш е н и ю  у с л о в и й  т е п л о п е р е д а ч и  и, 
следовательно, к у с к о р е н и ю  н а г р е в а  ш и х т ы .  Н апри
мер, вследствие плохой теплопроводности шихты прогрев ее до тем
пературы реакции осуществляется тем быстрее, чем меньше ее масса, 
приходящаяся на единицу площади теплопередающей поверхности. 
Поэтому при обжиге материала в печи периодического действия не
большими порциями продолжительность каждой операции обжига 
сокращается, а общая производительность печи может иногда ока
заться большей, чем при единовременной загрузке в нее больших 
количеств шихты. По этой же причине через печи непрерывного дей
ствия часто выгоднее пропускать материал меньшим потоком, но 
с большей скоростью.

Высокотемпературная обработка твердых веществ требувх боль- 
ших энергетических затрат, особенно для эндотермических процессов. 
Расход энергии может быть значительным и в экзотермических про
цессах из-за непредотвращенных потерь теплоты. Важным является 
обеспечение минимально возможных затрат энергии при высоких 
энергетических к. п. д. Д ля их достижения могут использоваться 
разные способы, например совмещение эндотермических и экзотер
мических процессов, максимальное использование теплоты и хими
ческого потенциала материальных потоков, удаляющихся из реак
ционной зоны, что наилучшим образом достигается в современных 
энерготехнологических a rp eraT ax j

РАСТВОРЕНИЕ И ВЫЩЕЛАЧИВАНИЕ

Строго говоря, любой процесс растворения твердого тела в жидко
сти следует рассматривать как химическую реакцию, поскольку 
он сопровождается сольватацией (если растворитель вода — гидра
тацией), т. е. образованием в растворе более или менее устойчивых 
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соединений растворенных частиц (молекул, ионов) с молекулами
растворителя, часто переменного состава. Удобнее, однако, ввести 
следующее условное разграничение. В ряде случаев растворения, 
которые мы будем называть ф и зи ч е с к и м  р а с т в о р е н и е м ,  процесс пол
ностью обратим, т. е. возможна обратная кристаллизация растворив
шегося вещества из раствора. К огда же растворитель или содержа
щийся в нем активный реагент так  взаимодействуют с растворяемым 
веществом, что процесс необратим, т. е. выделить растворившееся 
вещество из полученного раствора кристаллизацией невозможно, 
мы будем называть его х и м и ч е с к и м  р а с т в о р е н и е м .

Во всех случаях растворения ж идкая фаза перемещается относи
тельно твердой поверхности растворяемого вещества. Д аж е в случае 
отсутствия внешних причин, вызывающих движение твердой и жид
кой фаз (перемешивание или другой способ организации потока рас
творителя или растворяемого вещества), происходит естественная 
конвекция жидкости вследствие того, что плотность жидкой фазы 
неодинакова у твердой поверхности и вдали от нее.

Независимо от характера движения жидкости, у границы раз
дела фаз всегда существует диффузионный слой жидкости, через 
который в результате молекулярной и конвективной диффузии 
растворяющееся вещество проникает в массу раствора, а раствори
тель — к растворяющейся твердой поверхности. В случае химиче
ского растворения активный растворитель транспортируется через 
диффузионный слой к поверхности твердого вещества, а в обратном 
направлении диффундирует продукт реакции. Поэтому скорость 
растворения кристаллических тел в жидкостях определяется главным 
образом законами диффузионной кинетики. Иногда она лимитируется 
скоростью гетерогенной химической реакции на поверхности кон
такта фаз, т. е. подчиняется законам химической кинетики.

Скорость физического растворения выражается уравнением:

dM  _  VTdrc ~ к(*°~ *>

Здесь М  — масса растворяющегося вещества; Р — площадь поверхности кри-
dM

сталлов; — -----скорость растворения, отнесенная к единице площади контакта

фаз (знак минус перед этой величиной стоит потому, что М убывает при возраста
нии времени т); К —  коэффициент скорости растворения; хй — концентрация на
сыщенного раствора при данной температуре; х — концентрация растворяемого 
вещества в жидкой фазе.

Движущ ей силой растворения является величина недонасыщен- 
ности раствора х 0—х .  По мере повышения концентрации растворяю
щегося вещества в жидкой фазе скорость растворения уменьшается 
по логарифмическому закону. С наибольшей скоростью процесс идет 
в чистом растворителе при получении слабых растворов. Однако 
в производственных условиях обычно стремятся получать концен
трированные растворы, так как они требуют меньших объемов аппа
ратуры, меньшего расхода энергии на перемещение, на нагревание 
или охлаждение и т. п.



Повышение температуры в большинстве случаев является эффек
тивным средством ускорения растворения. Когда процессы раство
рения подчиняются диффузионной кинетике, температурный коэф
фициент их скорости практически совпадает с температурным коэф
фициентом диффузии: при возрастании температуры на 10 К скорость 
растворения увеличивается в 1,5—2 раза. Повышение температуры 
способствует снижению вязкости раствора и, следовательно, умень
шению толщины диффузионного слоя и его сопротивления массо- 
передаче — значение К  возрастает. Помимо этого при повышении 
температуры возрастает растворимость х 0 большинства веществ и, 
следовательно, увеличивается движущая сила растворения х 0 — х ,  
а поэтому и скорость растворения. Д ля веществ, растворимость 
которых с повышением температуры уменьшается, нагревание может 
не только не ускорить, но даже замедлить или совсем приостановить 
этот процесс.

Интенсивность растворения, как и всякого гетерогенного про
цесса, зависит от площади контакта фаз F . Например, чем меньше 
кристаллы, тем больше их удельная площадь поверхности и тем быст
рее они растворяются. Мелкие кристаллы растворяются быстрее 
такж е и потому, что в них относительная доля массы, находящаяся 
у вершин пространственных углов, значительно больше, чем у круп
ных. Поверхностная же энергия у вершин и ребер больше, чем у раз
витых граней, поэтому затрата энергии на их растворение меньше, 
а растворимость больше. С наименьшей скоростью растворяются наи
более развитые грани. Различной скоростью растворения отдельных 
элементов кристалла, в том числе разных его граней, объясняется и 
изменение его формы в процессе растворения — грани и ребра искрив
ляются. Существенную роль при этом играют также неравномерно 
распределенные в кристалле примеси, делающие его неоднородным. 
Это может приводить к отщеплению от кристалла мелких частиц.

Разные случаи химического растворения подчиняются.различным 
кинетическим закономерностям. Когда реакция идет только на по
верхности твердого тела и в раствор диффундируют образовавшиеся 
здесь продукты реакции, скорость растворения пропорциональна 
концентрации активного растворителя в массе раствора, диффун
дирующего к реакционной поверхности:

Когда реакция между растворяющимся веществом и раствором 
идет не только на межфазной поверхности, но и в растворе, кинети
ческое уравнение имеет вид:

- т а  =  ^ + ^ с

Здесь К, Кг и К2 — коэффициенты, зависящие от температуры, гидродинами
ческих и других условий растворения.

Возможны случаи химического растворения и с более сложными 
кинетическими закономерностями.
34



Частным случаем химического растворения является кислотное 
разложение минералов. Здесь скорость растворения зависит от кон
центрации кислоты и пропорциональна активности действующего 
раствора, т. е. концентрации в нем ионов водорода. В тех случаях, 
когда в результате кислотного разложения минерала образуется 
соль, придающая раствору буферные свойства, скорость растворения 
резко замедляется. Это объясняется тем, что активность буферного 
раствора уменьшается в процессе растворения не столько вследствие 
расходования кислоты на разложение минерала, сколько из-за роста 
отношения концентрации образующейся соли к концентрации кис
лоты. Вследствие этого раствор, в котором еще имеется кислота, 
может оказаться непригодным для дальнейшего растворения мине
рала, .пока из этого раствора не будет удалена хотя бы некоторая 
часть содержащейся в ней соли.

, Коэффициенты скорости растворения, входящие в уравнение ки
нетики, зависят от коэффициентов диффузии ионов и молекул в рас
творе, от энергий кристаллических решеток и от других физических 
и химических свойств системы. На их значения влияет температура. 
Существенным фактором, определяющим коэффициенты скорости 
растворения, является эффективная толщина диффузионного слоя 
у межфазной поверхности. Она зависит от гидродинамических усло
вий и, следовательно, от способа растворения и используемой аппа
ратуры. Чем меньше вязкость растворителя и чем больше скорость 
его перемещения относительно растворяющейся поверхности, тем 
тоньше диффузионный слой, т. е. тем меньше диффузионное сопро
тивление и тем больше коэффициент скорости растворения.

Интенсивность растворения возрастает с ростом не абсолютной 
скорости движения фаз, а их относительной скорости, т. е. скорости 
обтекания твердой фазы жидкостью. Например, в резервуаре с ме
шалкой скорость растворения растет не пропорционально частоте 
ее вращения. Мелкие частицы при интенсивном перемешивании 
движутся со скоростью увлекающего их потока жидкости, и скорость 
их растворения может оказаться меньшей, чем при неинтенсивном 
перемешивании.

Ввиду сложности явления, зависящего от большого числа факто
ров, часть из которых не поддается простому учету, при теоретиче
ском исследовании зависимости скорости растворения от гидродина
мической обстановки задачи неизбежно упрощаются. Т ак, в реаль
ных условиях приходится иметь дело с растворением полидисперс- 
ной, часто неоднородной массы, с неодинаковой формой зерен, 
к тому же изменяющейся в процессе растворения. Условия их обте
кания различны, число частиц такж е изменяется по мере растворе
ния и т. д. Вследствие этого достаточно надежными являются пока 
лишь экспериментально полученные кинетические данные для кон
кретных систем в заданных условиях.

Увеличение скоростей обтекания может достигаться путем созда
ния поля колебаний внутри обрабатываемой двухфазной системы. 
Использование низкочастотных пульсаций (20—500 Гц) и высоко
частотных (ультразвуковых) источников колебаний (20—50 кГц)



позволяет существенно ускорить растворение твердых фаз, иногда 
в 5 — 10 раз.

Когда химическое растворение сопровождается образованием 
газовой фазы, отрывающиеся от твердой поверхности пузырьки 
газа способствуют конвекции в. диффузионном слое и контакту актив
ного реагента раствора с «оголенными» участками поверхности, не 
покрытыми инертными молекулами раствора. Это ускоряет раство
рение. Однако при интенсивном газовыделении значительная часть 
твердой поверхности экранируется газом, что уменьшает площадь 
контакта жидкости с твердой фазой и затрудняет доступ к ней актив
ного растворителя. Это приводит к уменьшению скорости растворе
ния. Поэтому с ростом концентрации (активности) растворителя ско
рость растворения и газовыделения сначала резко возрастает, дости
гает максимума, затем уменьшается.

Во многих случаях химическое растворение твердой фазы сопро
вождается образованием новой твердой фазы. Она появляется в ре
зультате кристаллизации (осаждения) из раствора при его пересыще
нии продуктами растворения или веществами, возникающими при их 
взаимодействии с компонентами растворителя. Кристаллизация но
вой фазы может идти в массе раствора или на поверхности зерен рас
творяющейся фазы. В последнем случае на з е р н я х  п о яагтяр тся  к о п к я  
продукта реакции, затрудняю щая доступ активного растворителя 
к реакционной поверхности. К орка может появляться и в результате 
осаждения на поверхности растворяющихся зерен кристаллов или 
коллоидных частиц, образовавшихся в массе раствора. Это происхо
дит под действием сил адгезии и зависит от знаков и величин элек
трических зарядов твердых поверхностей, т. е. от их электрокинети- 
ческих потенциалов.

Толщина покрывающей корки постепенно увеличивается, диф
фузия через нее растворителя к непрореагировавшей части зерна 
все более затрудняется, а при образовании плотной непроницаемой
к и р к и  м О Ж с Т  С О Б С в ш  П р С К р а Т К Т Ь С Л  З ы Д С Л Г С  Д О  Н З р З С Х О Д О Е З П И Я  p S 3 -

гирующих компонентов. Существенным является выбор таких усло
вий растворения, при которых продукт реакции не осаждается на 
растворяемых зернах или покрывающая их корка формируется 
рыхлой, пористой, проницаемой для растворителя. В частности, это 
обеспечивается условиями, при которых новая твердая фаза обра
зуется в виде достаточно крупных кристаллов.

В ы щ е л а ч и в а н и е м  называют экстракцию жидким растворителем 
твердого компонента из системы, состоящей из двух или большего 
числа твердых фаз. Если обрабатываемая система содержит не
сколько растворимых компонентов, а в раствор требуется извлечь 
лишь один из них, выщелачивание ведут раствором, насыщенным 
всеми компонентами кроме подлежащего извлечению.

Растворимая фаза полностью или частично заполняет поры не
растворимой (инертной) массы системы. Д ля ее извлечения необ
ходима диффузия растворителя внутрь зерен сквозь лабиринт пор 
к поверхности растворимых частиц и обратная диффузия растворен
ного вещества через заполняющий поры раствор. Пористая инертная



масса создает дополнительное и весьма существенное диффузионное 
сопротивление, непрерывно возрастающее по мере углубления 
фронта выщелачивания внутрь зерна. Процессы выщелачивания 
идут значительно медленнее, чем простое растворение тех же ве
ществ. Они обычно лимитируются внутренней диффузией и мало 
зависят от скоростй обтекания пористой частицы жидкостью.

Скорость выщелачивания зависит от структуры обрабатывае
мого материала — степени пористости, размера пор, массового соот
ношения между растворимой и нерастворимыми фазами. Чем больше 
доля растворимой фазы и крупнее поры, тем быстрее идет выщ ела
чивание. С труктура твердого материала влияет и на возможную 
степень извлечения растворимого вещества. Часть его, заключен
ная в закрытых порах, в которые растворитель проникнуть не мо
жет, вообще не извлекается и для увеличения предельной степени 
выщелачивания необходимо дополнительное измельчение материала.

Растворимый компонент часто играет роль цементирующей фазы. 
По мере его выщелачивания пористые зерна разруш аю тся и превра
щаются в ш л а м  — мелкодисперсный нерастворимый остаток. П ро
цессы выщелачивания организуют обычно противоточным методом, 
при котором у выхода из выщелачивателя шлам встречается со све
жим растворителем или слабым раствором. Это обеспечивает умень
шение потерь ценного вещества, остающегося в жидкости, смачи
вающей шлам. При прямоточном выщелачивании и при периоди
ческом процессе производят дополнительную промывку шлама.

КРИСТАЛЛИЗАЦИЯ ИЗ ВОДНЫХ РАСТВОРОВ

В технологии удобрений важное место занимает кристаллизация 
веществ, находящихся в водных растворах. К ристаллизация служит 
средством выделения из растворов целевых продуктов или загр яз
няющих примесей, т. е. является методом разделения и очистки 
веществ. Выделение кристаллов происходит только из п е р е с ы щ е н 
н ы х  растворов. Насыщенные растворы находятся в динамическом 
равновесии с выделившейся из них твердой фазой, и общая масса 
последней остается при этом неизменной. Насыщенный раствор, 
оставшийся после выделения твердой фазы, называют м а т о ч н ы м  
р а с т в о р о м .

Пересыщение раствора характеризую т его абсолютным значе
нием, т. е. разностью х ' — х 0 между концентрациями пересыщен
ного х ’ и насыщенного х 0 растворов, или относительным пересы
щением (х ' — х 0)/лг0, или степенью (коэффициентом) пересыще
ния х ’1х0.

Способы кристаллизации различаются приемами, с помощью 
которых достигается пересыщение растворов. Вещества, раствори
мость которых существенно возрастает с повышением температуры, 
кристаллизую т при охлаждении их насыщенных растворов — это 
п о л и т е р м и ч е с к а я  или и а о г и д р и ч е с к а я  кристаллизация, идущая при 
неизменном содержании воды в системе. При этом пересыщение 
вависит от п е р е о х л а ж д е н и я  раствора, т. е. от разности температур



насыщенного и пересыщенного растворов. Если с ростом темпера
туры растворимость уменьшается, кристаллизация будет идти при 
нагревании системы.

Вещества, мало изменяющие растворимость при изменении 
температуры, обычно кристаллизуют путем испарения воды при 
постоянной температуре — это и з о т е р м и ч е с к а я  кристаллизация. Уда
ление воды может производиться интенсивным способом при кипении 
раствора или же при медленном поверхностном испарении.

К ристаллизация соли происходит такж е при введении в кон
центрированный раствор веществ, уменьшающих ее растворимость. 
Таковыми являю тся вещества, содержащие одинаковый ион с дан
ной-солью  или связывающие воду. Кристаллизацию  такого Типа 
называют в ы с а л и в а н и е м . Примерамизысаливания являю тся: 1) кри
сталлизация хлорида натрия из концентрированного рассола при 
добавлении к нему хлорида магния; 2) кристаллизация сульфата 
натрия при добавлении к его раствору спирта или аммиака. Соли, 
образующие кристаллогидраты, связывают больше воды и поэтому 
высаливают сильнее, чем безводные. Некоторые добавки могут 
приводить к в с а л и в а н и ю  вещества, т. е. к увеличению его раство
римости.

Весьма распространенным видом кристаллизации является хими
ческое осаждение веществ из растворов с помощью реагентов — 
и в этих случаях новая твердая фаза появляется при пересыщении 
ею раствора.

При кристаллизации происходит переход вещества из пересы
щенного раствора в твердую фазу, обладающую меньшей энергией. 
Избыток энергии превращается в теплоту, уменьшающую пере
охлаждение (пересыщение), что замедляет кристаллизацию. Образо
вание кристалла состоит из двух последовательных стадий: 1) воз
никновение в пересыщенном растворе центра кристаллизации — 
зародыша будущего кристалла и 2) роста кристалла на базе этого 
зародыша.

Пересыщенные растворы могут находиться в метастабильном 
состоянии, т. е. быть достаточно устойчивыми. К ристаллизация 
из них начинается лишь после и н д у к ц и о н н о г о  (л а т е н т н о г о ) периода 
продолжительностью иногда до десятков и сотен часов. Существуют 
пересыщенные растворы, в которых самопроизвольно кристалли
зация вообще не начинается. В других, случаях кристаллизация 
начинается сразу при возникновении пересыщения. Индукционный 
период сокращается с ростом пересыщения, и при некоторой его 
степени метастабильный раствор превращается в лабильный, не
устойчивый, из которого идет самопроизвольная кристаллизация. 
Концентрационная граница между метастабильным и лабильным 
состоянием раствора (предельное пересыщение) не является опре
деленной, она зависит от температуры, состава раствора и др.

В результате флуктуаций, вызванных тепловым движением ионов 
и молекул, в пересыщенном растворе возникают и вновь распадаются 
субмикроскопические образования из частиц растворенного веще
ства. Такие субмикроскопические кристаллы находятся в кинети



ческом равновесии с жидкой фазой, и среднестатистическое их ко
личество, а такж е размеры увеличиваются с возрастанием пере
сыщения. При этом субмикрокристаллы, имеющие размеры, пре
вышающие некоторое критическое значение, становятся устойчивыми 
и начинают выполнять роль зародышей будущих кристаллов. Ско
рость возникновения устойчивых зародышей J ,  т. е. их число, 
образующееся в единицу времени в единице объема раствора:

J  =  к  ехр( ~ Т Г )  ,,ли J =  « ехр [ -

Здесь К  — коэффициент пропорциональности; А — работа образования заро
дышей; R  — универсальная газовая постоянная; Т  — температура; В — коэффи
циент, зависящий от параметров и свойств системы.

Из этих уравнений видно, что скорость появления зародышей 
тем больше, чем меньше работа их образования А  или чем больше 
степень пересыщения х ' /х 0.

Образование новой твердой фазы связано с возникновением 
границы раздела фаз, обладающей избыточной энергией Гиббса. 
Избыточная энергия незначительно пересыщенного раствора недо
статочна для формирования в нем устойчивых зародышей, и в этом 
случае зародыши могут возникать на уж е существующих поверх
ностях — на имеющихся в растворе пылинках, на стенках кристал
лизатора и др. Вероятность, а следовательно, и скорость образова
ния зародышей возрастают с повышением температуры, при меха
нических и других возмущениях внутри раствора (при перемешивании 
и наложении ультразвукового, электрического, магнитного полей).

Начальную  стадию кристаллизации можно значительно уско
рить искусственным введением в раствор зародышей — малых 
частиц кристаллизующегося вещества, так называемой з а т р а в к и .

Кристаллы затравки не должны быть меньше определенных для 
данного вещества и температуры размеров, так как очень мелкие 
частицы могут оказаться термодинамически неустойчивыми и будут 
растворяться, увеличивая пересыщение раствора. Д ля получения 
относительно крупных кристаллов число затравочных кристаллов 
не должно быть слишком большим.

Если кристаллизую щ аяся соль может существовать в виде не
скольких кристаллогидратов или полиморфных модификаций, то 
в пересыщенном растворе вначале образуются зародыши и кристаллы 
метастабильной формы, имеющей большую растворимость и ббльшее 
давление пара; затем происходит перекристаллизация с образова
нием стабильной фазы.

Рост кристалла происходит в результате диффузии образующих 
кристаллическую решетку ионов, молекул и их ассоциатов из рас
твора к поверхности растущего кристалла. Адсорбируясь на ней, 
они сохраняю т часть своей энергии и поэтому способны переме
щаться по поверхности. Сталкиваясь друг с другом,' они превра
щаются в двухмерные зародыши, которые, присоединяясь к кри
сталлической решетке, создают новый слой на грани кристалла.



В результате грань перемещается в направлении, перпендикулярном 
ее плоскости. Скорость этого перемещения называют н о р м а л ь н о й  
с к о р о с т ь ю  р о с т а  грани (кристалла) Она возрастает с пересы
щением раствора:

Здесь I — линейный размер; K i и — коэффициенты, зависящие от тем
пературы и свойств кристаллизующегося вещества и раствора.

Размер грани тем больше, чем меньше скорость ее роста. Т ак 
как скорость роста увеличивается с пересыщением для разных гра
ней неодинаково, это влияет на облик (габитус) кристалла. Скорость 
роста отдельных граней изменяется по-разному и в зависимости от 
других условий. Поэтому одно и то же вещество, имеющее опреде
ленную кристаллическую  решетку, может образовывать кристаллы 
разной формы. Особенно сильно влияют на габитус и размеры кри
сталлов примеси, адсорбирующиеся на активных участках расту
щих кристаллов.

Температурные градиенты у поверхности кристалла вследствие
ticnaui 1 n ripnci аш ш эаипп, адсир^цлл npnivicccn п / \p y in \ z
причины приводят к появлению дислокаций, дефектов поверхности 
грани, что снижает энергетический барьер, преодолеваемый ча
стицей для включения ее в кристаллическую решетку. В резуль
тате скорость роста кристалла увеличивается. Еще больше эта 
скорость возрастает вследствие присоединения к растущей грани 
содержащихся в пересыщенном растворе агломератов или блоков 
зародышей. Это приводит к искажению формы кристаллов и обра
зованию их сростков. В вязких средах при недостаточном переме
шивании наиболее доступны для диффундирующих из раствора 
вародьиией и их блоков вершины и ребра кристалла, что приводит 
к преимущественному их росту. Вследствие этого кристаллы приоб
ретают иглообразную или дендритную (древовидную) форму.

К  продуктам, образующимся при массовой кристаллизации 
в промышленных условиях, предъявляются определенные требо
вания. Они относятся к размерам, форме кристаллов и к их чистоте. 
Крупные кристаллы легче отфильтровываются, промываются, удер
живают меньше влаги при отделении от жидкости, легче высуши
ваются. Мелкие кристаллы быстрее растворяются и обычно более 
чисты, чем крупные, так  как последние часто содержат включения 
маточного раствора со всеми находящимися в нем примесями.

Размер получаемых кристаллов зависит от соотношения между 
скоростью образования зародышей и скоростью роста кристаллов. 
Если скорость образования зародышей относительно велика, обра
зуется множество мелких кристаллов. При малой ее скорости снятие 
пересыщения идет в основном за счет роста небольшого количества 
образовавшихся вначале зародышей, которые превращаются в круп
ные кристаллы. В заводских условиях стадии образования зародышей 
и роста кристаллов протекают не последовательно, а совмещаются, осо



бенно при быстром пересыщении, когда новые зародыши продолжают 
возникать во время роста кристаллов из ранее образовавш ихся 
зародышей. В результате этого кристаллические продукты состоят 
из частиц разного размера. К ак можно видеть из сопоставления 
приведенных выше уравнений, с увеличением пересыщения образо
вание зародышей ускоряется быстрее, чем рост кристаллов. Это 
приводит к уменьшению размеров кристаллов. Д ля получения круп
нокристаллического продукта необходимо поддерживать небольшие 
пересыщения. Например, при политермической кристаллизации 
следует охлаждать раствор медленно, а при изотермической — мед
ленно выпаривать воду.

Особенно мелкие кристаллы получаются при химическом осаж 
дении веществ, когда достигаются очень большие пересыщения. 
Если осаждение осуществляют непрерывным способом, дозируя 
реагенты в хорошо перемешиваемую суспензию, создаются опти
мальные соотношения между реагентами, требуемые для получения 
осадка нужного качества. При приливании одного реагирующ его 
раствора к другому или при одновременном их сливании состав и 
свойства системы изменяются во времени, и это приводит к обра
зованию осадков, состоящих из неоднородных зерен, и к чрезмерной 
их дисперсности.

На размеры и габитус кристаллов сильно влияю т температура, 
находящиеся в растворе примеси и условия перемешивания системы. 
Интенсивное перемешивание способствует образованию кристаллов 
более правильной формы, до уменьшает их размеры, так как в боль
шей мере ускоряет образование зародышей, чем рост кристаллов. 
Появлению мелких кристаллов при перемешивании способствует 
такж е их истирание и раскалывание.

Укрупнение зерен кристаллической массы часто достигается 
при использовании затравок, а такж е при удалении из зоны кри 
сталлизации наиболее мелких кристаллов, обладающих относи
тельно большой удельной поверхностью, которая воспринимает 
значительную часть кристаллизующегося вещества. К лассифика
ция и удаление мелочи в процессе кристаллизации приводит к росту 
остающихся более крупных кристаллов.

П ерекристаллизация соли, особенно повторенная несколько раз, 
часто служ ит эффективным способом ее очистки. От загрязнений , 
содержащихся в межкристальном маточном растворе, можно осво
бодиться промывкой кристаллов. От примесей же, появивш ихся 
вследствие соосаждения их вместе с основным веществом в процессе 
кристаллизации, освободиться значительно труднее. Соосаждение 
примесей происходит: 1) при наличии изоморфизма или изодимор
физма веществ, когда примеси входят в кристаллическую реш етку, 
образуя смешанные кристаллы; 2) вследствие поверхностной адсорб
ции осадком после его образования; 3) вследствие внутренней ад
сорбции (окклюзии), когда примеси не участвуют в построении 
решетки, а внедряются в нее, адсорбируясь на гранях в процессе 
их роста, и создают в кристалле пустоты, заполненные к тому же 
содержащим примеси маточным раствором.



Количество адсорбируемой примеси тем больше, чем больше 
поверхность кристаллического осадка. Кроме того, оно зависит от 
электрического заряда этой поверхности, на которой всегда будут 
адсорбироваться ионы с противоположным зарядом.

Распределение примеси между кристаллами и раствором в усло
виях термодинамического равновесия характеризуется р а в н о в е с 
н ы м  к о э ф ф и ц и е н т о м  р а с п р е д е л е н и я  D p, равным отношению кон
центрации примеси в кристаллах к концентрации ее в солевой массе 
маточного раствора. Д ля каждой пары веществ D p является кон
стантой, зависящей от температуры, а в некоторых случаях и от pH 
раствора. П р а к т и ч е с к и й  к о э ф ф и ц и е н т  р а с п р е д е л е н и я  D  зависит 
от условий кристаллизации и может отличаться от равновесного. 
При перекристаллизации происходит обеднение кристаллов при
месью, если D  <  1, и обогащение, если D  >  1.

Чем больше разница в растворимостях, тем меньшее количество 
более растворимого компонента содержит осадок менее раствори
мого вещества. Если произведения растворимости различаются 
в 10э— 104 раз, то в равновесных условиях можно получить прак
тически чистую твердую фазу даже при изоморфизме двух солей, 
находящихся в растворе. Можно уменьшить D. превращая изоморф
ный ион примеси в неизоморфный путем его окисления или восста
новления либо вводя комплексообразователи.

Д ля получения чистых кристаллов растворы перед кристалли
зацией очищают от примесей, осаждая их в виде нерастворимых 
соединений. Так, примеси ионов металлов часто осаждают в виде 
гидроксидов, повышая pH раствора добавлением щелочи. Раствор 
соли может быть очищен от иона металла, если pH осаждения его 
гидроксида меньше pH  осаждения гидроксида металла, образую 
щего очищаемую соль. В противном случае при повышении pH 
сначала будет осаждаться гидроксид солеобразующего металла, 
а загрязняю ш ие и о н ы  пгтянутея в растворе. Приблизительные сред
ние значения pH , при которых из разбавленных растворов осаж
даются гидроксиды ряда металлов:

Fe (III) Al Zn Cu (II) Fe (II) Pb Се (II) Mn (II) Mg
2 4,1 5,2 5,3 5,5 6,0 7,4 8,5—8,8 10,5

При кристаллизации химическим осаждением, вследствие боль
ших пересыщений и мгновенного образования твердой фазы, она 
часто выделяется сначала в нестабильной форме, неравновесной 
с раствором. При дальнейшем контакте с раствором происходит 
перекристаллизация — с т а р е н и е  осадка — составы осадка и рас
твора постепенно изменяются и приходят в равновесие. В процессе 
старения могут происходить: рекристаллизация с изменением раз
меров кристаллов (укрупнение за счет растворения наиболее мел
ких), с исчезновением их дефектов; изменение состава осадка в ре
зультате гидролиза, обмена ионами и других химических реакций. 
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Необходимость разделения солей, находящихся в твердых смесях 
и в растворах, особенно часто возникает в солевой технологии, 
и в частности в технологии минеральных удобрений. Разделение 
веществ достигается разнообразными приемами: выщелачиванием, 
изотермической и политермической кристаллизацией, осаждением 
реагентами, а такж е использованием ионитов, экстракцией невод
ными растворителями, флотацией, гравитационной сепарацией и др.

Процессы выщ елачивания, кристаллизации, осаждения реаген
тами рассмотрены выше. Д алее дается краткая характеристика 
других способов разделения веществ.

Г Е Т Е Р О Г Е Н Н Ы Й  И О Н НЫ Й  ОБ МЕ Н

Специальные ионообменные смолы, называемые и о н и т а м и ,  позво
ляю т извлекать из растворов отдельные ионы и заменять их дру
гими. Таким путем можно выделять из растворов вредные примеси 
или полезные компоненты и осуществлять обменные реакции для 
синтеза разных солей, кислот и оснований. Ионит состоит из функ
циональных групп с закрепленными на них неподвижными ионами 
(м а т р и ц ы ) и эквивалентного им количества ионов с противополож
ным зарядом (п р о т и в о и о н о в ), которые подвижны и могут обмени
ваться на ионы из раствора с тем же зарядом.

Катионный обмен производят с помощью к а т и о н и т о в  R H  (где R — 
высокомолекулярный радикал), имеющих кислотные свойства и 
обменивающих ионы водорода на другие катионы в результате, 
равновесной реакции типа

RH +  NaCJ ** RNa +  НС)

и далее позволяющих вести взаимный обмен катионами; например 
для осуществления реакции КС1 +  N aN 0 3 =  K N 0 3 +  NaCl:

RNa +  KC1 =  RK +  NaCl; RK +  NaN03 =  RNa +  KN03

Одна из этих двух реакций (получение K N 0 3) — продуцирующая 
а другая (получение RK) — регенерирующая катионит.

Д ля анионного обмена применяют а н и о н и т ы  RO H , имеющие 
основные свойства и обменивающие ионы гидроксида

ROH +  НС1 RC1 +  Н20

и далее позволяющие осуществлять взаимный обмен анионами; на
пример, для рассмотренной выше реакции:

RC1 +  N aN 03 =  R N 03 +  NaCl; R N 03 +  KC1 =  RC1 +  K N 03

Кислотные или основные свойства ионитов легко восстанавли
ваются при их промывании слабыми кислотами или щелочами по 
реакциям типа:

RNa +  НС1 RH +  NaCl; RC1 +  NaOH ** ROH +  NaCl

Иониты применяют обычно в форме зерен, реже в порошкообраз
ном виде. В воде они набухают. Л егкая регенерируемость ионитов



обусловливает сохранение ими активных свойств в течение дли
тельного времени — они могут работать без смены несколько лет. 
Д ля этого они должны обладать не только высокой активностью 
(поглотительной способностью), но такж е и механической прочностью, 
термической стойкостью и нерастворимостью в воде и в других 
средах, в которых они могут использоваться, т. е. достаточной хими
ческой стойкостью.

Помимо искусственных ионообменных смол, представляющих 
собой разнообразные высокомолекулярные органические соедине
ния, в качестве ионообменников используют такж е некоторые при
родные и искусственные минералы (цеолит, глауконит и др.) и суль
фированные угли. Эти вещества имеют, однако, меньшую поглоти
тельную способность, чем смолы. Поглотительную способность 
выражают обычно в миллимолях иона на 1 г ионита. Некоторые 
иониты обладают избирательной способностью, что позволяет осу
ществлять разделение ионов.

Ионообменные реакции обратимы и протекают в строго эквива
лентных отношениях. Ионный обмен с участием ионита представ
ляет собой гетерогенную реакцию двойного обмена. В отличие от 
обратимых реакций двойного обмена в гомогенной среде, идущих 
до наступления равновесия, ионообменные реакции на ионитах могут 
быть доведены до конца в результате смещения равновесия при 
осуществлении их в динамических условиях. Например, при взаимо
действии Н-катионита с раствором хлорида натрия в статических 
условиях устанавливается равновесие

RH +  NaCl ** RNa +  НС1

в результате которого лишь небольшая доля ионов натрия будет 
поглощена из раствора. Но промышленные процессы ионного обмена 
осуществляются в динамических условиях — при пропускании рас
твора через колонну со слоем зерненого ионита. Продукт реакции 
(НС1) отводится с потоком жидкости, и реакция доходит до конца, 
т. е. ион натрия полностью извлекается из раствора в обмен на ион 
водорода. При этом сначала срабатываются первые по ходу жидкости 
слои катионита — в них ионы водорода полностью замещаются 
ионами натрия. Постепенно фронт и зона реакции перемещаются 
к концу слоя ионита и наступает проскок поглощаемых из раствора 
ионов, так  что процесс должен быть приостановлен еще до исчерпа
ния полной поглотительной способности ионита. Обычно общая 
степень использования поглотительной способности составляет 70— 
90 %. Динамическое смещение равновесия позволяет с такой же 
степенью регенерировать ионит и при обратной реакции.

С помощью ионитов можно осуществлять разнообразные про
цессы солевой технологии. Фильтрованием через слой ионита дости
гается очистка раствора ценного компонента от примесей, а такж е 
концентрирование его из слабого раствора. Применение ионитов 
позволяет упростить получение солей, исключив громоздкую много
кратную  кристаллизацию. Например, при получении K N 0 3 обмен
ным разложением КС1 и N aN 03 осуществляется лишь частичная



конверсия этих солей по реакции: КС1 -f  N aN 03 NaCl +  K N 0 3; 
причем выход K N 0 3 определяется условиями равновесия этой реак
ции и для выделения K N 0 3 в чистом виде требуется прибегать к слож
ной многоступенчатой политермической кристаллизации. При исполь
зовании же ионита процесс гораздо проще и полнее осуществляется,, 
например, по схеме, рассмотренной выше.

Катиониты могут быть использованы для очистки экстракцион
ной фосфорной кислоты от ионов кальция, магния и других, а такж е 
для получения из фосфорной кислоты фосфатов без затраты осно
ваний или щелочек для нейтрализации. Например, Н3Р 0 4 +  3RK =  
=  К 3Р 0 4 +  3RH . Обратный перевод RH  в солевую форму можно 
осуществлять с помощью дешевых солей (КС1). Таким способом 
можно получить не только трехзамещенные фосфаты, но такж е двух- 
и однозамещенные, если использовать катионит в соответствующей 
водородно-солевой форме (т. е. содержащий ионы и водорода и 
металла), например: Н3Р 0 4 +  R 3K2H =  К 2Н Р 0 4 +  3RH .

ЭК СТ РАГИРОВ АНИЕ О Р Г А Н И Ч Е С К И М И  РАСТВ ОР ИТЕ ЛЯМИ

Одним из эффективных методов разделения веществ является экстрак- 
ция компонентов из водных солевых систем органическими раство
рителями. Этот метод позволяет, например, извлекать рассеянные 
и редкие элементы из растворов, полученных в результате азотно
кислотного разложения природных руд — нитраты трехвалентных 
редкоземельных элементов хорошо экстрагируются трибутилфосфатом 
(его растворами в углеводородах, например, в керосине). Экстраги
рованная соль находится в органическом растворителе обычно 
в неионизированной форме. С помощью эфиров ортофосфорной 
кислоты осуществляют селективное извлечение из растворов солей 
с различными катионами.

Экстракция органическими растворителями дает возможность 
получать концентрированную фосфорную кислоту (80 % Н3Р 0 4 
или 58 % Р 20 5) без выпаривания разбавленных растворов. Например, 
при разложении природных фосфорных руд соляной или азотной 
кислотой получается водный раствор фосфорной кислоты и хлорида 
или нитрата кальция. Из этого раствора Н3Р 0 4 извлекается поляр
ным органическим растворителем, который затем отделяется от фос
форной кислоты дистилляцией и возвращается в процесс.

С помощью полярных органических жидкостей — спиртов, кето- 
нов, эфиров — можно смещать равновесие реакций обменного раз
ложения, например между солями и кислотами. В водном растворе 
устанавливается равновесие

ВХ +  HY ч=*= НХ +  BY

где В и Н — катионы (Н — водород), X и Y — анионы.
В концентрированных системах избытки солей ВХ и BY могут 

находиться в твердых фазах. Подобного рода реакции леж ат в основе 
многих методов получения минеральных удобрений и других солей 
(кислотная переработка природных минералов). При добавке к си
стеме органического растворителя образуются две жидкие фазы —



водная и неводная. Водная фаза будет представлять собой раствор 
солей ВХ и BY, а кислоты распределятся между обеими фазами. 
Но так как коэффициенты распределения кислот HY и НХ между 
фазами различны, то в неводную фазу будет переходить преимуще
ственно одна из кислот (например, Н Х), что сместит равновесие 
реакции в водной фазе в сторону образования соли (BY), которую 
можно выкристаллизовать из водного раствора после отделения 
его от органического растворителя. Последний может быть регене
рирован промывкой водой (для извлечения растворенной в нем 
кислоты) и возвращен в процесс. Таким способом можно, например, 
легко осуществить реакцию:

2КС1 +  H2S 0 4 K2S 0 4 +  2НС1

Если в оборотный насыщенный раствор K2S 0 4 вводить твердый 
КС1 и H2S 0 4 и обрабатывать эту систему амиловым спиртом, то 
последний будет практически полностью извлекать НС1, а из вод
ной фазы будет кристаллизоваться эквивалентное количество K 2S 0 4. 
Следовательно, можно конвертировать твердый КС1 в твердый K2S 0 4, 
не прибегая к выпариванию растворов. Отделенный растворитель 
регенерируется противоточной промывкой водой, причем обра
зуется 20 %-ная соляная кислота.

Если свойства органического растворителя и соотношение его 
количества и количества водной системы таковы, что образуется 
одна гомогенная ж идкая фаза (например, водный раствор спирта), 
то в ней будут растворены обе кислоты HY и Н Х , а малораствори
мые в данном растворителе соли ВХ и BY будут находиться в твер
дых фазах. Можно подобрать такие условия, когда в твердой фазе 
будет одна из солей, которая может быть получена простым разде
лением фаз. Регенерацию растворителя можно осуществить дистил
ляцией с одновременным извлечением образовавшейся кислоты. 
По такой схеме можно получать, например, нитрат калия по реакции:

КС! -г  H N 03 —*■ KNO3 -г  КС!

При внесении в изоамиловый спирт (С5Ни ОН), содержащий 10 %
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последний быстро растворяется, а в твердую фазу выделяется 
нитрат калия. Д ля  его получения достаточно отделить осадок от 
жидкости.

С помощью органических растворителей можно осуществлять 
такие реакции обменного разложения солей, которые в водной 
среде вообще неосуществимы. Например, можно получать сульфат 
аммония и хлорид кальция по реакции:

2NH4C1 +  C aS04 -► СаС12 +  (NH4)2S 0 4

В водной среде эта реакция идет в обратном направлении вслед
ствие выделения в осадок сульфата кальция. В спиртовой среде 
последовательно идут реакции:



Р и с .  2 .  С х е м а  о б е з в о ж и в а н и я  и  к р и 
с т а л л и з а ц и и  с у л ь ф а т а  а м м о н и я  
с  п о м о щ ь ю  о р г а н и ч е с к о г о  р а с 
т в о р и т е л я .

После отделения (NH4),S 0 4 
спиртовой раствор НС1 вновь 
возвращается в процесс.

Органические раствори
тели можно применять для 
обезвоживания растворов с 
целью кристаллизации из них 
солей. Растворители, полно
стью смешивающиеся с водой 
(например, метиловый, эти
ловый и другие спирты), 
при добавлении к водному 
раствору соли уменьшают 
ее растворимость, и соль 
выделяется в твердую фазу

Нешеьпцейшй

(высаливание). Из оставшегося рас
твора растворитель может быть регенерирован дистилляцией.

Растворители, имеющие ограниченную взаимную растворимость 
с водой, такж е можно применять для обезвоживания раствора соли 
и ее кристаллизации. Они экстрагирую т воду из солевого раствора, 
в результате чего соль кристаллизуется. Чем больше давление водя
ного пара над солевым раствором, тем больше экстрагирует из него 
воды данный растворитель. Поэтому регенерировать растворитель 
можно, вторично экстрагируя из него воду другим водным солевым 
раствором, имеющим давление водяного пара более низкое, чем 
обезвоживаемый, или обрабатывая его твердой солью, которая 
превращается в водный раствор, отслаивающийся от органической 
жидкости. Примером может служить (рис. 2) обработка в противо- 
точном экстракторе 30 %  раствора (NH4)2S 0 4 в т о р -бутиловым спир
том С4Н9ОН. Снизу из экстрактора выводится суспензия кристал
лов (NH4)2S 0 4 в  насыщенном водном растворе. Бутиловый спирт 
из верхней части экстрактора поступает для обезвоживания на обра
ботку твердой поваренной солью, отделяется от образовавшегося 
насыщенного раствора NaCl и возвращается в экстрактор. Н еоб
ходимость противоточного экстрагирования в рассмотренной схеме 
вызвана тем, что на обработку поступает ненасыщенный раствор 
(NH4)2S 0 4. При обезвоживании органическим растворителем насы
щенного раствора соли достаточно их одноступенчатого смешения и 
расслаивания.

Такие методы обезвоживания и кристаллизации солей могут 
конкурировать с выпариванием и другими методами в следующих 
случаях^

1) при наличии твердых солей или их насыщенных растворов, 
являю щ ихся отходами производства; например, отход NaCl в про
изводстве КС1 из сильвинита (см. гл. 5) может быть использован для 
выделения твердого ҚС1 из его насыщенного раствора;



2) при переработке веществ, разлагаю щ ихся при температуре 
выпаривания их растворов, — в этом случае с помощью органиче
ского растворителя воду передают другому солевому раствору, 
не разлагающемуся при выпаривании;

3) при переработке растворов, которые при нагревании сильно 
разрушают аппаратуру и т. п.

Выбрать наилучший вариант возможно лишь при учете раство
римостей и равновесий в этих сложных системах. Во всех случаях 
растворители должны быть стабильными, малолетучими и обладать 
хорошей растворяющей способностью.

Ф ЛОТ АЦИЯ

Флотационное разделение природных минералов и искусственных 
солей весьма распространено. Оно основано на различии поверх
ностных свойств веществ, особенно смачиваемости.

П е н н у ю  ф л о т а ц и ю  осуществляют, вводя пузырьки воздуха 
в водную суспензию тонкоизмельченных (меньше 0,3 мм, чаще 20— 
100 мкм) разделяемых минералов, называемую ф л о т а ц и о н н о й  с у с 
п е н з и е й . Гидрофобные (плохо смачивающиеся водой) частицы прили
пают к пузырькам и выносятся на поверхность перемешиваемой 
суспензии, где скапливается минерализованная пена. Ее отводят 
и разрушают, получая ф л о т а ц и о н н ы й  к о н ц е н т р а т .  Гидрофильные 
(хорошо смачиваемые водой) частицы остаются взвешенными в ж идко
сти; выделенный из нее материал называют ф л о т а ц и о н н ы м и  х в о 
с т а м и . Д ля флотации растворимых солей приготовляют их суспен
зию в насыщенном растворе этих же солей.

Флотацию осуществляют с помощью ф л о т а ц и о н н ы х  р е а г е н т о в — 
различных органических и неорганических веществ, добавляемых 
в небольших количествах во флотационную суспензию. Д ля созда
ния мелкодисперсной и устойчивой флотационной пены применяют 
п е н о о б р а з о в а т е л и .  Д ля  увеличения прилипаемости частиц минерала 
к пузырькам пены, т. е. для усиления гидрофобности частиц, добав
ляю т с о б и р а т е л и  (к о л л е к т о р ы ) — растворимые в воде поверхностно
активные вещества, образующие ня частицах адсорбционный слой. 
При этом полярные группы молекул коллектора ориентированы 
к поверхности частицы, а неполярные — к окружающей среде, 
вследствие чего смачиваемость частиц водой ухудшается, умень
шается устойчивость гидратной оболочки и частица с большей лег
костью прилипает к поверхности воздушного пузырька. Д л я  регу
лирования действия коллектора используют м о д и ф и к а т о р ы , или 
р е г у л я т о р ы , ф л о т а ц и и -, а к т и в а т о р ы ,  усиливающие взаимодействие 
коллектора с флотируемым минералом, и д е п р е с с о р ы , или п о д а в и 
т е л и ,  подавляющие это действие. Применение этих реагентов позво
ляет улучшить флотируемость одного из минералов и ухудшить 
флотируемость других, что облегчает разделение. С этой же целью 
применяют р е г у л я т о р ы  с р е д ы ,  влияющие на состав и свойства жидкой 
фазы суспензии. С помощью нескольких последовательно исполь
зуемых реагентов можно осуществлять с е л е к т и в н у ю  ф л о т а ц и ю ,  
т. е. последовательное выделение из смеси нескольких минералов



Шлам

концентратов каждого из них. Значительно 
реже, чем пенную флотацию, используют 
п л е н о ч н у ю  ф л о т а ц и ю . При пленочной фло
тации тонкоизмельченный материал посту- 
-пает на поверхность воды — гидрофильные 
частицы тонут, а гидрофобные остаются на 
поверхности.

ГИДРОСЕПАРАЦИЯ

Разделение минералов методом гидросепара
ции основано на различии их плотностей.
Частицы неодинаковой плотности с разной 
скоростью оседают под действием силы тя 
жести при отстаивании суспензий и с раз
ной скоростью движутся под действием других сил, например 
центробежной. При обогащении полезных ископаемых разделение 
производят на подвижных (качающихся, вибрирующих и др.) кон
центрационных столах в потоке воды, сносящей частицы разной 
плотности с разной скоростью, или с помощью отсадочных машин — 
в пульсирующей струе воды (с частотой 300—3000 пульсаций в 1 мин) 
и другими способами; в технологии минеральных солей и удобрений 
чаще используют разделение в гидроциклонах и с помощью тяжелых 
суспензий.

В г и д р о ц и к л о н е  разделение происходит под действием 
центробежной силы. Он аналогичен по своему устройству и прин
ципу действия циклону, применяемому для очистки газа от пыли. 
Гидроциклон представляет собой (рис. 3) сочетание короткого ци
линдра и усеченного конуса. Разделяемую суспензию вводят тан
генциально в цилиндрическую часть корпуса. Легкие и мелкие 
1 £и,1 йцы вместе со значительной массой жидкости отводят сверху, 
а более крупные или более тяжелые частицы — снизу из конуса 
в виде сгущенной суспензии. Плотность среды (жидкости) может 
быть и больше и немного меньше плотности легких частиц.

Г р а в и т а ц и о н н а я  с е п а р а ц и я  минералов с помощью 
тяжелых жидкостей, чаще всего т я ж ел ы х  с у с п е н з и й , т. е. суспензий 
с большой плотностью, заключается в следующем. Разделяемую 
смесь вводят в суспензию, плотность которой больше плотности 
одного из минералов и меньше плотности другого. Частицы более 
легкого минерала всплывают, более тяж елого — тонут. Тяжелую 
суспензию приготовляют, добавляя к воде (или к насыщенному 
раствору солей при разделении растворимых веществ) с у с п е н з о а д  — 
тонкоизмельченный (с частицами мельче 0,1 мм) тяжелый мг.нерал, 
например кварцевый песок, барит, ферросилиций или магнетит. 
Д ля разделения тяж елых минералов чаще используют ферросилиций, 
а для легких — магнетит. Статический сепаратор с тяжелой суспен
зией представляет собой ванну с конусообразными выводами в днище. 
Здесь происходит разделение смеси минералов на два потока — кон-



центрат и хвосты, которые затем освобождаются на грохотах или 
в других аппаратах от тяжелой суспензии, возвращаемой в сепара
тор. Гравитационное обогащение в статических сепараторах эффек
тивно лишь при значительной разнице в плотностях разделяемых 
минералов. С большей эффективностью разделение в тяжелых сус
пензиях осуществляется в гидроциклонах. В этом случае можно 
направлять на разделение более тонкоизмельченный материал с более 
полным раскрытием зерен исходной смеси минералов, что дает 
больший эффект разделения.

Иногда гравитационное обогащение совмещают с флотацией. 
Это так называемое ф л о т о г р а в и т а ц и о н н о е  о б о г а 
щ е н и е .  Оно основано на комбинировании разделения частиц 
в жидкой среде вследствие разности плотностей минералов и на 
способности частиц одного из них всплывать,, когда их поверхность 
в результате обработки пульпы реагентами покрывается гидрофоб
ной пленкой.

Применяют и другие методы разделения солей. Например, неко
торые твердые соли можно разделять электростатическим методом 
( э л е к т р о с е п а р а ц и я ) .  Он основан на способности нахо
дящ ихся в смеси частиц разных минералов приобретать в результате 
трения особенно при нагревании, или при других видах обработки 
электростатические заряды разных знаков. Падая в поле высокого 
напряжения, частицы с разноименными зарядами отклоняются 
в разные стороны и собираются в отдельные приемники. Обогащен
ные таким образом фракции могут подвергнуться подобной обра
ботке последовательно несколько раз для повышения степени разде
ления.

ГИГРОСКОПИЧНОСТЬ
И СЛЕЖИВАНИЕ УДОБРИТЕЛЬНЫХ СОЛЕЙ

В л а ж н о с т ь ю  вещества называют содержание в нем гигроскопиче
ской воды. Наибольшее количество воды, которое может свободно 
удерживаться веществом, называют его м а к с и м а л ь н о й  или п о л н о й  
в л а го е м к о с /п ь ю . Ее обычно выражают в процентах (по массе) по отно
шению к сухому веществу. Различают с о р б ц и о н н у ю  и к а п и л л я р н у ю  
в л а го е м к о ст ь : сумма их равна максимальной влагоемкости. Оче
видно, что максимальная влагоемкость водорастворимых веществ 
равна бесконечности, так как при контакте с водой они образуют 
сначала насыщенные, а затем беспредельно разбавленные растворы.

Г и гр о с к о п и ч н о с т ь ю  называют способность веществ поглощать 
влагу из воздуха. Существует несколько методов оценки гигроско
пичности веществ.

С ростом относительной влажности воздуха растет и влажность 
вещества. Отношение давления водяного пара над содержащим влагу 
веществом к давлению насыщенного водяного пара при той же тем
пературе или, что то же, относительная влажность воздуха, при 
которой вещество не поглощает и не теряет воду, называется г и г р о 
с к о п и ч е ск о й  т о ч к о й  вещества. Чем выше гигроскопическая точка,



тем меньше гигроскопичность ве- 
щества. В водорастворимых солях 
влага содержится в виде насыщен
ных растворов. Поэтому для харак
теристики гигроскопичности влаж
ных водорастворимых солей прак
тически можно пользоваться ги 
гроскопическими точками их насы
щенных растворов. Вещества, ги
гроскопическая точка которых 
ниже 50 %, относят к очень сильно 
гигроскопичным, от 50 до 60 % — 
к сильно гигроскопичным, от 60 
до 70 % — к гигроскопичным, 
от 70 до 80 % — к слабо гигроскопичным, от 80 до 85 % — к почти 
не гигроскопичнн:.::: 0/; практически не гигроскопичным.

Более полное представление о гигроскопичности водораствори
мого вещества дает изотерма сорбции им влаги из воздуха (рис. 4). 
Участок кривой I  соответствует адсорбции влаги из воздуха с отно
сительной влажностью меньшей гигроскопической точки насыщен
ного раствора срн; вертикальный участок I I  отвечает образованию 
насыщенного раствора; на участке I I I  идет абсорбция воды из воз
духа раствором. Д ля характеристики гигроскопичности имеет зна
чение растворимость вещества — чем она больше, тем больше веще
ства перейдет в раствор при данной его влажности.

Гигроскопическая точка и изотерма сорбции позволяют судить 
о равновесной влажности вещества и сделать заключение о том, 
будет ли оно увлажняться или подсыхать при контакте с воздухом 
тсй или иной относительной влажности, но они не дают информации 
о его фактической влажности, зависящей от продолжительности х  
контакта и скорости поглощения влаги, т. е. от кинетических харак
теристик. Такие характеристики могут быть подучены с помощью 
кинетического уравнения:

Здесь W  и Wp — влажность и равновесная влажность вещества; К  — коэффи
циент скорости поглощения влаги.

Скорость поглощения влаги сухим веществом, т. е. в начальный 
момент времени, когда т =  0 и W  =  0

называют к о э ф ф и ц и е н т о м  ги гр о с к о п и ч н о с т и  у .  Пользуются следую
щей шкалой гигроскопичности веществ по коэффициенту у ,  изме
ренному в стандартных условиях:

О т н о с и т е л ь н а я  Ь д а т о с т ь  В о з д у х а  у ,  % •



К л а с с  г и г р о с к о п и ч н о с т и  
в е щ е с т в а

Меньше 1 
1—3 
3 - 5  
5—10

Практически негигроскопично 
Мало гигроскопично 
Гигроскопично 
Сильно гигроскопично 
Чрезвычайно гигроскопичноБольше 10

Значение у  для одного и того же вещества может быть различным 
в зависимости от его гранулометрического состава и способа изго
товления, влияющего на структуру, размер активной поверхно-

"Важным 'свойством кристаллических и зернистых минеральных 
удобрений является с ы п у ч е с т ь , т. е. способность свободно вытекать 
под действием гравитационных сил. При хранении и транспорти
ровке больших масс минеральных удобрений нижние слои сдавли
ваются под тяжестью верхних, число контактов между частицами 
увеличивается, вследствие пластической деформации материал уп
лотняется и теряет сыпучесть. Этому способствует полидисперс
ность материала, особенно присутствие в нем кристаллической пыли, 
заполняющей промежутки между более крупными зернами. Другой 
причиной потери сыпучести является агломерация в результате 
слипания частиц влажного удобрения. При значительной влажности 
между частицами возникают стягивающие их мениски и слои жидко
сти. Сила сцепления Ғ к частиц с радиусом г  под действием капил
лярных сил в общем виде может быть представлена уравнением:

Здесь о — поверхностное натяжение жидкости; 0 — краевой угол смачивания 
ею твердого тела.

Основной причиной потери сыпучести водорастворимыми мине
ральными удобрениями является их с л е ж и в а н и е , т. е. превращение 
в уплотненные слежалые массы. Слеживание вызывается образова
нием в точках касания частиц ф а зо в ы х  к о н т а к т о в  — твердых соле
вых мостиков. Они появляются в результате самодиффузии ионов 
и перекристаллизации вещества. Повышенная влажность соли — 
один из главных факторов, вызывающих ее слеживание. При подсы
хании и охлаждении влажной соли происходит кристаллизация 
из пересыщенного раствора с образованием многочисленных фазо
вых контактов. Чем больше растворимость соли в воде и температур
ный коэффициент растворимости, тем больше выделяется новых 
кристаллов, связывающих зерна удобрения, и тем больше оно сле
живается. Поэтому при охлаждении удобрения с повышенной гигро
скопичностью слеживаются сильнее. Однако прямой зависимости 
между гигроскопичностью и слеживанием при подсыхании не суще
ствует. Очень гигроскопичные вещества только притягивают влагу 
из воздуха (вплоть до полного растворения) и никогда не подсы
хают, а наибольшей слеживаемости подвергнуты соли со средней 
гигроскопичностью. При колебаниях влажности воздуха они то 
увлажняю тся, то подсыхают, что и приводит к сильной слежалости. 
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Число точек касания частиц в массе материала тем больше, чем 
они мельче, и это приводит к более интенсивному слеживанию. 
Частицы сферической формы (гранулы) имеют, наименьшее число 
точек касания и слеживаются меньше. С течением времени слежалость 
продукта увеличивается.

Слеживание может быть вызвано перекристаллизацией вещества 
при хранении, переходом его из одной кристаллической модификации 
в другую. Это возможно, если температура полиморфного превра
щения (точка перехода) лежит в пределах колебания температуры 
окружающей среды. Слеживание может происходить и при хими
ческой гидратации соли влагой воздуха, даж е если она практически 
негигроскопична. Если, например, безводная соль хранится при 
температуре, при которой стабилен ее кристаллогидрат, то она будет 
постепенно гидратироваться влагой воздуха и сопутствующая этому 
перекристаллизация вызовет слеживание. Т ак , во влажном воздухе 
может происходить слеживание сухого безводного сульфата натрия, 
переходящего в присутствии влаги при температуре ниже 32,4 °С 
в декагидрат Na2S 0 4- ЮН20 . При хранении смешанных удобрений 
слеживание может быть вызвано химическими реакциями, сопро
вождающимися кристаллизацией твердых фаз. Например, в смеси 
нитрата и сульфата аммония может образоваться двойная соль 
(NH 4)2S0 4 -2 N H 4N0 3. Наконец, потеря сыпучести в зимнее время 
может быть вызвана смерзанием влажных частиц, в том числе негиг
роскопичных и водонерастворимых.

Различаю т понятия с ы п у ч е с т и  и р а с с ы п ч а т о с т и  минеральных 
удобрений. О сыпучести судят по слежалости, измеряемой разру
шающим усилием, приходящимся на единицу площади образца 
(МПа) [или по количеству удобрения, просыпающегося через 
единицу площади горизонтального отверстия — в кг/(см2-с)]. Рас
сыпчатость характеризует относительное содержание комков (про
цент скомковавшегося материала в его общей массе).

Д ля  устранения или уменьшения слеживаемости и сохранения 
сыпучести минеральных удобрений и других солей используют раз
ные средства, перечисляемые ниже: __

1. Изготовление в виде крупных кристаллов. М елкокристалли
ческие продукты должны быть по возможности монодисперсными.

2. Выпуск гранулированных продуктов с высокой статической 
прочностью гранул.

3. Хорошее высушивание и охлаждение до температуры близкой 
к температуре окружающей среды перед подачей на склад.

4. Хранение в закрытом складе с постоянными влажностью и 
температурой воздуха.

5. Хранение в герметичной водонепроницаемой таре (полиэти
леновые и другие мешки и проч.). При хранении насыпью кучи 
должны быть невысокими и продукт следует периодически переме
шивать (пересыпать).

6. Применение м о д и ф и ц и р у ю щ и х  или к о н д и ц и о н и р у ю щ и х  д о б а 
в о к . Модифицирующие добавки могут вноситься в процессе произ
водства удобрения в растворы или плавы, из которых получается



продукт. Они ингибируют кристаллизацию или растворение при 
хранении продукта, изменяют его гигроскопичность или форму 
образующихся кристаллов, затрудняют полиморфные превращения. 
В качестве поверхностных модифицирующих или кондиционирую
щих добавок, наносимых опудриванием или опрыскиванием готовых 
кристаллических или гранулированных продуктов, применяют не
растворимые в воде гидрофильные минеральные порошки, погло
щающие находящуюся на поверхности зерен влагу и тем препят
ствующие возникновению фазовых контактов. Лучшими из них 
являются природные или искусственные силикаты и алюмосили
каты — диатомит, бентонит, каолин, нефелин, глина и др. Карбо
натами припудривают гранулированные минеральные удобрения 
для нейтрализации избыточной кислотности в поверхностном слое, 
что также снижает гигроскопичность и слеживаемость.

7 Покрытие частиц минеральных удобрений защитными гидро
фобными пленками — жидкими парафинами, маслами, нефтью и 
др., — предохраняющими гранулы от увлажнения или высыхания 
и препятствующими контакту кристаллов и их сцеплению.

8. Нанесение на гранулы или кристаллы поверхностно-активных 
веществ (ПАВ), препятствующих их сращиванию. Из катионоактив
ных ПАВ широко применяют алифатические амины R —N H ,, где R — 
гидрофобные углеводородные радикалы с числом атомов углерода 
С12—С20. Анионоактивные и неионогенные ПАВ — сульфонаты, 
сульфонафтенаты, сульфоспирты, соли жирных кислот и др. — спо
собствуют кристаллизации из смачивающего раствора мелких, не 
сцепляющихся друг с другом кристаллов, что предотвращает агло
мерацию зерен.

ГРАНУЛИРОВАНИЕ

Г р а н у л и р о в а н и е м  называют превращение материала в г р а н у л я т ,  
т. е. в более или менее однородные по размеру зерна — г р а н у л ы .  
Водорастворимые минеральные удобрения в гранулированном виде 
обладают лучшими физическими свойствами — они лучше сохраняют 
сыпучесть, не пылят, легко рассеваются на иочву, с большей эф
фективностью используются растениями, так как медленнее вымы
ваются почвенными водами и в меньшей мере деградируют вследствие 
меньшей поверхности контакта с компонентами почвы. Гранули
рованные удобрения выпускают с размерами гранул 1—6 мм, чаще 
1—4 мм. Нераствор-имые в воде удобрения лучше используются 
растениями в виде порошков, а не гранул. В производстве смешан
ных удобрений предпочитают гранулировать их смеси, так как 
смешивание гранулированных удобрений в силу различия физи
ческих свойств приводит к их последующей сегрегации.

Гранулы могут иметь форму комочков или сферическую. Послед
няя предпочтительнее — сферические зерна прочнее и меньше исти
раются при пересыпании. Динамическую прочность и истираемость 
гранул определяют степенью их разрушения (в процентах) при 
воздействии ударных нагрузок и сил трения во вращающемся бара- 
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бане с металлическими шариками в стандартных условиях 
(ГОСТ 21560.0—76 —21560.5—76).

Важнейшей характеристикой качества гранул является их стати
ческая прочность, определяемая усилием (МПа), вызывающим раз
рушение при одноосном сжатии между двумя параллельными пло
скостями и отнесенным к площади поперечного сечения гранулы.

Грануляты получают из мелкокристаллических порошков, из 
растворов и суспензий и из жидких плавов. Процесс гранулирования 
порошков обычно состоит из формирования гранул путем структури
рования увлажненного материала и их высушивания для придания 
прочности. Иногда обе эти стадии совмещают в одном аппарате. 
При перемешивании порошка во вращающемся, встряхивающем 
или другом устройстве в результате беспорядочного слипания частиц 
возникают комочки, которые при обкатывании могут приобрести 
сферическую форму

В тонкопылевидном материале (с частицами мельче 1 мкм) заметно 
проявляются вандерваальсовы силы сцепления частиц, под дей
ствием которых они агломерируются. Этому способствует и электро
статический заряд частиц, приобретаемый при измельчении или 
перемешивании. В процессах структурирования гранул минераль
ных удобрений молекулярные силы и электростатический заряд 
действуют лишь как дополнительные факторы, так как размеры 
исходных частиц значительно превышают 1 мкм. Основной же при
чиной и средством агломерирования порошков и сохранения 
гранулами прочности является образование между частицами жидких 
или твердых перемычек — мостиков.

Присутствие в порошкообразном материале некоторого коли
чества жидкой фазы — гигроскопической влаги, межкристального 
маточного раствора или специально добавленных жидкостей, напри
мер воды, солевых растворов, вязких связующих веществ — обеспе
чивает необходимую для агломерирования п л а с т и ч н о с т ь  материала, 
т. е. способность изменять форму под воздействием внешних сил и 
сохранять ее после прекращения их действия. При малом количе
стве жидкости она образует отдельные мостики-перемычки между 
твердыми частицами в местах их контакта, при большем ее коли
честве она может полностью заполнить поры. В обоих случаях дей
ствуют капиллярные силы сцепления, обеспечивающие структури
рование гранул. При еще большей влажности жидкость полностью 
обволакивает гранулу, которая сохраняется под влиянием поверх
ностного натяжения и представляет собой как бы каплю жидкости, 
плотно заполненную твердыми частицами. В этом случае получается 
липкий комкующийся гранулят.

Прочность образовавшейся гранулы обеспечивается силами адге
зии (сцеплением жидкости с твер'дой поверхностью) и когезии (взаим
ным притяжением молекул жидкости). Жидкость может иметь зна
чительную подвижность, но эти силы препятствуют разрушению 
гранулы — жидкие мостики лишь перемещаются при деформации 
гранул, но не разрываются. Влияние этих сил особенно возрастает, 
если жидкость имеет большую вязкость.



Наибольшую прочность гранулам придают твердые перемычки 
между частицами, образующиеся в результате кристаллизации ве
щества из жидкой фазы гранул при их высушивании или вследствие 
химических реакций между порошком и внесенной в него добавкой, 
а также вследствие спекания, полиморфных превращений и высы
хания клеящ их добавок.

Чем мельче частицы гранулируемого порошка, тем прочнее гра
нулы. Д ля  любых средств сцепления частиц прочность гранул об
ратно пропорциональна квадрату их линейного размера. Она может 
быть выражена уравнением:

Здесь Р  — разрушающее напряжение, Па; а — степень пористости гранулы 
(доля пустот); d  — средний линейный размер твердых частиц, образующих гранулу, 
м; k — коэффициент, зависящий от природы и величины сил сцепления и от числа 
точек приложения этих сил.

Часто гранулирование порошковидного удобрения совмещают 
с обработкой его водным, жидким или газообразным аммиаком, 
концентрированными растворами солей или их плавами, серной или 
фосфорной кислотами и др. При этом возникают экзотермические 
реакции, теплоты которых иногда достаточно для удаления из обра
зующихся гранул избыточной влаги.

Концентрированные растворы и суспензии, получаемые в про
цессах производства сложных удобрений, гранулируют, смешивая 
их с ретуром, т. е. с возвращаемой в процесс частью готового про
дукта, для превращения их из текучих в полусухие массы, которые 
при движении через гранулятор превращаются в гранулы. После 
окончательного высушивания гранулы рассеивают, и фракции, не 
отвечающие по размерам зерен техническим условиям на продукт 
(с более мелкими и более крупными зернами), используют в качестве 
ретура, причем крупную фракцию предварительно измельчают. 
Подобным же образом можно гранулировать и жидкие плавы, сма
чивая ими ретурируемый гранулят.

Кратность ретура, т. е. отношение его количества к количеству 
выпускаемого гранулированного продукта, в многоретурных схе
мах достигает 10— 12, а в малоретурных — 0,5—1,5. Безретурных 
схем практически не существует, так как всегда приходится воз
вращать в процесс часть продукта, некондиционную по размерам 
частиц.

Д ля гранулирования структурированием применяют тарель
чатые (дисковые), шнековые и барабанные грануляторы с последую
щим высушиванием гранул в барабанных сушилках, а при исполь
зовании плавов — с отверждением в барабанных холодильниках 
или в аппаратах КС (с «кипящим» слоем гранул). Барабанные гра
нуляторы различаются устройством размещенных внутри деталей, 
обеспечивающих равномерное распределение вводимых компонентов 
и их перемешивание, передвижение массы, устранение налипших 
на стенки алгомератов и т. п. Наиболее современным из аппаратов



этого типа является  аппарат БГС  (барабанная грануляцион ная 
суш илка), в котором производится и структурирование гранул и их 
высуш ивание. В них пульп а распы ляется на взвеш енную  в потоке 
топочных газов массу гранул , покры вает их и вы суш ивается. А ппарат 
БГС работает с внутренним ретуром (который обеспечивается н ахо
дящ имся в барабане обратным шнеком), внешний же ретур состав
ляет  небольш ую  долю. Это сокращ ает расход теплоты  на повторное 
нагревание возвращ аемого в апп арат гран улята . В апп аратах  БГС Х  
помимо гранулировани я и суш ки осущ ествляется и охлаж дение 
продукта воздухом. В них происходит такж е  и предварительная 
классиф икация гранул — после вы суш ивания мелкая ф ракция воз
вращ ается с помощью ш нека в зону аглом ерирования, а крупная 
поступает в находящ ую ся в конце барабана зону охлаж дения.

Д л я  получения гранулятов из растворов и суспензий с одновре
менной их суш кой в потоке газа-теплоносителя можно использовать 
и аппараты  КС. В них ж е  можно гранулировать плавы  в потоке 
холодного воздуха. Газ или воздух подаются под реш етку, на кото
рой поддерж ивается кипящ ий слой гранул  (в безреш еточных апп а
ратах  с фонтанирую щ им слоем — непосредственно в слой), а гран у
лируем ая ж и дкая ф аза диспергируется над кипящ им слоем или 
впры скивается внутрь его и отверж дается на поверхности гранул 
в результате  - высуш ивания или засты вания.

Д л я  комбинирования распы лительной сушки растворов и сус
пензий с последующим получением гранул в кипящ ем слое пред
лож ен ап п арат  РК С Г (распы лительная суш и лка-гран улятор). Д ис
пергируем ая в верхней части апп арата  пульп а высуш ивается в по
токе топочного газа , а окончательное досуш ивание с образованием  
гр ан у л ята  происходит в кипящ ем слое, находящ емся на реш етке 
в ниж ней части аппарата.

Г ранулирован ие порош ков прессованием, применявш ееся раньш е 
только  для сухих м елкокристаллических веществ, не поддаю щ ихся 
формированию  в прочные гранулы  другими способами, теперь все 
чаще использую т и для гранулировани я удобрений. Этот метод прост 
и экономичен. Он позволяет путем изменения давления прессования 
регулировать прочность получаемых гранул и изменять скорость 
их растворения в почве. П рессование производят сжатием мате
р и ал а  м еж ду двумя горизонтальны ми валкам и. С прессованная 
Плитка (лента) поступает в дроби лку , затем разм алы вается до 
нуж ны х размеров.

Распространенны м  методом гран ули рован и я  горячих плавов 
является  диспергирование их в кап ли , затвердеваю щ ие при о х л аж 
дении в газообразной или жидкой тепловоспринимаю щ ей среде, 
например в потоке воздуха или в слое м асла, воды. Т ак , ж идкий 
ш лак из фосфорных печей с температурой 1500 °С гранулирую т, 
подавая его струю вместе со струей воды в грануляционны й барабан 
с водой. О бразую щ ийся из воды пар разры вает  струю ш лака на 
кап ли , охлаж даю щ иеся и затвердеваю щ ие в зерна.

Д л я  получения из плавов гранулированны х минеральны х удоб
рений — н и трата  аммония, карбам ида, нитроаммофоса и други х —



Широко использую т приллирование  — разбры згивание плавов 
в баш нях с восходящ им потоком воздуха. Д испергирование осу
щ ествляю т с помощью центробеж ных, статических и вибрацион
ных грануляторов, помещенных под потолком баш ни. Ц ентробеж 
ные грануляторы  выполняю т в форме вращ аю щ ейся конической 
оболочки (корзины) из перфорированной тонкой стали (диаметр 
отверстий 0 ,7 — 1,8 мм). В ы текаю щ ие из отверстий струи плава 
разры ваю тся на кап ли , которые распределяю тся по сечению башни 
и падают вниз. П рименение центробежных грануляторов  требует 
использования башен с очень больш им диаметром (12— 16 м). Стати
ческие грануляторы  — это сопла, дырчатые трубы  или емкости 
с горизонтальны ми дырчатыми днищ ами. В ибрационны е гран у л я
торы  — это емкости с перфорированной боковой поверхностью 
или днищем, снабж енные колеблю щ ейся мембраной с электроди
намическим приводом или резонансной пластиной с акустическим 
импульсом. Здесь на струи плава  наклады ваю тся колебательны е 
импульсы, что приводит к образованию  капель практически одина
кового разм ера при значительной плотности орош ения. Это позво
л яет  применять башни меньш его диам етра, чем при использовании 
центробеж ны х грануляторов .

Рабочая высота башен (высота падения кап ель-гранул) иногда 
достигает 70 м. О на долж на обеспечить достаточное охлаж дение и 
затвердевание гранул. Н а современных предприятиях  воздух по
даю т в башню через располож енны й в нижней ее части кипящ ий 
слой гранул , в котором происходит их охлаж дение. П ри этом темпе
р атура  гранул в конце их падения может быть более высокой, и высо
та  башни уменьш ается.

В ы леж ивание изготовленны х гранулированны х минеральных 
удобрений в кучах  в течение нескольких суток значительно сниж ает 
или совсем устран яет возможные потери сыпучести при последую 
щем хранении и транспорте. При вы леж ивании в куче продукт может 
несколько слеж аться , но образовавш иеся комки легко  разруш аю тся 
(рассыпаю тся) при пересыпании кучи; к этому времени больш ая 
часть процессов, вызываю щ их слеж ивание, успевает заверш иться.
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Глава 2
ДИАГРАММЫ РАСТВОРИМОСТИ

ВВЕДЕНИЕ

Д л я  реш ения многих вопросов технологии минеральны х удобрений 
и других солей, для выбора рациональны х схем и. реж имов произ
водства необходимо в каж дом случае знать зависимость между со
ставом, состоянием и свойствами перерабаты ваемой физико-хими- 
ческой системы. Под физико-химической системой следует понимать 
отделенную  от внешней среды совокупность веществ или тел, в ко
торой могут происходить физико-химические взаим одействия, т. е. 
тепло- и массообменные процессы. П ри любых взаим одействиях 
система стремится к равновесному состоянию , при котором во всех 
сосущ ествую щ их ее фазах устанавливаю тся равные тем пературы  и 
давлен ия, а такж е равны е химические потенциалы каж дого компо
нента. Чем дальш е состояние системы от равновесия, тем с больш ей 
скоростью  идут превращ ения. П оэтому для реш ения технологических 
вопросов особенно важ но знать условия равновесия системы. *

Системы м огут быть гомогенными, т. е. однородными, состоящ ими 
из одной ф азы , и гетерогенными  — состоящ ими из д вух  или больш его 
числа ф аз, образую щ их неоднородную смесь. Гомогенная система, 
состав которой может изменяться в некоторы х пределах (или неогра
ниченно) без наруш ения однородности, назы вается раствором. 
Р астворы  бываю т ж идким и, твердыми или газообразны ми.

О бласть н ауки , изучаю щ ая зависимость между составом, состоя
нием и свойствами химических систем, назы вается ф изико-химическим  
анализом . Е го  основателем является  крупнейш ий русский ученый

* В этой книге рассмотрены только физико-химические системы, которые 
далее для краткости называются просто системами.



H . G. К урн ак ов  (1860— 1941), обобщивший количественные методы 
химических исследований, развивавш иеся Ломоносовым, Л аву азье , 
Д альтон ом , М енделеевым, Гиббсом, Вант-Гоффом, Розебомом, Ле- 
Ш ателье, С хрейнемакерсом  и многими другими учеными. Зави си 
мости между составом, состоянием и свойствами системы наиболее 
наглядно вы раж аю тся с помощью ф изико-химических диаграмм. 
К  ним относятся диаграмм ы  состав — свойство, иллю стрирую щ ие 
зависимость свойств системы от ее состава, и диаграммы  состояния, 
или фазовые диаграмм ы , характеризую щ ие зависимость ф азового 
состава системы от внеш них условий — параметров ее состояния — 
температуры , давления и др.

По определению  К у р н ак о ва , физико-химический ан али з есть 
геометрический метод исследования химических превращ ений. В ос
нове этого метода л еж ат  два  следую щ ие принципа.

П р и н ц и п  непрерывност и , согласно которому непреры вное изме
нение парам етров, определяю щ их состояние системы, вы зы вает 
непрерывное изменение свойств ее фаз, а такж е  непреры вное изме
нение свойств всей системы в пределах, в которых не появляю тся 
новые и не исчезаю т стары е фазы.

П р и н ц и п  соответствия, согласно которому каж дой ф азе и их 
комплексам в равновесной системе соответствует определенны й 
геометрический образ на фазовой диаграмме.

Любые ф изико-химические превращ ения, происходящ ие в си
стеме, интерпретирую тся изменением полож ения геометрических 
фигур или геометрическими преобразованиям и пространственной 
диаграммы . По полож ению  точек, линий, поверхностей фазовой 
диаграмм ы  можно судить о числе, природе и границах сущ ествова
ния фаз системы и о влиянии на них парам етров, определяю щ их 
ее равновесие.

Ф азовые диаграммы  строят по экспериментальны м данны м, и 
поэтому они позволяю т ответить на вопрос, что происходит или 
может происходить в данной системе при изменении тех или иных 
параметров (температуры, давлен ия, концентрации). О ни не отра
ж аю т ни каки х  гипотез о строении вещ ества и поэтому не отвечаю т 
на вопрос, почему это происходит.

Д иаграм м ы  состояния, отраж аю щ ие плавление твердых ф аз или 
их кристаллизацию  из расплавов, называю т диаграм м ам и плав
кости. Они, в частности, характеризую т вы сокотемпературны е про
цессы, идущ ие при обж иге ш ихт. К огда в системе имеется ж и дкая  
фаза при обычной, невысокой температуре, фазовую диаграм м у 
назы ваю т диаграммой растворимост и. В неорганической технологии 
особенно часто пользую тся диаграммами растворимости при пере
работке водных растворов солей, связанной с их растворением  и 
кристаллизацией . А нализ ф азовы х превращ ений с помощью этих 
диаграмм  позволяет установить и закономерности образован ия 
природных солевых залеж ей , а в некоторых случаях  предвидеть 
не только их состав, но и условия залеган и я .

М ежду диаграммами растворимости и плавкости нет принци
пиальной разницы , так  как  и растворение и плавление являю тся



одним и тем ж е процессом — переходом вещ ества из твердого состоя
ния в жидкое. К огда давление мало влияет на состояние системы или 
давление пара ее компонентов пренебрежимо мало, его влияние не 
рассматривается и для этих случаев диаграммы плавкости или раство
римости назы ваю т диаграм м ам и состояния конденсированных систем.

Ч ащ е всего ф изико-химические диаграммы отраж аю т равновес
ное состояние систем, но, когда равновесие достигается медленно, 
пользую тся диаграммами, построенными по кинетическим данным 
(изохроны, полихроны). Н екоторые системы могут находиться 
в метаст абильном  состоянии, когда состав и свойства отдельных 
частей их отличаю тся от равновесных. При этом между собой мета- 
стабильные фазы находятся в состоянии истинного равновесия. 
М етастабильны е состояния отличаются от неустойчивых, или ла 
бильны х, тем, что последние постепенно, в течение более или менее 
длительного времени, переходят в равновесные состояния без внеш 
них воздействий. Система же, находящ аяся в метастабильном со
стоянии, переходит в равновесное состояние только в результате  
таки х  воздействий (например, внесения кристаллической затравки  
в пересыщенный раствор).

М етастабильная фаза сама по себе устойчива, но становится 
неустойчивой в присутствии другой (стабильной) фазы того же 
вещества'. Б олее устойчивые формы обладаю т меньшим давлением 
пара и меньшей растворимостью .

С огласно правилу фаз Гиббса, сумма числа фаз Ф и термодина
мических степеней свободы С системы, находящ ейся в равновесии, 
больш е числа независимых компонентов К , из которых состоит си
стема, на число п  парам етров, определяю щ их ее состояние: Ф +  С =  
=  К  +  п. Ч ащ е всего состояние химической системы зависит только 
от температуры  и давления (п =  2) и тогда: С  =  Қ  — Ф +  2.

Фазой назы вается совокупность гомогенных частей системы, 
одинаковы х по своим свойствам, не зависящ им  от массы. Таким 
образом, кристаллический осадок соли, состоящ ий из больш ого 
числа однородных кри сталлов , является одной фазой.

Газовые смеси (при не очень высоких давлениях) и водные рас
творы  солей являю тся гомогенными независимо от числа входящ их 
в них компонентов. Поэтому в водных солевых системах могут при
сутствовать лиш ь одна ж и дкая  и одна газовая фаза (например, водя
ной пар или его смесь с воздухом). Тверды х же фаз может быть 
несколько — лед, безводные соли, кристаллогидраты , двойные соли 
и др.

Н езависимыми компонент ами  называю т независимые составные 
части системы, т. е. индивидуальны е вещ ества, наименьш ее число 
которых достаточно для образования всех фаз данной системы, 
находящ ейся в равновесном состоянии. С одерж ание в системе к а ж 
дого из таки х  компонентов не зависит от содерж ания других. По 
числу независимы х компонентов система мож ет быть одно-, двух-, 
трех-, четырехкомпонентной и т. д.

П римером однокомпонентной системы является  вода (при невы
соких тем пературах), двухкомпонентной (двойной) — вода и одна



простая соль. Вода и две соли, имеющие общий ион (например, 
КС1 +  NaCl +  Н 20 ) ,  образую т трехкомпонентную  (тройную) си 
стему. Система из воды и трех солей, имеющих общий ион (например, 
NaCl +  КС1 +  MgCl2 +  Н 20 ) ,  является четырехкомпонентной. Вода 
и две соли, не имеющие общего иона, образую т такж е четырехком
понентную (четверную) систему, называемую  взаимной системой. 
Она содерж ит взаимную  пару солей, между которыми может идти 
обменная реакц и я , в результате чего образую тся еще две новые 
соли, например NaCl +  K N 0 3 КС! +  N a N 0 3. Н езависимыми ком
понентами системы здесь будут вода и любые три соли, входя
щие в уравнение реакции. Ч етвертая соль не является  неза
висимой составной частью системы, так  как  связан а с другими 
уравнением реакции. Эта ж е система в отсутствие воды будет трех 
компонентной.

Вообще число независимых компонентов любой системы равно 
разности между числом составляю щ их ее индивидуальны х веществ 

'и  числом возможных реакций между ними. Т ак , в водной взаимной 
системе солей NaCl +  K N 0 3 КС1 +  N a N 0 3 число веществ равно 
пяти (четыре соли и вода) и возможна одна, изображ енная этим 
уравнением , реакция. Поэтому система является  четырехкомпонент
ной. Ч исло независимых компонентов водной солевой системы, 
вклю чая воду, равно числу разны х ионов, входящ их в систему.

Водные солевые системы обозначаю т разными способами, напри
мер систему из солей с общим ионом так

NaCl -  КС1 -  MgCI2 -  Н20  или Na+, К +, Mga+ ЦСГ, Н20  * 

а взаимную систему — одним из следующих способов:
NaCl +  K N 0 3 КС1 +  N aN 0 3  в Н20  *

NaCl -  K N 0 3 -  Н20  или КС1 — N aN 0 3 — Н20  
Na+, К+ I С Г , К 0з(Н 20 ) *

Н езависимыми термодинамическими параметрами, определяю 
щими состояние однокомпонентной системы, являю тся температура 
и давление. Д л я  системы с двумя и более компонентами к незави- 
снмым переменным откосят такж е к концентрации компонентов 
Эти независимые переменные в известных пределах можно изменять 
произвольно, не вы зы вая изменения числа фаз системы и их каче
ственного состава. Поэтому их называю т степенями свободы системы. 
Число степеней свободы физико-химической системы назы ваю т такж е 
ее вариантностью. Система, у которой число степеней свободы 
равно нулю , является инвариантной, система с двумя степенями 
свободы — дивариантной и т. п.

ДВУХКОМПОНЕНТНЫЕ СИСТЕМЫ

Д иаграм м а состояния двухкомпонентной системы представляет со
бой пространственную  фигуру, имеющую три координатные оси] 
концентраций одного из компонентов, температур и давлений.

* В этом обозначении Н 2 0  можно и не указывать, если очевидно, что речь идет 
о водной системе.



Обычно пользую тся более простой, плоской диаграммой, я в л яю 
щейся изобарным сечением пространственной фигуры (наприм ер, 
при атмосферном давлении, 0,1 МПа) и для водных систем, чаще 
всего — ортогональной проекцией поверхности собственного дав
ления водяного пара на координатную  плоскость кон центраци я— 
температура; в последнем случае диаграмм а называется ортобар- 
ной. Н а таких  диаграммах давление п ара  не отображ ается. Д л я  р ас 
смотрения влияния давления необходимо пользоваться п ростран
ственной моделью или построить плоскую  диаграмму в координ атах  
концентрация — давление; в последнем случае останется без рас
смотрения влияние температуры.

ДИАГРАММА РАСТВОРИМОСТИ СОЛЕЙ, КРИСТАЛЛИЗУЮ ЩИХСЯ В БЕЗВОДНОЙ  
ФОРМЕ

Н а рис. 5 изображ ена диаграмма растворимости соли, к р и стал л и 
зую щ ейся в безводной форме. Эта диаграм м а растворимости в д ву х 
компонентной системе соль—вода не о траж ает  давлений водяного 
п ара. Ч асто ее называю т политермической диаграммой раст вори
мости, так как  она дает зависимость растворимости от тем пературы .

Любую точку, изображаю щ ую  на диаграм м е парам етры  данной 
системы или фазы, называю т ф игурат ивной  или изобразит ельной. 
Точка Н  отвечает плавлению  (кри сталлизаци и , замерзанию ) чистой 
воды (концентрация раствора соли 0 %); точка D  соответствует 
температуре плавления (кристаллизации) чистой соли (концентрация 
соли в точке 5  100 %). П рибавление соли к воде и воды к соли по
ниж ает соответствующ ие температуры  перехода в ж идкую  фазу или 
кри сталлизац ии: кривы е равновесия раствор—лед (линия Н А )  
и раствор — соль (линия A D ) от точек Н  и D  нап равляю тся в сто
рону более низких температур. Н априм ер, вымерзание льда из рас
твора соли, имеющего концентрацию  а, будет происходить при тем
пературе ta, более низкой , чем тем п ература вымерзания льда из 
чистой воды.

Л ин ия Н А  является  множеством ф игуративны х точек растворов, 
насыщ енных льдом, а линия A D  — растворов, насыщ енных солью . 
Л инию  Н А  назы ваю т кривой плавления льда, a A D  — кривой раство
римост и соли. Точку А  пересечения этих  линий, соответствующ ую 
насыщению раствора двумя твердыми фазами, назы ваю т эвт ект и
ческой. Т ем пературу В  и состав К , отвечающ ие эвтектическом у 
равновесию , назы ваю т эвтектической т емперат урой  и эвт ект и
ческим составом. П ри  эвтектической тем пературе из раствора к р и 
сталлизуется эвтектическая смесь компонентов, и система полностью  
затвердевает; ниж е этой температуры ж и дкая ф аза в равновесной 
системе сущ ествовать не может.

П лощ адь выше H A D  — область ненасыщ енных растворов соли. 
П лощ адь A C D  — область, в которой насыщ енный раствор соли 
находится в равновесии с избытком соли в твердой фазе. Эту область 
назы ваю т полем крист аллизации  данной соли. П лощ адь А В Н  —  
поле кри сталли зац и и  льда. О бласть O B C S  соответствует смеси д вух  
твердых фаз — соли и льда.



Рис. 9. Диаграмма растворимости соли, кри
сталлизую щ ейся в безводной  форме.

Помимо перечисленных конден
сированных (жидких и твердых) 
фаз в системе присутствует и па
ровая (газовая) фаза, находящ аяся  
в равновесии с остальны ми. Ее 
следует учитывать при определении 
числа степеней свободы. Т ак  как  
число компонентов равн о  двум, 
то в области выше H A D ,  где си
стема состоит из двух фаз (ненасы

щенный раствор соли и пар;, она имеет две степени свободы — 
система дивариантна (С =  К  +  2 — Ф =  2 +  2 — 2 =  2). В обла
стях ACD  и А В Н  системы, состоящ ие из трех фаз (пар, насыщ енный 
раствор и по одной твердой фазе), моновариантны. Т акж е монова- 
риантна система и в области O BC S  (здесь тож е три фазы — две 
твердые и пар).

Во всех случаях , когда система м оновариантна, произвольно 
может быть изменен лиш ь один параметр — или тем пература, или 
концентрация, или давление п ара. И зменение в известных преде
лах  одного из этих параметров не изменит числа фаз и их качествен
ного состава. П роизвольное изменение двух параметров вызовет 
изменение или качества фаз, или их числа, или того и другого.

Точка А  и все другие точки на эвтектической прямой В С , соот
ветствующей температуре кри сталлизац ии эвтектики, инвариантны . 
Здесь находятся в равновесии четыре фазы — пар, раствор и две 
твердые (лед и соль), поэтому С =  К  +  2 — Ф =  2 +  2 —  4 =  0 . 
Если изменить один из параметров, например тем пературу, одна 
ф аза исчезнет: при понижении температуры  — ж и дкая, при повы
шении — одна из твердых.

ИЗОТЕРМИЧЕСКОЕ ИСПАРЕНИЕ И О ХЛАЖ ДЕН И Е РАСТВОРА

Д опустим , дана система — раствор , в котором содерж ится т  % 
соли и тем пература которого tx (рис. 6). Ф игуративная точка си
стемы tn.i леж ит выше кривой растворимости A D , следовательно, 
раствор не насыщен солью. П ри изотермическом испарении воды 
из системы ее температура будет оставаться неизменной tlt а точка 
системы будет перемещ аться по изотерме в сторону более вы соких 
концентраций — от т 1 к S i. К огда система окаж ется в точке L lt 
леж ащ ей на кривой растворимости, раствор станет насыщ енным 
солью. П ри дальнейш ем испарении воды соль будет вы деляться 
в твердую ф азу, которая изображ ается точкой S i (100 % -ная соль 
при тем пературе ^ ). Т ак как  по мере испарения воды тем пература 
остается неизменной, то и состав насыщ енного раствора не м еняется— 
ф игуративная точка раствора будет неподвиж ной до полного его 
вы сы хания. Ф игуративная ж е точка системы (раствор и кри сталли 
ческая соль), становящ ейся все более концентрированной, движ ется 
64



Ряс. в. Ход изотермического испарения воды 
и охлаж дения систем ы .

по направлению  к S v  К огда рас
твор полностью высохнет, точка 
системы совпадет с точкой твер
дой фазы S i.

Если ту ж е систему т 1 подвер
гать охлаж дению , то ее ф и гура
тивная точка будет перемещ аться 
в сторону более низких тем пера
тур , т. е. вниз, оставаясь на вер 
тикальной линии постоянного со
става системы с координатой т , 
так  как  какие бы изменения система ни претерпевала, состав ее 
в целом меняться не будет. П ри охлаж дении система достигнет 
точки т 2, в которой раствор станет насыщенным, — начнется 
кри сталлизац ия соли S; при этой температуре, соответствующей 
началу выделения твердой фазы, она изобразится точкой S 2. 
П о мере дальнейш его охлаж дения точка системы движ ется вниз 
от т 2, в твердую  фазу переходит все больш ее количество 
соли, поэтому концентрация раствора уменьш ается, однако он 
остается насыщенным, так  к ак  сниж ается и тем пература. Ф и гура
тивная точка насыщ енного раствора движется по кривой раствори
мости от т 2 к  А . В любой момент времени фигуративны е точки всех 
составных частей системы находятся  на одной изотерме; например, 
при тем пературе (3 точка всей системы окаж ется в щ 3, точка рас
твора — в Ls и точка твердой фазы — в S 3.

К огда будет достигнута эвтектическая тем пература, точка си
стемы передвинется в т 4, точка раствора — в А ,  точка твердой 
фазы — в С. Д альнейш ее отнятие теплоты от системы вы зовет одно
временную  кристаллизацию  из оставш егося раствора эвтектической 
смеси соли и льда при неизменной температуре В . П ереходящ ая 
в твердую  ф азу эвтектическая смесь Қ  будет присоединяться к ранее 
выпавш им кри сталлам  соли S ,  и ф игуративная точка твердой фазы 
в процессе кри сталлизац ии  эвтектики будет перемещ аться o r  С 
к m i . Т ак  к а к  состав эвтектической смеси и состав раствора в точке А  
одинаковы, то вы м ерзание эвтектики  не вы зы вает изменения состава 
раствора; точка раствора А  остается неподвиж ной до полного его 
исчезновения. Ф и гуративн ая точка всей системы так ж е  остается 
неподвижной в т 4. П осле исчезновения ж идкой фазы тем пература 
системы, состоящ ей из двух  тверды х фаз (не считая пара), будет 
вновь п он иж аться, и точка системы будет передвигаться от 
т 4 к т .

П ри охлаж дении раствора, содерж ащ его п % соли, по дости
ж ении тем пературы , соответствующ ей точке п2 пересечения линии п^п 
с кривой А Н ,  d твердую  ф азу будет выделяться- лед.



ПРА ВИ ЛО  С О ЕД И Н И Т ЕЛ ЬН О Й  ПРЯМ ОЙ И ПРА ВИ ЛО  РЫ Ч А Г А

Рассм отренная диаграм м а обладает двумя важ ны ми свойствами, 
которы е позволяю т производить количественные расчеты процес
сов растворения и кристаллизации. П ервое свойство вы раж ается 
п р а в и л о м  с о е д и н и т е л ь н о й  п р я м  ой: ф игурат ивная  
точка системы и фигуративные точки двух образую щ их ее составных 
частей (комплексов) лежат на одной прям ой. Н апример, точка си
стемы р  (см. рис. 6) и точки составляю щ их ее насыщ енного раствора L x 
и твердой соли S i леж ат на прямой L 1S 1. Ту ж е систему р  можно 
рассм атривать состоящей из соли S j и воды Е; точки р , S x и Е  ле
ж ат  на прямой E S  1.

В торое свойство диаграммы определяется п р а в и л о м  р ы 
ч а г а  ( н а з ы в а е м ы м  т а к ж е  п р а в и л о м  о т р е з 
к о в )  и л и  п р а в и л о м  ц е н т р а  т я ж е с т и :  количества 
двух  составных частей, образую щ их систему, обратно пропорцио
нальны  длинам  отрезков, заключенных между ф игурат ивны ми точ
ка м и  эт их составных частей и ф игурат ивной точкой системы. 
Н априм ер, когда в результате изотермического испарения из си
стемы т у удалится часть воды и ф игуративная точка оставш ейся 
части системы переместится в р , отнош ение количества оставш ейся 
части системы р  к  количеству испаренной воды Е  будет равно E m Jm -j)\ 
в оставш ейся системе р  отношение количества твердой фазы S l 
к количеству раствора L x равно L ^p /p S i.

П равило ры чага легко выводится из уравнения м атериального 
балан са системы. О бозначив, например, для системы т 3: Q t — масса 
твердой фазы; Q;H — масса насыщ енного раствора; т  — содерж ание 
соли в системе, % (абсцисса точки т 3)\ I — содерж ание соли в насы
щенном растворе, % (абсцисса точки L s), можем составить следую 
щее уравнение материального баланса:

M Q > * +  < 2 т ) /Ю 0 =  I Q J W +  QT

Обе части этого уравнения вы раж аю т общее количество соли, 
содерж ащ ейся в системе. Из уравнения следует:

Qjk/Qt =  (100 — т) 1 ( т  — Г)

Н о так  к а к  (100—т) есть длина отрезка  m aS 3, а (т— /) — длина 
отрезка m 3L a, то отношение количеств ж идкой и твердой фаз в си
стеме равно отношению отрезков m 3S a/m 3L a, т. е. количества этих 
фаз обратно пропорциональны  длине отрезков, прилегаю щ их к их 
ф игуративны м точкам.

П равило соединительной прямой справедливо для изотерми
ческих сечений любых диаграмм, построенных в прямолинейной 
системе координат, а правило ры чага или центра тяж ести справед
ливо, если сумма концентраций всех компонентов системы равна 
постоянной величине. В этом случае систему координат называю т 
барицент рической. * Е сли ж е концентрации некоторых компонентов

* Барицентрические координаты (от греч. «бари» и лат. «центр» — центр тя
жести) — две величины, определяющие положение точки на отрезке прямой линии 
(или три величины, определяющие положение точки на плоскости, или четыре —



вы раж ены  их отнош ениями к выбранному постоянному количеству 
другого или других компонентов, то диаграммы обладаю т лиш ь 
частичной барицентричностью  (правило ры чага или центра тяж ести 
в этом случае справедливо не для всех компонентов) или совсем ею 
не обладают.

КРИВЫ Е РАСТВОРИМОСТИ С ЯВНЫМИ (ОТКРЫТЫМИ) МАКСИМУМАМИ

К огда соль образует с водой кристаллогидраты , на кривой раствори
мости появляю тся характерны е изломы. К ри сталлоги драт  является  
индивидуальны м химическим соединением, обладаю щ им вполне опре
деленными свойствами. Поэтому, если в системе соль — вода может 
сущ ествовать кристаллогидрат, устойчивый при любой тем пературе 
вплоть до температуры  его п лавления, мы можем рассм атривать 
диаграмму этой системы как  бы состоящ ей из д вух  диаграм м  для 
систем: вода — кри сталлогидрат и кри сталлоги драт  — безводная 
соль.

Е сли нанести на диаграмму, подобную изображ енной на рис. 5, 
точку G состава кри сталлогидрата при тем пературе его плавления 
(рис. 7) и опустить из этой точки перпендикуляр на ось абсцисс, 
то этот перпендикуляр GF раздели т диаграм м у н а  две части, ан а
логичные диаграмм е на рис. 5. Л ин ия Н А  по-преж нему является  
линией насыщ ения льдом, AG E  — кри вая растворимости кри сталло
гидрата состава F, и поэтому области A G R  и GQE есть поля кри стал 
лизации кри сталлогидрата. В точке А  кри сталли зуется  эвтектиче
ская смесь льда и кри сталлогидрата, а в точке Е  — эвтектическая 
смесь кри сталлогидрата  F и безводной соли S . Л ин ия E D  — кри вая 
растворимости безводной соли. В областях  B O F R  и Q FSC , леж ащ их 
под эвтектическими линиями B R  и QC, в равновесии находятся пар 
и две тверды е фазы — лед и кри сталлогидрат (B O F R ) или кристалло
гидрат и безводная соль (Q F SC ).

П ри охлаж дении растворов, концентрация которы х находится 
в пределах между Қ  и F, в твердую  ф азу вы деляется кри сталло
гидрат. Т ак  как  концентрация соли в кри сталлогидрате  больше, 
чем в растворе, то по мере кри сталлизац ии  раствор обедняется 
солью и ф игуративная точка насы щ енного раствора перемещ ается 
по кривой растворимости в направлении к  эвтектической точке А . 
П ри охлаж дении ж е растворов, содерж ание соли в которы х находится 
в пределах от F до Р , кри сталли зац и я  кри сталлогидрата сопро
вож дается увеличением концентрации раствора, и его ф игуративная 
точка перемещ ается к эвтектической точке Е .

Ёсли концентрация соли в ненасыщ енном растворе равна кон
центрации ее в твердом кри сталлогидрате, то при охлаж дении та 
кого раствора до температуры  насы щ ения (точка G) из него будет 
кри сталлизоваться  кри сталлогидрат, причем концентрация раствора 
не будет изм еняться до полного его исчезновения и затвердевания

d пространстве), если этими величинами являются массы, помещенные на концах 
отрезка (или в вершинах треугольника, или тетраэдра) так, чтобы определяемая 
точка была центром тяжести этих масс.



Рис. 7. Кривая растворимости с явным ма
ксимумом.

всей системы. В продолжение 
всего процесса кристаллизации 
точки системы, жидкой и твердой 
фаз в этом случае совпадаю т 
с точкой G и остаются неподвиж 
ными. Т очка G максимума на кри
вой растворимости, соответствую 
щ ая значениям  температуры  и со
става, при которых ж и дкая ф аза 
находится в равновесии с кри 

сталлам и химического соединения того ж е состава, назы вается 
дистекгпической точкой.

Процессы кри сталлизац ии  или растворения (плавления), идущ ие 
в системе, состоящ ей из соравновесны х ж идкой и твердой фаз оди
накового  состава, т. е. конгруэнт ны х фаз (от лат. congruens — совпа
даю щ ий), назы ваю тся конгруэнт ны м и процессами. Точки диаграммы , 
соответствую щ ие этим процессам, назы ваю тся конгруэнт ны м и точ
кам и. К  таким  точкам  относятся эвтектические, леж ащ ие на мини
мумах кривы х растворимости, и диетектические — на м аксимумах.

КРИВЫЕ РАСТВОРИМОСТИ СО СКРЫТЫМИ МАКСИМУМАМИ

Н а сущ ествование кри сталлогидрата указы вает не только  наличие 
явного максимума на кривой растворимости, но и простой излом 
кривой (рис. 8 ). Т акой излом наблю дается, когда кри сталлогидрат 
нестойкий и полностью  разлагается  при тем пературе ниж е соответ
ствующ ей м аксим ум у. И зломы характерны  и для полиморфных 
превращ ений. Т очка J  является  точкой перехода одной кри стал
лической формы в другую , в данном случае гидратной в безводную . 
Выше тем пературы , соответствующ ей точке перехода, кри сталло
гидрат сущ ествовать не может, поэтому равновесие между раствором 
и твердым кри сталлогидратом  характери зуется  кривой A J \  выше 
этой тем пературы  имеем кривую  JD  равновесия раствора с без
водной солью. К р и вая  JD  к ак  бы передвинута налево, в результате  
чего максимум на кривой  A J P  оказы вается скры ты м (и предста
вляется лиш ь умозрительно). Т акие кривы е называю т кривыми  
со скрыт ым максимумом.

Н а диаграмм е рис. 8 A J G R  — поле кри сталлизац ии  кри сталло
ги драта , JD C  — поле кристаллизации безводной соли. В области 
B O F R  находятся две тверды е фазы — лед и кри сталлогидрат, а в об
ласти G F SC  — кри сталлогидрат и безводная соль. Точка перехода J  
(а такж е  все точки на линии JC) инвариантна. Здесь в равновесии 
сосущ ествую т четыре фазы: пар,-раствор состава точки J , кри сталло
гидрат и безводная соль.

П ри плавлении кри сталлогидрата состава F  в точке G получа
емый раствор имеет состав точки перехода J ,  не совпадаю щ ий с со
ставом кри сталлогидрата. Такой процесс назы ваю т инконгруэн т ны м , 
68



Рис. S. Кривая растворимости со скрытым 
максимумом.

а точку J  — точкой инконгруэнт - 
ного превращ ения. И нконгруэнт- 
ную точку J  назы ваю т перитек- 
тической точкой. О бразование при 
плавлении кристаллогидрата рас
твора состава J ,  более богатого 
водой, чем кристаллогидрат, может 
произойти только  в результате од
новременного обезвож ивания ча
сти кри сталлогидрата и перехода 
его в твердую  безводную  соль.
П ри охлаж дении концентрированного раствора соли (точка т  
после того как  он станет насыщенным, из него будет вы деляться  без
водная соль, а состав раствора будет изм еняться от т., до  J . К огда 
система достигнет точки т 3, соответствующ ей температуре перехода, 
из раствора состава J  начнется кри сталли зац и я  кри сталлогидрата . 
Т ак  как  в нем меньш е воды, чем в растворе / ,  то при кри сталли зац и и  
кри сталлогидрата раствор становился бы менее концентрированны м , 
если бы не происходило растворение ран ее  выделивш ейся безводной 
соли. Вследствие такого растворения состав раствора не изм еняется. 
Т аким  образом, кри сталлизац ия кри сталлогидрата сопровож дается 
растворением  ранее выделивш ейся безводной соли. П роисходит как  
бы ее гидратац ия, переход безводной соли в кри сталлогидрат. П о
этому инконгруэнтную  точку J  и назы ваю т точкой перехода, или 
точкой превращ ения. Т ак  как  количество воды в системе меньш е, 
чем в кри сталлогидрате (точка т  располож ена правее, Ғ), то этой 
воды не хватит для  гидратации всей выделивш ейся соли и в пол
ностью затвердевш ей системе часть соли останется безводной. П ока 
не закончится процесс гидратации, происходящ ей при постоянной 
тем пературе точки перехода, ф игуративная точка системы-останется 
неподвиж ной в т 3 (отнятие теплоты  от системы ком пенсируется 
теплотой, вы деляю щ ейся при гидратации).
-  Е сли кри сталлизац ию  ведут из раствора состава п , в котором 
воды больш е, чем в кри сталлогидрате, то  после того к а к  вы делив
ш аяся при охлаж дении от п г до п 3 безводная соль полностью гидра
тируется , останется еще избыток раствора состава J . Д альнейш ее 
отнятие теплоты  от системы вызовет ее охлаж дение и кр и стал л и за
цию новых порций кристаллогидрата, причем состав раствора будет 
изм еняться по кри вой  J A  от точки J  до эвтектической точки А ,  где 
оставш ийся раствор вымерзнет в смесь кри сталлогидрата и льда.

В инконгруэнтной точке J  раствор находится в равновесии сдвум я 
твердыми фазами; при кристаллизации одной из ниҳ вторая раство
ряется . В более слож ны х системах в инконгруэнтном равновесии 
с раствором  м ож ет находиться и больш е двух твердых фаз.



Д авлен ие п ара является  одним из важ ны х парам етров, определя
ющих реж им  вы паривания растворов и суш ки солей.

К аж дой точке на кривой растворимости, построенной на орто- 
барной диаграмм е в координатах тем пература — состав раствора, 
соответствует вполне определенное давление пара раствора. Н а 
рис. 9 с правой стороны изображ ена кри вая  давлен ия пара 
H . A ^ K D ,  соответствую щ ая кривой растворимости H A J D .

Т очка # !  —  давление пара чистой воды, находящ ейся в равно
весии со льдом , т. е. в тройной точке; А г — давление водяного пара 
над  эвтектической смесью — наиболее низкое давление п ар а  в об
ласти неконцентрированны х растворов. Н ачи ная с точки A lt с ро
стом температуры  раствора, давление пара увеличивается, несмотря 
на то, что одновременный рост концентрации раствора несколько 
торм озит увеличение давления. В точке К  давление пара достигает 
максимума.

П ри дальнейш ем увеличении температуры  давление быстро 
ум еньш ается, т а к  как  влияние роста концентрации на уменьш ение 
давления становится преобладающ им. В точке D , отвечающей 
чистой соли, не содерж ащ ей воды, давление водяного п ара  равно 
нулю . Точке перехода J  на кривой растворимости соответствует 
излом на кривой давления пара.

И зобара, соответствую щ ая атмосферному давлению , изобразится 
на правой части диаграмхмы вертикалью  RQ , которая  обычно рас
полож ена левее максимума и ' пересекает линию  давления пара 
дваж ды  — в точках  р'. и р" Это показы вает, что насыщ енный раствор 
данной соли имеет две точки кипения под атмосферным давлением  —
t'y. и  Гк.

Одна из них — t'K, соответствующ ая концентрации т , яв
ляется  обычно наблюдаемой температурой кипения насыщ енного 
раствора соли. Д р у гая  — С соответствует концентрации п , близкой 
к чистой соли; бли зка к температуре плавления безводной соли. 
Тем пературу t"K кипения раствора воды в расплавленной соли не 
следует смеш ивать со значительно более высокой тем пературой 
кипения чистого вещества (соли), когда давление пара соли (а не воды) 
равно атмосферному.

В точках кипения t'K и fK система, находящ аяся под атмосферным 
давлением, инвариантна. Поэтому непосредственный переход от 
состояния ее в одной из этих точек к состоянию в другой  путем 
непреры вного изменения температуры  при неизменном давлении 
невозможен.

Т акой переход может произойти только  через неравно
весные состояния системы. Поэтому он наблю дается край не редко, 
лиш ь для систем, имеющих больш ую вязкость и склонны х к зн ачи 
тельны м перегревам . Н априм ер, явление двойного кипения иногда 
наблю дается при вы паривании воды из концентрированны х раство
ров солей в откры ты х резервуарах , обогреваемых топочными газам и. 
С начала раствор интенсивно кипит, затем кипение прекращ ается,



Ра*. #. Давление пара насыщенных раство
ров.

и концентрация раствора повыш а
ется вследствие медленного испа
рения воды, после чего ж идкость 
вновь ненадолго заки п ает . Т акой 
процесс, ведущ ийся с целью полу
чить в значительной мере обезво
женное вещество, затвердеваю щ ее 
при охлаж дении, обычно назы 
вают плавкой.

Д авлен и е пара твердых к р и 
сталлогидратов, являю щ ееся след
ствием их диссоциации, зависит 
не только  от температуры , но и от числа молекул кри сталли зац и он 
ной воды п  в м олекуле кри сталлогидрата. С повышением тем пера
туры  равновесное давление водяного пара над данны м кр и 
сталлогидратом  непреры вно возрастает (рис. 10). П ри  данной 
тем пературе каж ды й кри сталлогидрат имеет вполне определенное 
давление пара. А так  как  состав кри сталлогидратов одной 
и той ж е соли изменяется не непреры вно, а скачкообразно, 
соответственно с количеством входящ их в него м олекул  воды, 
то давление пара над кристаллогидратам и такж е  изм еняется скач 
ками (рис. 11). Е сли , наприм ер, соль образует двух-, четырех- 
и шестиводный кри сталлогидраты , то давление пара над  их смесыо 
равно наибольш ему давлению  ш естиводного кри сталлоги драта . Если 
последний подвергается обезвож иванию  высуш иванием при постоян
ной тем пературе, он переходит в четырехводный, но давление пара 
остается равны м давлению  п ара ш естиводного до полного его исчез
новения. Затем  равновесное давление резко  падает до значения 
давления четырехводного кри сталлоги драта  и вновь остается по
стоянным до полного превращ ения четырехводного кр и стал л о ги 
драта в двухводны й и т. д.

Концентраций Дадление
соли „папа

Рис. 10. Зависимость давления во
дяного пара над разными 
кристаллогидратами од
ной и той же солн от тем* 
пературы.

Рис, 11. Давление водяного пара 
над разными кристаллоги* 
дратами одной и той Же 
соли при постоянной тем
пературе.



Д л я  системы, состоящ ей из трех компонентов — воды и двух солей 
с общим ионом, — число независимых параметров, определяю щ их 
ее состояние, равно четырем: две концентрации, температура и д а 
вление пара. Согласно правилу фаз, наибольш ее число фаз, которые 
могут одновременно сущ ествовать в тройной системе, равно пяти 
(так как  Ф =  К  +  2 — С, то при Қ  =  3 и С  =  0, т. е. при условии 
инвариантности системы, Ф =  5). Т ак  как  в водной системе одна из 
фаз всегда пар , то при наличии ж идкой фазы в системе могут одно
временно присутствовать не более трех твердых фаз.

Д л я  изображ ения состояния трехкомпонентной системы по четы
рем парам етрам  требовалось бы построение четырехмерной диаг
раммы. П рактически  ограничиваю тся изображ ением  пространствен
ных и чаще всего плоскостны х диаграмм , не отображ аю щ их давле
ния пара, а часто и температуры  (изотермы).

И ЗО Б РА Ж Е Н И Е  СОСТАВА Т Р О Й Н Ы Х  СМЕСЕЙ С ПОМОЩЬЮ 
РАВНОСТОРОННЕГО ТРЕУГОЛЬНИКА

П рименяю т несколько  способов изображ ения состава трехком понент
ных систем. В одном из них использую т треугольную  систему коор
динат.

В верш инах равностороннего треугольн и ка A B C  (рис. 12) на
ходятся ф игуративны е точки чистых компонентов системы А , В  и С. 
Точки на сторонах треугольн и ка определяю т составы двухком по
нентных смесей, а внутри треугольн и ка — составы систем из трех 
компонентов.

Д л я  отсчета состава тройной смеси по способу Гиббса принимаю т 
высоту треугольн и ка за  100 %. Сумма длин перпендикуляров, 
опущ енных из любой точки внутри равностороннего треугольн и ка 
на стороны, равн а его высоте. Поэтому содерж ание каж дого ком
понента смеси вы раж ается длиной перп ен ди куляра, опущ енного из 
ф игуративной точки на сторону, противополож ную  верш ине угла 
этого компонента. Н априм ер, в системе, изображ аемой точкой М ,  
содерж ание А  равно  M k  % , В  — М т  % и С — M n  %; M k  +  М т  +

М п  =  100 % (см. рис. 12, а).

Рис. 12. Изображение состава тройной смеси, 
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Ч ащ е пользую тся способом Розе- 
бома, при котором за 100 % прини
мают длину стороны треугольн ика.
Т ак  к ак  сумма отрезков, проведенных 
из .лю бой точки внутри равносторон
него треугольн и ка параллельно его 
сторонам  до пересечения со сторонами, 
равн а длине стороны, то длины этих $ 
отрезков могут изображ ать содер
ж ание соответствующ их компонентов 
в системе. Н априм ер, в системе, изображ аем ой точкой М  (рис. 
12 ,-6 ), отрезок M k  определяет содерж ание компонента А , М т —  
компонента В  и М п  — компонента С. Вместо отрезков M k , 
М т  и М п  можно взять  соответственно равны е им отрезки 
M k ', М т ' и М п '  Е сли , например, отсчитывать содерж ание 
компонента А  в смеси по стороне А С  (рис. 13), то содерж ание В  — 
по А В ,  содерж ание С — по ВС. Точка М  характери зует  смесь, 
в которой 20 % А , 50 % В  и 30 % С.

Т ак  к ак  стороны равносторонних треугольн иков пропорцио
нальны  их высотам, то состав тройной смеси, независимо от способа 
отсчета (см. рис. 12, а  или б), изображ ается на треугольной диаг
рамме одной и той ж е точкой.

И з геометрических свойств треугольн и ка вытекаю т следую щие 
два в аж н ы х  свойства треугольны х диаграмм: 1) луч, проведенный 
из верш ины треугольн и ка к противолеж ащ ей стороне, является  
множеством фигуративны х точек систем, в которы х отнош ение 
между концентрациям и компонентов, отвечаю щ их двум другим  вер
ш инам треугольн ика, остается постоянным; 2) прям ая, проведенная 
внутри треугольн ика параллельн о  его стороне, является  множеством 
ф игуративны х точек систем с неизменным содерж анием компонента,, 
отвечающ его противолеж ащ ей верш ине треугольн ика.

Д л я  треугольной диаграммы  такж е остаются справедливыми 
правило соединительной прямой и прави ло ры чага.
ПОЛИТЕРМА ТРОЙНОЙ СИСТЕМЫ
Составы трехкомпонентной системы, состоящ ей из воды А  и двух  
солей В и С с одинаковым ионом, можно изобразить точками в тр е
угольнике A B C . Т аким  образом, будут заф иксированы  два из че
ты рех независимых параметров — концентрации двух солей. Третий 
параметр — температуру — можно отклады вать по оси, перпенди
кулярн ой  к плоскости треугольн ика. Восстановим из каж дой точки 
треугольн и ка перпендикулярны е отрезки , длины  которы х соответ
ствую т тем пературам  насыщ ения растворов, имеющих составы, 
изображ аем ы е точками оснований перпендикуляров. К ривы е поверх
ности насыщ ения (рис. 14), являю щ иеся множ еством верхних концов 
перпендикулярны х отрезков, образую т пространственную  фигуру 
внутри треугольной призмы. Т акая  пространственная диаграмма,

С.%



даю щ ая зависимость состояния си
стемы и состава насыщ енных рас
творов от температуры , назы вается 
полит ермой. В этой диаграмме давле
ния пара не отображ ены . Н а рис. 16 
показана та ж е политерма и ее ор
тогональная проекция на основание 
(в перспективе), а на рис. 16 — ор
тогональная проекция политермы на 
основание и центральная проекция * 
на одну из граней призмы (С С 'В 'В ). 
Н а эту грань точка плавления льда 
R  и все другие точки, леж ащ ие на 
ребре А А ' , не проектирую тся.

К ак  видно из рис. 14 и 15, на 
боковых гран ях  призмы и зображ а

ются диаграммы  двойных систем; на грани над стороной основа
ния А  В  — диаграм м а растворимости соли В  в воде, на грани  над 
стороной основания А С  — диаграмм а растворимости соли С в воде, 
на грани над стороной С В  — диаграмм а плавкости в безводной 
системе солей В и С. Точки Е \, Е'% и Е'э — эвтектические точки соот
ветствую щ их двойны х систел^. П рибавление к этим двойным эвтек- 
тикам  третьего компонента вызывает уменьш ение растворимости 
и соответствующ ее понижение эвтектической температуры . Т очка О' 
внутри призмы — эвтектическая точка всей системы. В ней раствор 
находится в равновесии со льдом и с обеими солями В и С. Н иж е 
этой точки ж и дкая  ф аза в системе сущ ествовать не может.

П оверхности насы щ ения Р Е \0 'Е ’ъ, QE^O’E'̂ , и R E \0 'E '2 отделяю т 
находящ ую ся над ними область ненасыщ енных растворов от об
ластей под ними, где сущ ествую т твердые фазы. Т ак , на поверх
ности Р Е [0'Е 'з  раствор насыщен солью С и под этой поверхностью  
насыщ енный раствор находится в равновесии с избытком твердой 
фазы С; под поверхностью  QE^O'E^ кри сталлизуется  соль В , а под 
R E \0 'E «  — лед. Л инии пересечения этих поверхностей Е [ 0 ‘, ЕЦО 
и Е \0 '  являю тся кривы ми насыщ ения раствора двумя твердыми 
фазами — льдом и солью С  (Е [ 0 ') , льдом и солью В  (Е^О') и обеими 
солями (Е$0'). В точке 0 '  кристаллизую тся одновременно все три 
компонента. (П оверхности, разделяю щ ие области сущ ествования 
различны х тверды х фаз, на рис. 14— 16 не показаны .)

Д опустим , что дана система М \  — ненасыщ енный раствор, со
держ ащ ий соли Б  и С (см. рис. 15). П роекции ф игуративной точки 
системы М \  обозначаю тся точками М \  на вертикальной грани и М  — 
на основании призмы (см. рис. 16). П ри охлаж дении системы ее

* Центральная (коническая) проекция точки, лежащей внутри призмы, на 
ее грань получается путем проведения через эту точку прямой, лежащей в пло
скости, параллельной основанию призмы и проходящей через ребро, противополож
ное данной грани (обычно через ребро воды А А' ) .  См. также рис. 34 и 35.



Рае. 16. Политерма тройной системы н ее про- д 1
екция на основание призмы.

ф игуративная точка будет передви
гаться на политерме вниз по линии 
М \М )  в вертикальной проекции — 
по М \М 1 , а в горизонтальной проек
ции будет оставаться неподвижной 
в точке М , так  как  состав системы 
не изм еняется. П о достижении си
стемой точки /И2 (M'i) раствор ока
ж ется насыщенным солью С, так как  
точка М г находится на поверхности 
насыщ ения этой солью (Р Е \0 'Е '3 — 
см. рис. 15), а на проекции поли
термы соответствующ ие точки M l  
и М  л еж ат  в полях  кри сталли за
ции соли С (РЕ'[0"Ез и CEyOEz — 
см. рис. 16). По мере дальнейш его 
охлаж дения будет происходить выделение в твердую  ф азу соли 
С, и раствор будет обедняться этой солью , оставаясь все врем я 
насыщенным ею. Поэтому ф игуративная точка раствора будет 
перемещ аться по поверхности Р Е [0 'Е 'ъ. Это перемещ ение долж но 
происходить по линии, на которой соотношение меж ду двум я 
другими компонентами, не выпадающими из раствора, — солью  
В  и льдом  — остается постоянным. Такому условию  соответ
ствует линия P L 1 (P L "), леж ащ ая в вертикальной плоскости, 
проходящ ей через ребро СС' и точку М 2. Следом этой пло
скости на горизонтальной проекции является  п рям ая C L , назы ва
емая лучом  крист аллизации.

И так, при охлаж дении насыщ енного раствора его ф и гурати вн ая  
точка будет перемещ аться из М 2 (Мг) в L ' (L*) по линии P L ' (PL"). 
Н а горизонтальной проекции это движ ение будет происходить по 
лучу кри сталлизац ии  от М  к L.

О дновременно ф игуративная точка твердой фазы  будет передви
гаться вниз по ребру С 'С  от S 2 к S 3, а на горизонтальной проекции 
оставаться неподвиж ной в точке С. П о достиж ении тем пературы  tL 
(см. рис. 16) точка раствора окаж ется в L" (L) на линии совместного 
насыщ ения солями С и В, и с этого момента начнется вы деление 
в осадок такж е и соли В. Поэтому по мере охлаж дения системы от tL 
до /0 и движ ения точки системы от M l  к  М'1 точка состава осадка б у 
дет передвигаться уж е не по ребру С 'С , а по линии S 3 S 4 , леж ащ ей 
на грани С 'С В В '\  след этой линии в горизонтальной проекции — 
C S4: по мере увеличения в осадке количества соли В  точка его со
става движ ется по направлению  к В от С до S 4. Одновременно точка 
раствора, насыщ енного обеими солям и , движ ется по L uO" (LO ). 
По достиж ении эвтектической тем п ературы  в точке М \  начинается 
вы деление в осадок такж е и льда. Д о  полного зам ерзания системы 
ее точка М \  остается неподвижной, т а к  как  ниж е тем пературы  to
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Рис. 16. Проекции политермы тройной си
стемы.

ж идкой фазы не сущ ествует и за 
мерзание происходит при посто
янной температуре t0. П ри этом 
точка ж идкой фазы такж е  оста
ется неподвижной в эвтектической 
точке О", а точка осадка, обога
щ ающ егося третьим компонен
том — льдом, — перемещ ается от 
S t  внутрь призмы по линии S 4M  
(S 4M 4). К огда система полностью 
затвердеет, точка системы и точка 
осадка совпадут в точке М  (M'i). 
Д альнейш ее охлаждение' соответ
ствует перемещению точки за 
твердевш ей системы от М \  к M l.

Таким  образом, по мере ох
лаж дения системы и движ ения ее 
от к M l  точка раствора дви
ж ется по линии М ." \М .\1 !'(У  в вер
тикальн ой  проекции или по линии 
M L O  в горизонтальной проекции; 
точка осадка — соответственно по 
линиям  S 2S 3S IM IM 5 и '  С 5 4М .
Согласно правилу соединительной 

Прямой, точки системы, осадка и ж идкой фазы как на политерме, 
так  и на ее п роекциях  в любой момент времени находятся на одной 
прямой. Т ак , когда точка системы находится в т  (см. рис. 16), 
точка ж идкой фазы  — в /, точка осадка — в s.

ИЗОТЕРМИЧЕСКИЕ СЕЧЕНИЯ ПОЛИТЕРМЫ

Д ля практических целей обычно пользую тся н е 'п роекц и ям и  поли
термы, а ее изотермическими сечениями. П ри пересечении кривы х 
поверхностей равновесия политермы горизонтальной плоскостью  
на уровне определенной температуры  получаю тся кривые линии — 
изотермы растворимости, леж ащ ие внутри плоского треугольн ика.

Н а  рис. 17 показано изотермическое сечение политермы при 
температуре ниж е точки Е з (см. рис. 14) совместного плавления 
солей, но выше точки R  кри сталлизац ии  льда, т. е. выше О °С. Здесь 
линии ЬЕ и Ес  — кривы е растворимости солей В  и С. Т очка b — 
растворим ость чистой соли В  в отсутствие соли С; точка с — раство
римость соли С в отсутствие соли В. АЬЕ с  — область ненасыщ енных 
растворов. ВЬЕ  — поле кри сталлизац ии  соли В; здесь находятся 
точки систем, состоящ их из смеси кристаллов соли В  с раствором, 
насыщ енным этой солью. СсЕ  — поле кристаллизации соли С. 
В точке Е  раствор насыщен солями В  и С; из такого  раствора кр и стал 
лизую тся одновременно обе соли. Точку Е  на изотермической днаг- 
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Рис. 17. Изотермическое 
термы.

Рис. 18. Изотермы растворимости.

рамме назы ваю т эвтонической; раствор, состав которого изображ ен 
этой точкой, и смесь кристаллизую щ ихся из него солей такж е на
зываю т эв!ионическими. О бласть В Е С  — поле кристаллизации смеси 
солей В  и С; здесь твердые фазы, состоящ ие из В и С, находятся 
в равновесии с эвтоническим раствором Е . П унктирны е линии на 
рис. 17 соответствую т проекции политермы на треугольное осно
вание.

Вместо того чтобы пользоваться отдельными изотермическими 
сечениями, можно в одном треугольн и ке изобразить несколько  
изотерм (рис. 18).

КРИСТАЛЛИЗАЦИЯ СОЛЕЙ ПРИ ИЗОТЕРЛ1ИЧЕСКОМ ИСПАРЕНИИ РАСТВОРА

Если начальны й состав ненасыщ енного раствора изображ ается точ
кой /щ  (рис. 19), то при его испарении соотнош ение между раство
ренными компонентами В и С в системе будет оставаться неизменным, 
так как  удаляется  только  компонент А  — вода. Поэтому по мере 
испарения ф игуративная точка остаю щ ейся системы будет двигаться 
вдоль луча испарения A D , проведенного из точки воды А  через точку 
состава раствора т г. Этот луч пересекает линию Ес растворимости 
соли С  и поле кристаллизации этой соли. К огда точка системы до
стигнет полож ения т 2, раствор о каж ется  насыщ енным солью  С, 
и при дальнейш ем  испарении воды эта соль будет вы кри сталлизовы 
ваться. П о мере удаления соли С в твердую  ф азу, состав которой 
изображ ается точкой С в верш ине треугольн и ка, раствор будет 
обедняться этой солью, оставаясь все время насыщенным ею. П о
этому при движ ении точки системы от т 2 к /л4 точка раствора будет 
передвигаться по изотерме растворимости от т 2-к Е . В любой момент 
времени точка раствора (например, /3) будет оставаться на одной 
соединительной прямой с точкой системы (/п3) и точкой твердой фазы 
(С). П рям ы е, проведенные в поле кри сталли зац и и  соли С из точки 
С, — лучи  кри сталлизац ии  соли С (наприм ер, С13). Вообще прямые 
отрезки, проведенны е между точками двух сопряж енны х (находя
щ ихся в равновесии) фаз, назы ваю т связую щ ими прямыми  или кон-



Рис. 19. И зотерм а растворим ости в системе 
В - С - А .

нодами\ таковыми являю тся и 
лучи кри сталлизац ии .

К огда точка системы достиг
нет полож енйя т 4, точка раствора 
передвинется в эвтоническую  точ
ку  Е , и раствор окаж ется насы
щенным такж е и солью В; при 
дальнейш ем испарении кроме соли 
С в осадок будет переходить такж е 
и соль В . П ри этом состав рас
твора будет оставаться неизмен
ным, эвтоническим, и точка его Е  

будет неподвиж на до полного высыхания системы. Эвтоническая точка 
является конечным пунктом  изменения состава насыщ енного рас
твора, где происходит окончательное его вы сы хание при изотерми
ческом испарении. О садок будет обогащ аться солью В, и поэтому 
точка его состава начнет перемещ аться из С по стороне треугольн ика 
ВС. К огда система будет в точке т 5, то, т ак  к ак  состав раствора 
остается в Е , состав осадка изобразится точкой 5 . При полном вы
сыхании системы точка системы и точка осадка совпадут в D ; раствор 
исчезнет.

Согласно прави лу  ры чага, в любой момент времени количества 
составных частей системы обратно пропорциональны  длине отрезков 
прямой от точки системы до точек этих составны х частей. Т ак , когда 
система находится в точке т 3, то:

____________ К оличество испаренной воды _ гп\ть
Количество оставш ейся системы (раствора и осадка) т^А

Количество осадка _  Еть 
Количество раотзора ~  mbS

Количество соли С в осадке BS 
Количество соли В в осадке ~~ CS

СИСТЕМЫ С К РИ С ТА Л Л О ГИ Д РА ТА М И

Ч асто соль кри сталли зуется  не в безводной, а ,в  гидратированной 
форме. Н а изотермической диаграмме (рис. 20) состав кри сталло
гидрата соли С  и зображ ается  точкой F, леж ащ ей на стороне тре
угольника А С . В треугольн и ке A B F  процесс изотермического испа
рения будет идти в той ж е последовательности, как  рассмотрено 
выше, с той лиш ь разницей , что в поле FcE  будет кри сталлизоваться  
не соль С, а ее кри сталлоги драт  Ғ  и в поле B F E  будет происходить 
совместная кри сталли зац и я  безводной соли В и кри сталлогидрата F. 
В поле B C F  ж и дкая ф аза отсутствует, вода к ак  компонент входит 
78



Рис. 20. И зотерма растворимости в систем е, 
в которой сущ ествует кристаллоги
драт.

в твердое соединение F\ здесь — 
область смесей кри сталлогидрата 
с безводными солями В и С.

П ри изотермическом испаре
нии воды из раствора состава m L 
вначале, в точке т 2, он становится 
насыщ енным кристаллогидратом  
F, который начинает вы деляться 
в осадок. В точке т 3 раствор станет 
насыщ енным такж е солью В, и при 
дальнейш ем  испарении р осадок 
будут переходить одновременно кри сталлогидрат F  соли С и без
водная соль В. К огда система окаж ется  в точке /л4, состав осадка 
изобразится точкой s, леж ащ ей на линии B F  — смеси соли В и кр и 
сталлогидрата F. По достиж ении системой состояния т ъ раствора 
в ней не останется: состав осадка и состав системы в точке т ъ совпа
дут. Д ал ее  может происходить обезвож ивание затвердевш ей си
стемы, т. е. удаление воды из твердого кри сталлогидрата, смеш анного 
с безводной солью В, и превращ ение его в безводную  соль С. По мере 
движ ения точки системы от т ь к D  состав твердой смеси безводных 
солей будет перемещ аться от верш ины  В  гю линии смеси безводных 
солей ВС. К огда система окаж ется  в точке т 0, она будет состоять из 
некоторого количества кри сталлоги драта  F и смеси безводных солей 
В и С, состав которой изображ ается  точкой Қ .  К огда кр и стал л о 
гидрат полностью исчезнет, останется система, состоящ ая из смеси 
безводных солей — точка D.

СИСТЕМЫ С Д ВО Й Н Ы М И  солями
В тройны х водных системах м огут сущ ествовать не только  кри сталло
гидраты  солей, входящ их в систему, но и двойные соли, безводные 
и гидратированны е. Эти соединения сущ ествую т в определенны х 
температурны х и н тервалах , вне которы х они р азруш аю тся, но могут 
появиться другие. В некоторы х случаях  двойные соли являю тся 
устойчивыми во всех диапазонах  тем ператур — от эвтектических 
до тем ператур совместного п лавлен и я  с безводными солями.

Если при частичном растворении двойной соли небольш им коли
чеством воды в образую щ емся насыщ енном растворе соотношение 
солей тако е  ж е, как  в твердой двойной соли, ее назы ваю т конгру
энт но растворяющейся. В этом случае при испарении воды из р а с 
твора, приготовленного из двойной соли или соответствую щ их 
(стехиометрических) количеств отдельны х ее компонентов, кри стал
лизуется эта ж е двойная соль. П римером м огут сл у ж и ть  алюмо- 
калиевы е квасцы  K 2S 0 4 • A12(S 0 4)3-24H.20 .

Д р у ги е  двойные соли растворяю тся инконгруэнт но. П ри этом 
состав солевой массы образую щ егося раствора не совпадает с соста
вом двойной соли, а при изотермическом испарении насыщ енного
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Рис. 21. И зотерм а растворим ости  в си сте
ме, в которой  сущ ествует  безвод
н а я  двой н ая  соль.

Рис. 22. И зотерм а растворим ости  в систе
ме, в которой сущ ествует гидра
ти рован н ая  двойн ая  соль.

раствора, соответствующ его составу двойной соли, кри сталли зуется  
не двойная соль, а одна из входящ их в нее солей. П римером я в 
л яется  кар н алл и т  K C l-M gC l2-6H 20 ,  при обработке которого ограни
ченным количеством воды в раствор переходит главны м образом  
хлорид м агния, а основная масса хлорида кали я  остается в твердой 
фазе.

В условиях стабильности двойной соли на изотермической диаг
рамме п оявляется  ли н и я  равновесия раствора, насыщ енного этой 
солью , с твердой двойной солью. К ри вая  растворимости двойной 
соли - пересекается с кривыми растворимости простых солей или их 
кри сталлогидратов. Н а  рис. 21 изображ ена изотерма растворимости 
в системе, в которой сущ ествует безводная двойная соль состава D , 
образован ная компонентами В  и С. Здесь ЬЕХ — линия насыщ ения 
безводной солью В , сЕ 2 — лини я насыщ ения кристаллогидратом  F  
соли С, E 1E t —  лини я насыщ ения двойной солью D . К а к  видим, 
в этом случае имеются две эвтонические точки Е х и Е г. О бласть

— поле кри сталли зац и и  двойкой соли, 3EJE) — п о л е’совме- 
стной кри сталли зац и и  безводной соли В  и двойной соли, F E 2D  — 
поле совместной кри сталлизац ии  двойной соли и кри сталлогидрата 
F. В нутри D F C  ж и дкая  ф аза отсутствует. Здесь сущ ествую т только 
тверды е фазы С, D  и F. Если двойная соль гидратирована, то точка 
ее состава D  леж ит внутри треугольн и ка (рис. 22).

Л уч  испарения, проведенный из точки воды А к  точке состава 
двойной соли D , мож ет пересечь линию  растворимости двойной соли 
(см. рис. 21) или одной из простых солей, например соли В  (рис. 23). 
П ри изотермическом испарении воды из раствора, состав солевой 
массы которого соответствует составу двойной соли, в первом случае 
в твердую  ф азу будет вы деляться двойная соль, причем состав на
сыщ енного раствора не будет изм еняться и его ф игуративная точка Қ  
останется неподвиж ной до полного вы сы хания раствора, хотя она 
и не является  инвариантной. Во втором случае раствор станет на
сыщенным вначале солью  В , которая  и начнет вы деляться в осадок, 
SO



Рис. 28. И зотерм а растворим ости  с инконгру- 
энтной точкой п ревращ ен ия.

причем соотношение солей в рас
творе будет изм еняться.

Н а-диаграм м е рис. 21 обе точ
ки Е у и Е г, в каж дой из которых 
раствор находится в равновесии 
с двумя твердыми ф азам и , кон гру
энтные. Н а диаграмме рис. 23 
лиш ь одна из таки х  точек — Е  — 
кон груэн тн ая , эвтони ческая. Точ
ка  же Р  ин конгруэнтная — это 
точка перехода, или превращ е
ния. Геометрическим признаком 
точки служ ит нахож дение ее внутри треу го л ьн и ка , образованного  
точкой А  и точками солей, равновесных с эвтоническим раствором. 
Д ействительно, на рис. 21 линия A D  разделяет треугольн и к  
системы A B C  на два треугольн и ка, соответствую щ ие системам A B D  
и A D C . Э втоника £ ,  находится внутри треугольн и ка  A B D ,  а — 
внутри A D C . Обе эвтоники конгруэнтны е, так  к а к  при испарении 
раствора любого начального  состава после достиж ения им эвтони- 
ческого состава соотнош ение солей в последнем будет тож дественно 
соотношению солей в выпадающем осадке; система высохнет до 
конца без изменения состава раствора, ф и гурати вн ая  точка которого 
останется неподвиж ной в эвтонической точке.

То же можно сказать  и относительно эвтонической точки Е  
на рис. 23. Точка ж е Р  на этой диаграмм е и н конгруэнтная — она 
находится за  пределами треугольн ика A B D .  Е сли начальны й рас
твор имеет состав т ъ  то при испарении он окаж ется  насыщ енным 
солью  В в точке т 2. Вы деление в осадок соли В  приведет к обедне
нию ею раствора, и точка раствора по мере кри сталлизац ии  соли В  
будет перемещ аться по кривой растворимости от т 2 к Р. По дости
ж ении точки превращ ения Р  раствор окаж ется  насыщ енным такж е 
и двойной солью D , которая  и начнет вы деляться  в осадок. Но т а к  
к ак  относительное содерж ание компонента В  в двойной соли больш е, 
чем в солевой массе раствора в точке Р  (точка Р  правее луча A D ), 
то по мере вы деления в осадок двойной соли раствор стал бы обед
н яться  солью  В  и о к азал ся  бы по отнош ению к ней ненасыщенным» 
если бы не растворение ранее выпавш ей соли В . П оследнее обсто
ятельство ком пенсирует преимущ ественное исчезновение соли В  
из раствора в виде двойной соли; состав раствора останется неизм ен
ным в точке Р , пока не растворится вся ранее вы дели вш аяся соль В . 
Т аким  образом, в точке Р  произойдет превращ ение осадка соли В  
в осадок двойной соли D .

Д альнейш ее вы деление в осадок соли D  повлечет обеднение рас
твора солью  В  в относительно больш ей мере, чем солью  С. П оэтому 
состав раствора начнет изм ен яться  — его ф и гурати вн ая  точка будет 
перем ещ аться по линии насы щ ения Р Е  в сторону Е , где содерж ание



В  меньш е. П о достиж ении эвтонической точки Е  раствор станет 
насыщ енным т ак ж е  кристаллогидратом  F  соли С, который начнет 
кри сталли зоваться  совместно с двойной солью. При этом солевые 
массы вы деляю щ егося осадка и раствора будут тождественными, 
и состав раствора не будет изм еняться до полного его вы сы хания — 
точка Е  кон груэнтная.

Т аки м  образом , точка превращ ения Р , в отличие от эвтонической 
точки Е , в общем случае не является  конечным пунктом  изотерми
ческого испарения. О днако возмож ны  случаи, когда испаряю щ ийся 
раствор по достиж ении состава Р  может высохнуть до конца и без 
дальнейш его изменения своего состава, несмотря на инконгруэнт- 
ность точки Р . Т акие случаи наблю даю тся, если солевая масса исход
ного раствора богаче солью В ,  чем двойная соль (луч кр и стал л и за
ции идет левее A D ). Тогда в начале кри сталлизац ии  соли В  выде
лится больш е, чем затем  растворится в процессе кри сталлизац ии  
двойной соли, и раствор высохнет, преж де чем состав его начнет 
изм еняться.

С М Е Ш А Н Н Ы Е К РИ С ТА Л Л Ы

В некоторы х системах при кри сталлизац ии  в твердую  ф азу  вместо 
индивидуальны х химических соединений вы деляется тверды й рас
твор — кристаллы , состав которы х непрерывно изм еняется в соот
ветствии с изменением количественного состава жидкой фазы. Т акие 
кри сталлы  назы ваю т смеш анными. Их состав может непреры вно 
изм еняться от чистой соли В  до чистой соли С или ограничиваться 
некоторыми пределами состава смесей. И ногда в одной сцстеме 
сущ ествую т два  ряда смеш анных кристаллов, а помимо них такж е 
и индивидуальны е твердые фазы , безводные или гидратированны е.

Н а рис. 24 изображ ена диаграмм а для  системы, в которой состав 
смеш анных кри сталлов изм еняется непреры вно от чистой соли В  
до чистой соли С. Л и н и я насыщ енных растворов Ьс, назы ваем ая 
линией ликвидуса  *, соответствует равновесию , с твердыми фазами, 
леж ащ им и на линии солидуса  * Қ огда тверды е фазы безводны, 
линия солидуса совпадает со стороной треугольн и ка В С . К аж дой 
точке на линии ликвидуса соответствует точка на линии солидуса, 
даю щ ая состав смешанных кри сталлов, в равновесии с которыми 
находится раствор . М ежду сопряж енны м и точками составов л и кви 
дуса и солидуса, находящ ихся в равновесии , проводятся связую щ ие 
прямые.

П ри изотермическом испарении раствора состава т х ф игурати в
ная точка системы движ ется по лучу А т ь. По достиж ении точки т 2 
раствор становится насыщ енным, и из него начинается выделение 
твердой фазы  — смеш анных кри сталлов В  +  С состава s2. По мере 
дальнейш его испарения непреры вно изменяю тся и состав раствора, 
и состав кристаллов. К огда система и зображ ается  точкой т 3, состав 
раствора — /3, осадка — s3. В момент окончательного вы сы хания

* Л ат. liq u id u s  — ж идкий, so lidus — твердый-



Рис. 24 . И зотерм а систем ы , в которой сущ ест
вует н еп реры вн ы й  ряд смеш анны х 
кри сталлов .

системы ее состав совпадает с со
ставом осадка в точке т ъ, со
став раствора в момент вы сы ха
ния — 1Ъ.

Н епреры вное изменение соста
вов раствора и осадка может 
п рекрати ться , если состав соле
вой массы их станет одинаковым. 
В этом случае  направление луча 
кри сталли зац и и  совпадает с на
правлением  связую щ ей прямой. 
В диаграм м е, изображ енной на

$4 $2

рис. 24, это может наблю даться для  растворов, в составе которы х 
сильно преобладает содерж ание одной из солей" ^ В  или С. Р астворы  
промеж уточного состава будут вы сы хать раньш е, чем п рекрати тся  
изменение составов раствора н осадка.

Д И АГРА М М Ы  РАСТВОРИМ ОСТИ Т Р О Й Н Ы Х  СИСТЕМ В П РЯ М О У Г О Л ЬН Ы Х  
ОСЯХ К О ОРДИ Н А Т

Растворим ость в трехком понентны х системах можно и зображ ать  
не только  с помощью равностороннего треугольн и ка, но и другим и 
способами.

Н а рис. 25 показан водный угол А  изотермической диаграм м ы  
растворимости двух  солей — В к С, — изображ енной в равносто
роннем треугольн и ке (ср. рис. 19). Е сли расш ирить этот угол до 
прямого, то тр еу го л ьн и к  превратится в равнобедренны й п рям оуголь
ный (рис. 26). П реимущ ество пользования таким  треугольн иком  
заклю чается  в возмож ности применения прям оугольной масш табной 
сетки, например миллиметровой бумаги. Следует только  учиты вать, 
что масш таб стороны В С  здесь отличается от масштаба сторон А В  
и А С , на которы х концентрации солей отклады ваю тся в массовых 
или мольны х процентах. Вообще для изображ ения изотермы рас
творимости тройной системы можно пользоваться  любым прям оуголь
ным треугольн иком  с различной длиной катетов. В этом случае 
их масш табы будут так ж е  различны м и. Это особенно удобно, когда 
система состоит из компонентов с сильно различаю щ ейся раствори 

мостью. Т аки е диаграмм ы  обладаю т полной 
бари центричностью — они принципиально не 
отличаю тся от построенных в равносторон
нем треугольн и ке, содерж ат те же элементы  
и методы пользован и я ими аналогичны  рас
смотренным выше.

И ногда пользую тся способом Схрейне- 
м акерса, в котором  такж е  прим еняю т

В



Рис. 26. И зотерма растворимости тройной 
систем ы  в равнобедренном п ря
м оугольном  треугольн ике.

Рис. 27. И зотерма растворим ости в п р я
моугольны * осях коорди нат.

прям оугольны е оси координат. К онцентрации солей вы раж аю т 
содерж анием количеств солей (в грам м ах или м олях) в опре
деленном количестве воды (обычно в 100 или 1000 г или моль 
воды) * Н ачало координат (точка А ,  рис. 27) отвечает чистой воде, 
точки же чистых солей  лежат на осях В  и С  и удалены в бесконеч
ность. Эта система координат не обладает барицентричностью , 
поэтому правило ры чага для  такой диаграммы  неприменимо. Н а 
изображ енной изотермической диаграмм е растворимость чистой соли 
В  равна 125 г, а соли С — 150 г в 1000 г воды. Состав эвтонического 
раствора (точка Е): 100 г В  +  80 г С  в 1000 г воды. О бласть А ЬЕс  — 
поле ненасыщ енных растворов, В Ь Е В Х — поле кри сталлизац ии  соли 
В  (здесь раствор , насыщ енный солью В , находится в равновесии 
с избытком этой соли в твердой фазе), СсЕСх — поле кри сталлизац ии  
соли С. П араллельн ы е линии в этих полях — связую щ ие прямые 
между ф игуративны ми точками насыщ енных растворов и соп ряж ен 
ных с ними тверды х фаз. Эти линии, например заклю ченны е меж ду ЬВ 
и Е В Ъ сходятся в бесконечности в точке В  (В t). О бласть внутри  угла 
В^ЕСх — поле совместной кри сталлизац ии солей В и С; здесь твер 
дые фазы находятся  в равновесии с эвтоническим раствором.

П ри изотермическом испарении раствора содерж ание солей в си
стеме не изм еняется, соотношение между ними остается постоянным; 
следовательно, точка остаю щ ейся системы будет перемещ аться по 
лучу испарения, проведенному из начала координат А  через точку 
начального состава системы пг^ По достиж ении полож ения т г рас
твор станет насыщ енным одной из солей, в рассматриваемом случае — 
солью  В . П ри дальнейш ем  испарении эта соль будет вы деляться  
в осадок, причем состғв раствора будет изм еняться и точка раствора 
будет передвигаться по линии насыщ ения от т 2 к Е . С огласно пра
ви лу  соединительной прямой, когда система находится в точке т 9, 
раствор — в /э, осадок — в В (в бесконечности). К огда система

* Количество раствора, содержащее определенное число молей соли в 1000 
моль воды, называют мольной единицей (ME). Например, если раствор содержит 
80 моль NaCl па 1000 моль Н 20 ,  состав 1 ME будет 80 NaCl - f  1000 Н 20 , а 
ее масса 80-58,44 +  1000-18 =  22675 г =  22,68 кг.



ъ ғ  в '■ ь ғ
Рис. 28. И зотерм ы  растворим ости в системе, в которой сущ ествует  кри сталлоги драт.

передвинется в точку  т 4, раствор станет эвтоническим; дальнейш ее 
испарение воды приведет к кри сталлизац ии  обеих солей без изме
нения состава раствора.

Н а рис. 28, а изотерма растворимости системы, в которой сущ е
ствует кри сталлогидрат Ғ  соли В , изображ ена в треугольн ой д и аг
рамме. Н а рис. 28, б та же система изображ ена в прям оугольны х 
координатах . Л инии А С , Е С Х и ҒС 2 сходятся в точке С, удаленной 
в бесконечность. П ри изотермическом испарении по достиж ении точ
кой системы т х полож ения т ., начинает кри сталли зоваться  кри стал
логидрат Ғ. В точке т 3 к вы деляю щ емуся в твердую  фазу кри сталло
гидрату  присоединяется соль С: состав ж идкой фазы становится 
эвтоническим , а состав осадка перемещ ается из точки состава кри
сталлогидрата Ғ  по линии ҒС 2 в сторону увеличения содерж ания 
соли С, т. е. по направлению  к С2. К огда система находится в точке 
т 4, состав осадка — в s4. К огда система передвинется в т ъ, раствор 
исчезнет, останется только осадок, состоящ ий из смеси кри сталло
гидрата F  и безводной соли С. В дальнейш ем  может происходить 
обезвож ивание твердого кри сталлогидрата  в этой смеси. Таким  
образом , на диаграмме рис. 28, б  правее линии FC2 ж и дк ая  ф аза 
отсутствует.

Н а рис. 29 изображ ены  изотермы растворимости д ля  тройной 
системы в более слож ном  случае, когда при данной тем пературе 
и определенны х кон центраци ях раствора в твердом виде могут 
сущ ествовать помимо безводных солей кри сталлогидрат Ғ  соли В  
или двойная гидрати рованная соль D , растворяю щ аяся  конгруэнтно. 
Значение отдельны х полей диаграм м  обозначено буквам и в скобках. 
В нутри угла  C2D B 3 находятся точки систем, в которых ж и дкая 
ф аза отсутствует. К аж дой  площ ади, линии и точке в треугольн ой 
диаграмм е соответствует площ адь, ли н и я  и точка (находящ аяся 
иногда в бесконечности) в прям оугольной диаграм м е, д ля  которой 
поэтому остается справедливы м рассмотренны й выше признак Кон
груэнтности или инконгруэнтности ин вариантны х точек. Эвтоники 
E i  и Е 2 конгруэнтны е, т ак  как  каж дая  из них находится внутри 
тр еу го л ьн и ка , образованного соответствующ ими соединениями, на
ходящ им ися в равновесии (на диаграмм е в п рям оугольны х коорди-



Рис. 29. И зотерм ы  растворим ости в систем е, в которой  сущ ествую т кри сталлоги драт в  
ги драти рован н ая  двой н ая  соль.

натаҳ точка С  треугольн и ка A D C  и точка В  треугольн и ка A D B  
л еж ат в бесконечности). Точка перехода Р  инконгруэнтная, по
скольку  точки воды А ,  кри сталлогидрата F  и безводной соли В, 
находящ ихся в равновесии в точке Р, леж ат на одной прямой А В , 
и точка Р  оказы вается  за  пределами образованного ими тр еу го л ь
ника A F B  (совпадаю щ его с линией А В ).

Если двойная соль безводна, то точка ее состава D  на диаграмм е 
в прям оугольны х координатах леж ит в бесконечности (рис. 30). 
Л и н и я A D  имеет наклон , соответствую щ ий соотношению компо
нентов С и В  в двойной соли. Л инии E iD i  и E 2D 2, ограничиваю щ ие 
поле кри сталлизац ии  двойной соли, идут параллельн о  A D  и сходятся 
в бесконечности, где точки D , Ъ х и D 2 совпадаю т. Д и аграм м а 
рис. 30, а относится к случаю , когда двойная соль растворяется  
конгруэнтно. Н а диаграмме рис. 30, б — случай инконгруэнтности 
двойной соли: точка перехода Р  леж ит за  пределами треугольн и ка 
D A B .  Очевидно, что при изотермическом испарении воды из системы, 
д ля  которой луч испарения А т  проходит под меньшим углом к оси 
абсцисс, чем луч A D , т. е. когда в системе относительно больш е ком
понента В ,  чем в двойной соли, система высохнет целиком в инкон-

Рис. 30. И зотермы растворим ости  в систем ах, в которы х двойн ая  соль безводна, 
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груэнтной точке Р. В этом случае точка системы, двигаясь вдоль 
луча испарения А т , не может попасть в область D 1E 1P D 2, т. е. 
состав раствора по достиж ении точки Р  уж е не мож ет изм еняться. 
Если же луч  испарения А п  проходит под больш им углом, чем A D , 
то состав раствора по достиж ении точки Р  не останется постоянным, 
а будет изм еняться по линии Р Е г и станет неизменным лиш ь после 
того, как  достигнет эвтонической точки E i  (ср. рис. 23).

Д л я  реш ения вопросов, связанны х с процессами растворения 
и кри сталли зац и и  при нагревании и охлаж дении системы, поль
зую тся политермическими диаграмм ам и. Если из точки начала 
координат прям оугольной диаграммы  провести третью  ось, перпен
д и кулярн ую  к плоскости изотермической диаграмм ы , и отклады вать 
на этой оси температуры , а в соответствую щ их им п араллельны х 
плоскостях построить изотермические диаграм м ы , получится поли- 
терм ическая пространственная диаграм м а тройной системы в прям о
угольны х осях  координат. Н а рис. 31, а  п оказан а такая  политерма, 
а на рис. 3 1 ,5  — ее проекции на плоскости, образованны е осью 
температур и осями концентраций. Здесь точки b0, blt Ьг, Ь3 — р ас
творимости чистой соли В  при тем п ературах  t0, tlt t2, t3, точки c0, 
Ci, c2, c8 — растворимости чистой соли С; Е 0, Е ъ  Е г, Е 3 — эвтони- 
ческие точки  совместной кри сталли зац и и  солей В  и С, а е0, elt 
е2, е3 и е'0, е\, е’г, е3 — проекции этих 
точек на координатны е плоскости.
К ривы е Ь0Ь3, с0с3 являю тся соот
ветственно политермами раствори
мости солей В и С, а кри вая  
Е 0Е 3 и ее проекции е0е3 и е^з — эв- 
тоническими линиям и. Все эти кр и 
вые показы ваю т зависимость соот
ветствую щ их величин от тем пера
туры . П олитермические поверхности

Рис. 32. П роекция изотерм ических сечений поли
терм ы  тройной сйстемы*



b0b3E 3E 0 и c0c3E 3E 0 отделяю т область ненасыщ енных растворов, н ах о 
дящ ую ся меж ду этими поверхностями и координатны ми плоско
стями, от наруж ны х областей, где насыщ енные растворы  н ахо
дятся  в равновесии с твердыми фазами.

Н а проекциях политермы на плоскости в пересечении которых 
леж ит ось тем ператур (см. рис. 31, б), изотермы растворимости 
сливаю тся с перпендикулярам и к оси тем ператур, что ограничивает 
практическое применение диаграмм ы  такого  типа. П оэтому часто 
пользую тся проекцией политермы на плоскость, норм альную  к оси 
температур (рис. 32). В этом случае политерм ическая диаграм м а 
получаемся путем нанесения на плоский чертеж  нескольких  изотерм 
t0, tu  t2, t3 и т. д. (ср. рис. 18).

ЧЕТЫРЕХКОМПОНЕНТНЫЕ СИСТЕМЫ

Н аибольш ее число фаз, которые могут совместно сущ ествовать 
в четы рехкомпонентной системе в случае ее инвариантности, равно 
шести. Д л я  водных солевы х систем этими фазами будут пар , раствор 
и четыре твердые фазы.

ПРОСТАЯ Ч Е Т Ы РЕ Х К О М П О Н Е Н Т Н А Я  СИСТЕМА

И зотерм ическая диаграм м а простой четы рехкомпонентной системы 
(невзаимной системы, меж ду компонентами которой невозмож ны  
реакции обмена или вы теснения), состоящ ей из воды и трех  солей 
с общим ионом, может быть изображ ена с помощью правильного 
тетраэдра (рис. 33), т. е. пространственной фигуры , ограниченной 
четырьмя плоскими равносторонними треугольн икам и . Верш ины 
тетраэдра соответствуют чистым компонентам, точки на ребрах — 
двухкомпонентным системам, точки на треугольн ы х гр ан ях  — трех 
компонентным системам, а точки внутри тетраэдра — четы рехком
понентным системам. Д л и н а  каж дого ребра тетраэдра принимается

за 100 %. Если за  точку  воды 
принять верш ину А ,  то на проти
вополож ной ей грани B C D  будут 
леж ать точки безводны х систем, 
состоящ их из трех  солей. Н а ос
тальн ы х гран ях  изобразятся  изо
термы растворимости д вух  солей 
с одинаковым ионом, рассм отрен
ные ранее. Н а рис. 33 изображ ена 
простейш ая пространственная изо
терма для случая , когда в чет
верной системе отсутствую т двой
ные соли и кристаллогидраты . 
Точки Ь, с и d соответствую т рас
творимости чистых солей В, С

Рис. 33. П ространственная и зотерм а раство
римости простой четы рехком п он ен т
ной систем ы .

А



И D  в воде. Е ъ Е 2 и Е 3 — эвтонические точки тройны х систем. 
Т очка Е  внутри ф игуры  — эвтоника четверной системы, отве
чаю щ ая раствору, насыщ енному трем я солями. Эвтонические 
линии E iE , Е 2Е  и  Е эЕ  — линии насыщ ения раствора двум я солями. 
П оверхности ЬЕгЕ Е 2, с Е 1Е Е 3 и d E 2E E 3 отделяю т область ненасы 
щ енных растворов от областей растворов, насыщ енных одной из 
солей с избытком этой соли в твердой фазе. Точки внутри пирамиды, 
основанием которой служ ит грань BCD, а верш иной — точка Е, 
соответствую т смесям эвтонического раствора Е  с избытком солей В, 
С и. D  в твердой фазе. В нутри объемов C B E E U C D E E 3, BD EE-, на
ходятся системы, состоящ ие из раствора, насыщ енного двумя из 
солей с избытком этих солей в твердой фазе.

Ц Е Н Т РА Л Ь Н А Я  П РО ЕК Ц И Я  ИЗОТЕРМ Ы  ПРОСТОЙ Ч Е Т Ы РЕ Х К О М П О Н Е Н Т Н О Й  
СИСТЕМЫ

Д л я  практических целей пользую тся центральной проекцией про
странственной изотермы. Н а рис. 34 показан  способ центрального 
проектирования пространственной изотермы из верш ины воды А  
(центр или полюс проекции), а на рис. 35 — полученная проекция.

С екущ ая плоскость А Қ Е ), проведенная через ребро A D  (см. 
рис. 34) и ф игуративную  точку ненасыщ енного раствора т , оста
вляет на поверхности насы щ ения солью D  след dk, а при пересечении 
с основанием трехгран ной  пирамиды прям ую  D K  — луч кри стал 
лизации. Т очка т 2, и зображ аю щ ая солевой состав * системы и я в л я 
ю щ аяся проекцией точки состава системы т , леж ит в поле кри стал 
лизации соли D (см. рис. 34 и 35); эта соль и будет вы деляться в оса
док при изотермическом испарении раствора. Н а проекции изо
термы (см. рис. 35) в полях  кри сталлизац ии  каж дой соли проведены 
лучи кри сталлизац ии . С трелкам и обозначено нап равлени е движ ени я 
ф игуративны х точек солевого состава растворов при их испарении.

Ф игуративны е точки на проекции диаграм м ы  (рис. 35) вы раж аю т 
только  солевой состав системы. П оэтому, пока раствор при изотер
мическом испарении остается не
насыщ енным и его солевой со
став не изм ен яется, ф игурати в
н ая  точка солевой массы рас
твора на проекции диаграмм ы  
остается неподвиж ной в т 2. По 
достиж ении насы щ ения солью  D  
точка состава солевой массы 
раствора движ ется по лучу

* Здесь и далее — это условное на- 
звание части системы без растворителя, 
т. е. безводной части системы, которая 
может содержать не только соли, но и 
кислоты, гидроксиды и проч.

Рис, 34, Способ ц ен трального  проектиро* 
ван ня пространствен ной  изотерм ы .



в

Рис. 35. Ц ен тральн ая  проекция п ростран
ственн ой  изотерм ы .

Рис. 30. Ц ентральная  проекция изотерм ы
простой четверной систем ы  в слу
чае, когда одна из солей (Я) об
разует кри сталлоги драт.

кри сталли зац и и  от т 2 к Қ . Здесь раствор становится насы 
щенным т а к ж е  солью В . П ри дальнейш ем  испарении точка солевого 
состава дви ж ется  от К  к эвтонике Е, по достиж ении которой раствор 
становится насыщ енным всеми трем я солями и состав его больш е 
не изменяется до полного вы сы хания. Соотношение солей В , С  и D  
в осадке, вы деляю щ емся в этой последней стадии испарения, равно  
их соотнош ению  в эвтоническом растворе.

Точка состава осадка, образую щ егося при испарении раствора, 
остается всегда на одной прямой с точками состава солевой массы 
раствора й солевой массы всей системы. Т ак , пока солевой состав 
раствора изм еняется по линии т 2Қ , точка осадка остается непо
движ ной в верш ине треугольн и ка D . К огда солевой состав раствора 
изменяется по линии К Е , точка осадка движ ется от D  к s по стороне 
треугольн и ка D B . П ри вы сы хании эвтонического раствора точка 
состава осадка движ ется от s к т г и совпадает с последней при 
полном обезвож ивании системы.

Если при данной тем пературе в системе могут сущ ествовать 
кри сталлогидраты  или двойные соли, то на проекции изотермы 
появляю тся поля кри сталлизац ии  этих соединений. Т очка состава 
кри сталлоги драта  совпадает с точкой безводной соли В  в верш ине 
треугольн и ка, так  к ак  диаграм м а не показы вает содерж ания воды 
в системах. П оэтому, наприм ер, точка В  и примыкаю щ ее к ней поле 
кри сталли зац и и  на диаграмм е рис. 35 могут принадлеж ать или без
водной соли В ,  или ее кри сталлоги драту  — в зависимости от того, 
к ак ая  из эти х  фаз вы деляется при данной температуре.

Рис. 36 соответствует случаю , когда при неизменной тем п ературе 
могут кри сталли зоваться  и безводная соль В , и ее кр и стал л о ги 
драт — в зависимости от состава ж идкой фазы. Поле кри сталли зац и и  
кри сталлогидрата  В Р гР Р л примы кает к верш ине В . О бласть 
P iP E E i  — поле кри сталлизац ии  безводной соли В . Л учи к р и стал 
лизации в поле безводной соли В  являю тся  продолж ением  лучей 
кри сталли зац и и  в поле кри сталлоги драта , т ак  к ак  исходят из одной 
во



Рис. 87. Ц ен тральн ая  проекция изотерм ы  растворим ости  в простой четверной системе: 
а — с кон груэн тн о  растворяю щ ейся двойной солью ; б — с и икон груэн тн о растворяю щ ейся 
двойной СОЛЬЮ.

верш ины (полюса) В . При изотермическом испарении раствора 
с солевой массой т  в осадок сначала будет вы деляться кри сталло
гидрат соли В . По достиж ении точкой раствора при движ ении ее 
вдоль луча кри сталлизац ии  точки т 1 начнется превращ ение выде
ливш егося кри сталлогидрата в безводную  соль (растворение кри
сталлогидрата при одновременной кри сталли зац и и  безводной соли). 
Д о окончания обезвож ивания кри сталлогидрата точка солевого 
состава раствора останется неподвиж ной в т х\ затем, при дальн ей 
шем испарении, к осадку обезвож енной соли В  будет добавляться  
безводная соль В , кри сталлизую щ аяся по мере перемещ ения точки 
солевого состава раствора от к т 2. По достиж ении т г начнется 
одноврем енная кри сталли зац и я  соли С, и точка солевого состава 
раствора двинется по т 2Е  к точке Е , в которой будет происходить 
совместное вы деление всех трех  солей до полного вы сы хания рас
твора.

Е сли начальны й состав раствора определяется точкой п, то вслед 
за  вы делением в твердую  ф азу кри сталлоги драта  соли В  при пере
мещении точки  раствора из п в %  начнется одновременная кри стал 
ли зац и я  соли D  и состав раствора будет перемещ аться от к Р. 
По достиж ении точки  Р  вы деливш ийся кри сталлогидрат начнет 
обезвож иваться  — по мере испарения воды из системы он будет 
исчезать (растворяться), а В  и D  кри сталли зоваться  (точка Р  ин
кон груэн тн ая). П осле полного растворен ия кри сталлогидрата будет 
п родолж аться  кри сталли зац и я  смеси В  и D  — точка солевого со
става раствора будет перемещ аться по лини и Р Е . В точке Е  начнется 
выделение в осадок такж е  и соли С.

Н а рис. 37 изображ ены  проекции изотерм ы  в случае сущ ество
вани я двойной соли S ,  образованной компонентами В и С. П оля 
кри сталли зац и и  двойной соли — E-lE E 'E 'j (рис. 37, а) и Р УР Е Е Л 
(рис. 37, б). К огда точка солевого состава системы, из которой испа
ряется  вода, леж ит внутри этих полей, происходит кри сталли зац и я



двойной соли. Т ак  как  лучи кри сталли зац и и  исходят всегда из 
точки состава вы деливш ейся в осадок твердой фазы, то в данном сл у 
чае эти лучи на диаграмм е проведены из точки двойной соли 5 .

Рис. 37, а относится к случаю , когда двойная соль растворяется 
конгруэнтно. Если точка состава раствора леж ит в треугольнике 
B S D , испарение его оканчивается в эвтонике Е \ если ж е в треуголь
нике C SD  — раствор окончательно высы хает в точке Е '  В точке F, 
хотя она и не явл яется  инвариантной, происходит окончательное 
высыхание растворов, точки солевого состава которы х л еж ат  на ли 
нии D S .

Н а рис. 37, б  эвтоническая точка Е  кон груэн тн ая , а точка пре
вращ ения Р  — и н конгруэнтная. В точке Р  вы деливш иеся ранее 
кристаллы  В  растворяю тся, а в осадок переходят двойная соль 5  
и соль D  — кристаллы  В  превращ аю тся в кристаллы  двойной соли. 
П оследовательность процесса кри сталлизац ии  при изотермическом 
испарении зависит от первоначального полож ения ф игуративной 
точки солевой массы раствора.

Если эта точка леж и т в треугольн и ке B F D , то сначала кри стал
лизуется соль В  или D  (в зависимости от того, в поле какой  соли 
леж ит точка раствора), затем при движ ении точки раствора по ли 
нии Р 2Р  происходит совместная кри сталли зац и я  В  и D . По дости
ж ении точки Р  образовавш иеся кристаллы  В  начинаю т растворяться , 
а в осадок переходят двойная соль S и соль D . П роцесс закончится 
в точке Р , .так  к а к  раствор высохнет до полного превращ ения В  
в двойную  соль (отнош ение В  . С  в исходном растворе больш е, чем 
Б двойной соли).

Е сли точка раствора леж ит в треугольн и ке D F P , то процесс идет 
сначала так  ж е, как  в предыдущ ем случае, но вследствие того, что 
здесь в солевой массе раствора отнош ение В : С  меньше, чем в двой
ной соли, превращ ение вы деливш ейся соли В  в двойную  соль зако н 
чится раньш е, чем раствор высохнет; затем  будет продолж аться 
кри сталли зац и я  соли D  и двойной соли 5  при движ ении точки р ас 
твора по Р Е . По достиж ении эвтоники Е  начнется дополнительная 
кри сталли зац и я  С, после чего раствор вы сохнет до конца, не изме
н яя  своего состава.

К огда н ачальн ая  точка раствора находится в треугольн и ке B F S ,  
то вы деляю тся кри сталлы  В , которые затем, при движ ении точки 
раствора по РуР, вновь растворяю тся, а в осадок переходит двойная 
соль S . По достиж ении раствором  точки Р  кри сталлы  В  растворились 
еще не полностью, и их растворение продолж ается, причем в осадок 
переходит не только соль S , но и D . Раствор вы сы хает ещ е до полного 
исчезновения соли В  из осадка, который будет состоять из солей В, 
D  и двойной соли 5 . К огда точка исходного раствора находится 
в треугольнике S F P ,  процесс идет аналогичны м  образом . О днако 
в этом случае в точке Р  раствор не высохнет до исчезновения соли В  
из осадка, и при дальнейш ем  движ ении ф игуративной точки р ас 
твора по линии Р Е  будет происходить совместная кри сталли зац и я  
солей 5  и D , а при окончательном  вы сы хании в точке Е  — такж е  
и соли С.



Если ф игурати вная точка солевого состава раствора т  располо
ж ена в области S P P U то вначале кри сталлизуется  соль В . По дости
ж ении линии Р 1Р движ ение точки солевой массы раствора идет 
вдоль этой линии, причем вы деливш аяся ранее соль В  растворяется, 
а двойная соль S кри сталли зуется . Этот процесс продолж ается, 
пока точка раствора не попадет в точку Н , леж ащ ую  на пересечении 
линии, соединяющ ей точки 5  и т  с линией Р ХР. К  этому моменту 
точка состава осадка переместится из В  в S , т . е. в осадке не оста
нется свободной соли В  — она целиком превратится в двойную  
соль 5 . Т аким  образом, по достиж ении составом раствора точки Н  
закан чи вается  растворение соли В  и дальш е идет кри сталли зац и я  
одной соли S  — точка раствора движ ется вдоль луча кр и стал л и 
зации Н К  в поле двойной соли. Д алее  процесс идет к ак  обычно: 
по достиж ении точки К  к выделивш ейся в осадок соли 5  присоеди
няется соль D  (или С, если бы точка К  о к азал ась  на линии Е гЕ ), 
и в точке Е  раствор окончательно высыхает, превращ аясь в смесь 
солей С, D  и 5 .

ВОДНАЯ ДИАГРАМ М А

Рассм отренны е диаграмм ы  не даю т представления о содерж ании воды 
в системе. О но может быть показано с помощью водной диаграм м ы , 
которая строится путем восстановления перп ен ди куляров к пло
скости проекции изотермической диаграммы  в отдельны х ее точках . 
Н а п ерп ен ди кулярах  отклады ваю т содерж ание воды в растворе, 
вы раж енное, например, в м олях на 100 (или на 1) эквивалентов или 
молей суммы солей, находящ и хся в растворе, солевая масса которого 
изображ ается точкой основания перпендикуляра * О чевидно, точки 
чистой воды, леж ащ ие на всех перп ен ди кулярах , удалены  в беско
нечность. Точки, даю щ ие содерж ание воды в насыщ енных раство
рах , можно соединить кривыми поверхностями. П олучится про-

* Количество раствора, в котором содержится 1 моль суммы солей, называ* 
ют солевой единицей (СЕ).

С
Р в е , 36. П ростран ствен ная  вод ная  ди а

грамма.
Рис, 39. И зогидры  в центральной  проек

ции п ростой  четверной  системы^



стран ствен ная водная диаграм м а (рис. 38). Д л я  вы полнения расчетов 
строят не пространственную  диаграм м у, а ее проекцию на одну 
из вертикальны х плоскостей, например на плоскость B nm aD .

П ространственная водная диаграмм а может быть рассечена р я 
дом плоскостей, параллельны х основанию  B C D , на определенны х 
высотах аъ а2, а3, соответствую щ их определенному содерж анию  
воды (см. рис. 38). П роекции линий пересечения этих плоскостей 
с кривыми поверхностями насы щ ения на основную  диаграм м у (пун к
тирны е линии на рис. 39) назы ваю т изогидрами, т. е. линиям и р а в 
ного содерж ания воды в насыщ енных растворах  на 100 эк ви вален 
тов или молей суммы солей. Ц ифрами обозначено число молей воды.

ИЗОТЕРМ А ПРОСТОЙ Ч Е ТЫ РЕХ К О М П О Н Е Н Т Н О Й  СИСТЕМЫ В П РЯ М О У ГО Л ЬН Ы Х  
КООРДИНАТАХ

П ользуясь  принципом построения изотермической диаграмм ы  р ас
творимости тройной системы в плоском прямоугольном  треугольн и ке 
(см. рис. 26), можно изотерму простой четверной системы из воды А  
и трех  солей В , С и D  изобразить в леж ащ ей на одной из боковы х 
граней пирамиде, боковые грани которой имеют прямой угол у ее 
верш ины  (неправильны й тетраэдр). Н а рис. 40 изображ ена т ак ая  
п ространственная изотерма д ля  сл у чая , когда в системе отсутствую т 
кристаллогидраты , двойные и тройные соли. Вдоль трех координат
ных осей, пересекаю щ ихся под прямыми углами, отлож ены  кон
центрации солей в системе (в процентах). М асштабы этих осей могут 
быть неодинаковыми. Верш ина пирамиды А  является  ее водным 
углом. О тдельные элементы пространственной фигуры тож дественны  
рассмотренны м выше элементам аналогичной фигуры в правильном  
тетраэдре (ср. рис. 33).

В качестве рабочей диаграмм ы  служ ат ортогональны е проекции 
пространственной фигуры на три  координатны е плоскости (рис. 41).

В,%

Рис, 40. И зотерм а простой четвер
ной систем ы  в п рям оуголь
ны х координатах.

Рис. 41. О ртогональны е проекции изотерм ы
простой четверной систем ы  на ко
орди натны е плоскости прям оуголь
ной систем ы  координат.



Эти проекции отраж аю т и содерж ание воды в системе, т а к  что нет 
необходимости строить вспомогательную  водную  диаграм м у.

П остроение диаграммы  растворимости в прям оугольны х осях 
координат при вы раж ении состава в процентах (массовых или м оль
ных) позволяет использовать и графический метод расчета процессов 
растворен ия, кри сталлизац ии , смеш ения, упарки  с применением 
прави ла ры чага.

ВЗАИМНАЯ СИСТЕМА СОЛЕЙ
В четверной системе из воды и двух  солей, не имеющих общего иона 
(т. е. в системе, содерж ащ ей взаим ную  пару солей), устанавливается 
равновесие м еж ду четырьмя солями, наприм ер: NaCl +  N H 4N 0 3 4=fc 
ч=ь N a N 0 3 4- N H 4CI. В дальнейш ем будем пользоваться  общим у р ав 
нением реакции

В Х +  CY BY +  СХ 
где В и С — катионы; X  и К — анионы.

Если в систему входят ионы разн ой  валентности , то при расчетах  
и граф ических построениях условно принимаю т кратны е (двух-, 
трехкратн ы е и т. д .) значения мольных масс в соответствии с обмен
ной реакцией . Н априм ер, для  взаимной системы солей, образованной 
хлоридом м агния и сульфатом к ал и я  (MgCl2 +  K2S 0 4 ^  КгС12 +  
+  M gS 04), за  моль хлорида калия принимаю т 2К С 1(К аС12).

П ростран ствен ная изотерма растворим ости водной взаим ной си
стемы солей (рис. 42) аналогична рассм отренной выше д л я  простой 
четверной системы. Отличие заклю чается  в том, что изотерма взаим 
ной системы солей изображ ается с помощью пирамиды, боковые грани 
которой образованы  равносторонними треугольн икам и , а основа
ние — квадратом  (б то врем я как  д ля  изображ ен и я  изотермы простой 
четверной системы использую т пирам иду с треугольны м  основа
нием). Ф и гуративн ая точка воды А л еж и т  в верш ине пирамиды, 
а точки четырех солей — по углам  квадратн ого  основания, причем



на каждой стороне квадрата располож ены  составы систем, состо
ящ их из двух  безводны х солей с одинаковым- ионом. П ри этом на 
треугольны х гран ях  пирамиды изображ аю тся изотермы тройны х 
систем, состоящ их из двух солей с общим ионом и воды, а в плоскости 
основания — составы безводных солевых смесей.

В отличие от изотермы простой четверной системы (см. рис. 33) 
в пространственной изотерме взаимной системы имеются не три, 
а четыре поверхности насыщ ения раствора каж дой из солей, входя
щих в систему. Поэтому имеются не одна, а две тройные эвтоники Ех 
и Е ъ, в которы х раствор насыщен тремя солями. В случае, изобра
женном на рис. 42, в эвтонике Еу раствор насыщен солями В Х ,  
С Х  и B Y ,  а в эвтонике Е % — солями C X , C Y  и B Y  Т очки, л еж а
щие на линии Е хЕ г, соответствуют растворам , насыщ енным солями 
С Х  и B Y  В этой диаграмме точки систем, содерж ащ их раствор с из
бытком осадка, состоящ его из трех солей, находятся внутри тр е
угольны х пирамид, в у гл ах  основания которы х леж ат точки состава 
этих трех солей, а верш инами являю тся соответствующ ие им тройные 
эвтоники.

Н а рис. 43 п оказан  способ построения центральной проекции 
изотермы растворимости взаимной системы солей, а на рис. 44 — 
вид квадратной диаграмм ы  И енеке, полученной в результате  такого  
построения. Н а этой диаграмме точки растворимости чистых солей 
совпадаю т с верш инами углов квадрата , точки двойных эвтони к Е \, 
Е'ч, Е'3 и £1 леж ат  на сторонах квадрата , точки тройны х эвтони к Е\ 
и Е 2 — внутри  квадрата. Л инии 
внутри квадрата  — это линии ^

Все точки квадратной ди а
граммы даю т лиш ь состав со
левой массы системы; содер
ж ан ие воды в ней по такой 
диаграмм е определить нельзя .

совместной кри сталли зац и и  со
лей , поля которы х соп ри ка
саю тся.

IП(Q

Рис, 44. Квадратная диаграмма 
растворимости взаимной 
системы солей.

Рис. 45. Квадратная и водная диа
граммы растворимости 
взаимной системы солей.



Д л я  этой цели следует нанести на диаграмму линии изогйдр 
или построить водную диаграм м у (ср. рис. 38, 39). Обычно рядом 
или иад  квадратной диаграмм ой строят проекционную  водную 
диаграм м у (рис. 45). О рдинаты  точек, леж ащ их на п роекциях  по
верхностей насы щ ения этой диаграмм ы , отвечают числу индексов 
Иенеке, т. е. числу молей воды на 100 (или 1) моль суммы солей (на 
100 или 1 эквивалентов  суммы солей) в насыщ енных растворах ; 
состав солевой массы этих растворов изображ ается соответствен
ными точками на квадратной  диаграмм е (например, точка а — 
состав солевой массы насыщ енного раствора, содерж ание воды в к о 
тором дается точкой а '\ то ж е  для точек b u b ' ) .

П роекция водной диаграмм ы  может быть изображ ена на любой 
секущ ей плоскости, перп ен ди кулярной  квадрату . Д л я  вы полнения 
количественны х расчетов иногда наиболее удобно строить водную 
диаграмм у на секущ ей плоскости, проведенной по лучу  к р и стал 
лизаци и.

КВАДРАТНАЯ ДИАГРАММА ВЗАИМНОЙ СИСТЕМЫ СОЛЕЙ
Л ю бая точка, леж ащ ая в квадратной диаграмм е водной взаимной 
системы солей (рис. 46), и зображ ает ионный состав солевой массы 
системы. И оны, как  и м олекулы , берут в эквивалентны х количествах; 
наприм ер, если катионами являю тся  Mg и К, то за  моль иона к ал и я  
условно принимаю т 2 К (или К2). Д олю  каж дого иона в смеси к а т и 
онов или анионов вы раж аю т в процентах — за 100 % принимаю т 
сумму катионов, равную  сумме анионов. В точках систем, л еж ащ и х  
на линии В Х  — С Х ,  содерж ание иона X  равно 100 % , а иона Y  — 
0 %.  Точки на лини и B Y  — C Y ,  наоборот, соответствую т системам, 
в которы х содерж ится 100 % иона Y  и 0 % иона X .  Точки ж е внутри 
квадрата  отвечаю т системам, в которы х содерж ится и ион X  и ион Y ,  
причем по п рави лу  ры чага их количества обратно пропорциональны  
расстояниям  от точки системы до соответствую щ их сторон квадрата . 
Т ак , для точки т  (рис. 46):

Количество иона У _  sm _  Отрезок у
Количество иона Х ~  гт ~~ Отрезок х

Очевидно такж е , что д ля  этой ж е точки т\
Количество иона В qm _ Отрезок Ь
Количество иона С ~ рт ~  Отрезок с

Т ак  как  сторона квадрата  при нята за  100 % , то b +  с =  х  +  у  — 
=  100 % и ионный состав д ля  точки т  можно определить следу
ющим образом:
Количество катиона В b %
Количество катиона С_______________________________ с % или (100—Ь) %_________
Всего катионов 1,00 %
Количество аниона X х %
Количество аннона Y _________________________ у  % или (100—х) %_______
Всего анионов 100 %



Рис. 46, Определение состава  солевой мае* 
сы  систем ы  по данной  фигура* 
тивной  точке.

Рис. 47. Нахождение ф и гуративной ] то ч 
ки по заданном у составу  с и 
стемы .

Зная ионный состав системы, можно определить и ее условный 
солевой состав.

Так как общее число молей всех солей, входящих в систему, равно количеству 
катионов или анионов, т. е. 1 0 0  % , то проще всего выразить солевой состав в индек
сах Иенеке, т. е. в молях каждой соли на 100 моль суммы солей (в мольных про
центах солевого состава системы). Допустим,, что b <  х. Тогда можно условно сви
вать Ь % иона В с Ъ % иона X — получим Ь % (мол.) соли ВХ; оставшиеся (х — 
— b) % X связываем с равным количеством (с — у) % С — получим (х — Ь) или 
(с — у) % СХ; оставшееся количество С, равное с — ( с — у) — у%, связываем 
с у % У — получим у % СУ. В результате состав системы условно выразится кон
центрациями трех солей: Ь % ВХ, (с — у) % СХ и у % СУ В том случае, когда 
Ь >  х, состав выразится так: х % ВХ, с% CY и (у — с) % BY

Поясним это на числовом примере. Пусть в системе содержится: 60 % катиона 
В и 40 % катиона С; 70 % аниона X и 30 % аниона Y. Связав 60 % иона В 
с 60 % иона X, получим 60 % соли ВХ, причем останется 70—60 =  10 % X, кото
рые могут быть связаны с 10 % С — получится 10 % СХ и останется 40 — 10 =  
=  30 % С, которые с 30 % У дадут 30 % CY Состав системы будет: 60 % ВХ, 
10 % СХ и 30 % СУ.

Точка этой системы находится внутри треугольника ВХ—СХ—CY. Однако 
этот состав является условным, так как эта же точка находится и внутри другого 
треугольника В Х —СХ—BY. Следовательно, состав системы может быть выражен 
и этими тремя солями. Связав 30 % В и 30 % Y и выполнив подсчет, аналогичный 
предыдущему, получим соаан  системы: 30 % BY, 30 % ВХ и 40 % СХ. Других 
вариантов нет. Любой из этих составов однозначно определяет положение точки си
стемы на диаграмме.

Фигуративную точку системы можно найти на диаграмме не только по задан
ному ионному составу, но и непосредственно по солевому составу, пользуясь пра
вилом соединительной прямой и правилом рычага. Если солевой состав задан содер
жанием в % (мол.) трех солей: а  ВХ, р СУ и у СХ, то можно разбить систему 
на две части — (а  +  Р) смеси ВХ и СУ и у СХ. Точка k смеси ВХ и СУ лежит 
на диагонали квадрата, соединяющей точки этих солей (рис. 47), на расстояниях 
от концов диагонали, обратно пропорциональных величинам а и р. Искомая то
чка т  системы, состоящей из двух частей — fe и СХ, лежит на прямой, соединяющей 
точки k и СХ, на расстояниях от этих точек, обратно пропорциональных величинам 
( а +  Р) и у.

Например, если система содержит 30 % ВХ, 50 % CY и 20 % СХ, то ее можно 
рассматривать как систему, состоящую из 80 % смеси ВХ +  СУ и 20 % СХ, 
Положение точки k на линии В Х— СУ определяется из соотношения

Расстояние от ВХ до к 50 
Расстояние от СУ до k ~  30



СХ ВХ СХ ВХ

Рис. 48. Вид квадратны х ди аграм м  взаимной систем ы  солей  для разн ы х тем пературны х 
условий.

откуда следует, что расстояние от точки ЬХдо точки к равно 5/в длины диагонали. 
Положение искомой точки т  определяется из соотношения

Расстояние от k до т  20 
Расстояние от СХ до т  ~  80

из которого следует, что длина km равна длины линии, соединяющей точки k 
и СХ.

Для нахождения этой же точки т  по ионному составу вычисляем его по задан
ному солевому составу. Так как сумма катионов, равная сумме анионов, принята 
за 100 %, то ионный состав будет таким: 30 % В и 70 % С; 50 % X и 50 % Y. 
Определив по этим числам место точки т  на рис. 47, обнаружим, что она совпа
дает с точкой, найденной по солевому составу.

П ри отсутствии в системе гидратов, двойны х солей и тверды х 
растворов в квадратной диаграмме имеются четыре поля кр и стал л и 
зац и и , в каж дом из которы х раствор насы щ ен одной из четы рех 
солей. Эти поля м огут сопри касаться  м еж ду собой различны м  о б р а
зом, в зависимости от свойств системы и условий, в которы х он а  
находится. В качестве примера на рис. 48 приведены квадратн ы е 
диаграммы  одной и той ж е  взаимной системы солей при р азн ы х  
тем п ературах . В случае  I  эвтоническая лини я Е гЕ 2, я в л яю щ аяся  
границей соприкосновения полей кр и стал л и зац и и  солей B Y  и С Х , 
пересекается диагональю  B Y  — С Х . Это х ар актер и зу ет  стаб и л ь
ность при данной тем п ературе именно этих солей; диагональ, пере
секаю щ ую  эвтоническую  линию Е хЕ г , назы ваю т ст абильной  
диагональю.

Ф изический смысл стабильности солей B Y  и С Х  заклю чается  
в следующем. Если растворить в воде эти две соли, то точка солевой 
массы системы будет находиться на ди агон али  B Y  — С Х , п ересека
ющей поля кр и сталли зац и и  только солей B Y  и С Х . Поэтому при



Ряс. 4 s . Растворим ость ■ систем е 2 NaCl +  Kt S 0 4 i
i  Na2 SO* +  2 KC1 при 28 °C.

изотермическом испарении воды из рас
твора могут кри сталли зоваться  только  
эти две соли — сначала одна из них, 
а затем, по достиж ении солевой массой 
системы точки К , соответствующ ей н а
сыщению раствора обеими солями, будет 
происходить одновременная кр и стал л и за
ция солей B Y  и С Х . П ри изотермичес
ком испарении растворов, солевая масса 

которых отвечает точкам , леж ащ им  на стабильной диагонали  
B Y  — С Х , системы будут вы сы хать в точке К  полностью , не
смотря на то , что эта точка не и н вариантная. Тройные эвтоники 
E i  и Е г являю тся  конгруэнтны м и, так  как  находятся внутри 
треугольн и ков , образованны х соответствующ ими им соединениями. 
Д л я  данной системы сущ ествует температурны й интервал, в ко 
тором одна из тройны х точек является  инконгруэнтной точкой 
превращ ения. В случае /  система находится вне этого тем п ератур
ного и н тервала . В случае I I  вследствие изменения тем пературы  
эвтоника E-l передвинулась до стабильной диагонали , а при д ал ьн ей 
шем изменении температуры  о казал ась  внутри не соответствую щ его 
ей тр еу го л ьн и ка  B Y  — C Y  — С Х , т. е. превратилась в инконгруэнт- 
ную точку P i  (случай I I I ) .  С лучай I I  соответствует тем п ературе 
одной из гр ан и ц  интервала превращ ения. В случае I I I  тем п ература 
системы находится внутри ин тервала превращ ения — точка Р{ 
является  точкой превращ ения, в которой, при изотермическом испа
рении, происходит растворение ранее выпавш ей соли В Х  и кр и стал 
ли зац и я  солей B Y  и СХ.  В случае  IV  обе тройные точки слились 
в одну точку Е,  являю щ ую ся т очкой инверсии. В ней сопри касаю т
ся поля кри сталлизац ии  всех четырех солей взаимной системы, т. е. 
раствор находится в равновесии с четы рьмя твердыми фазами. О дно
врем енная кри сталли зац и я  из раствора всех четырех солей может 
происходить только  при тем пературе, отвечающ ей точке инверсии. 
П ри дальнейш ем  изменении тем пературы  на диаграмме вновь по
являю тся две тройные точки (случаи V  и VI) ,  однако в случае  V I  
стабильной парой солей будут уж е две другие соли — В Х  и C Y  

Рассм отренная квадратн ая диаграм м а представляет собой проек
цию пространственной изотермы и поэтому является  изотермической 
диаграмм ой. Д л я  реш ения вопросов, связанны х с растворимостью  
в системе при разны х тем п ературах , на одну квадратную  диаграм м у 
нан осят изотермы для различны х тем ператур . П римером может сл у 
ж ить рис. 142, на котором дан а растворимость в водной системе 
N aN O a - f  КС1 NaCl +  K N 0 3 при 5, 25, 50 и 100 °С. М етод н а 
несения нескольких  изотерм на один плоский график практи куется  
независимо от конструкции диаграмм ы  (ср. рис. 32).

Если в системе при данной тем пературе в тверды х ф азах  могут 
сущ ествовать гидратированны е и двойны е соли, на диаграм м е

N a tS04-WHz0  
Na2S04/  4 K;>S04

01-----1—I—I--- '—I— I - )
2NaCl 20 40 60 80 2KC1 

— 2K+%



имеются п о л я , соответствующ ие каж дом у из этих соединений. На 
рис. 49 д ан а  диаграмм а растворимости в системе 2NaCl -f- K2S 0 4 ^

N a2S 0 4 +  2KC1 при 25 °С, в которой помимо простых безводных 
солей м огут кри сталлизоваться  м ирабилит N a2S 0 4- 10Н20  и глазерит 
N a2S 0 4-3 K 2S 0 4. Л учи кри сталли зац и и  в поле глазери та  исходят 
из точки его состава s, располож енной за  пределами поля (ср. 
рис. 37, б).

В о садках , находящ ихся в равновесии с раствором , одновре
менно м огут присутствовать лиш ь тверды е фазы , поля которых на 
диаграмм е соприкасаю тся. Т ак , в равновесии с раствором  при 25 СС 
не может находиться смесь тверды х солей K2S 0 4 и NaCl или КС1 
и N a2S 0 4 и т. п.

ПУТИ КРИСТАЛЛИЗАЦИИ В КВАДРАТНОЙ ДИАГРАММЕ 
ПРИ ИЗОТЕРМИЧЕСКОМ ИСПАРЕНИИ
Рассм отрим  сначала один из просты х случаев — кри сталли зац и я  
при отсутствии в системе кри сталлоги дратов , двойных или тройны х 
солей и тверды х растворов и при условии , что обе тройны е точки 
конгруэнтны е (рис. 50). Если начальны й состав солсеой массы 
ненасы щ енного раствора х ар актер и зу ется  точкой т , то  при изо
термическом  испарении воды полож ение этой точки на диаграмм е 
не изм енится, пока раствор не станет насыщенным солью  С Х  (точка 
т  — в поле кри сталли зац и и  СХ). П ри дальнейш ем испарении воды 
будет кри сталли зоваться  соль С Х  и точка солевой массы раствора 
будет перем ещ аться вдоль прям ого л уча  кри сталли зац и и  С Х  — т  
по о трезку  т т у. В точке т г раствор  станет насыщ енным двумя со
лям и  — С Х  и Е Х ,  и при дальнейш ем  удалении воды будут кр и стал 
л и зоваться  обе эти соли, а точка солевой массы раствора будет 
перем ещ аться по линии т 1Е 1\ одновременно состав осадка будет 
изм ен яться вдоль отрезка С Х  — s. К огда раствор окаж ется  эвтони
ческим и точкой его солевой массы будет Е и  состав осадка и зобра
зи тся  точкой s, т а к  к ак  точка солевой массы системы т  и точки соле
вых масс р аство р а  Е г и осадка s всегда находятся  на одной прямой.

П ри дальнейш ем  испарении воды из эвтонического раствора Е{, 
насы щ енного тремя солями — С Х , В Х  и B Y ,  будут одновременно 
кр и стал л и зо ваться  эти три соли в таком  ж е соотнош ении, в каком  
они н аходятся  в растворе. Поэтому состав раствора не будет больш е 
и зм ен яться  до конца кри сталли зац и и , т. е. до полного удален ия воды 
из системы. Состав ж е осадка будет изм еняться от s до т  — в конце 
кри сталли зац и и  точка состава осадка совпадет с точкой солевой 
массы системы т .

Р ассм отрим  теперь случай изотермического испарения воды из 
системы, в которой одна из тройны х точек Р г и н конгруэнтная 
(рис. 51). В этом случае, как  и в предыдущ ем, точка т  солевой 
массы системы в продолж ение всего процесса испарения будет не
подвиж ной. П ока вода испаряется из ненасыщ енного раствора, 
точка его солевой массы совпадает с точкой солевой массы системы т\ 
в период кри сталли зац и и  соли С Х  она будет передвигаться по п р я 
мой т т х, затем , в период совместной кри сталли зац и и  двух солей



Рис. 50. Пути кристаллизац ии  в квадрат
ной диаграм м е.

Рис. 51. Пути кристаллизации  в кв ад р ат
ной диаграм м е при инконгруэнт- 
ности одной из тройны х точек.

С Х  и В Х ,  — по линии т 1Р 1. К огда состав солевой массы раствора 
окаж ется в точке Р и  состав осадка, состоящ его из двух  солей — С Х  
и В Х ,  и зобразится точкой s. Т ак  как  точка Р Х леж ит вне тр еу го л ь 
ника С Х  — В Х  — B Y ,  то она ин кон груэн тн ая . По достиж ении 
солевым составом раствора этой точки, в которой соприкасаю тся 
поля кри сталли зац и и  солей С Х , В Х  и B Y ,  начинает кр и сталли зо 
ваться третья соль — B Y  Но по мере кри сталли зац и и  в точке Р г 
солей С Х  и B Y ,  находящ аяся  в осадке ранее вы кри сталли зовавш аяся  
соль В Х  будет растворяться , ком пенсируя убыль ионов из раствора, 
поэтому состав его не изм еняется. И наче говоря, в этот период кр и 
сталлизац ии осущ ествляется реакция:

ВХ (тв.) +  CY (раств.) СХ (тв.) +  BY (тв.)

Состав солевой массы раствора, изображ аем ы й точкой Р г, долж ен 
оставаться неизменным, и поэтому состав кристаллизую щ егося 
здесь осадка долж ен совпадать с составом солевой массы раствора, 
т. е. такж е  и зображ аться  точкой Р х. Но эта точка леж и т за пределами 
треугольн и ка солей С Х  — В Х  — B Y ,  из которы х состоит осадок, 
и поэтому раствор Р г не мож ет быть составлен из этих солей. П ри 
взаимодействии ж е кри сталлов В Х  с находящ им ися в растворе 
ионами соли CY соотношение меж ду ионами в ж идкой ф азе сохра- 
няется неизменным.

И так, по мере перехода из осадка в раствор соли ВХ точка соле
вого состава раствора остается неизменно в Р и  а точка состава 
осадка движ ется по отрезку  sk. Точка k  находится на диагонали  
С Х  — B Y ,  и по достиж ении ее осадок будет состоять только из этих 
двух  солей, соль ж е В Х  полностью  раствори тся . П ри дальнейш ем 
испарении воды будет продолж аться кри сталли зац и я  солей С Х  
и B Y ,  а состав солевой массы раствора будет перемещ аться из точки 
Р х по линии Р^Еъ к эвтонической точке Е г. Состав осадка при этом 
будет перемещ аться по о трезку  kr. По достиж ении точки Я 2 раствор 
о каж ется  насыщ енным тремя солями — С Х , B Y  и С К , которые 
и будут кри сталли зоваться  до полного его вы сы хания. Н а этом 
последнем этапе состав осадка будет изм еняться по отрезку  гт  
и в точке т  совпадет с составом солевой массы затвердевш ей системы. 
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Рис, 52. Растворим ость в системе 2 NaCl - f  M gS04 ^
^  Na2 S 0 4 -г  MgCl2 при 100 сС.

А налогично пойдет процесс кр и 
сталли зац и и  и при изотермическом 
испарении воды из раствора, н ачаль
ная точка состава которого п  будет 
леж ать  по другую  сторону диагонали  
С Х  — B Y  О днако в этом случае про
цесс испарения закончится в точке Р и  
и система полностью  затвердеет р ан ь
ше, чем прекратиться растворение 
вы кри сталлизовавш ейся соли В Х .
Затвердевш ая система будет состоять из трех  солей С Х , В Х  и B Y  
внутри  треугольн и ка которы х находится точка п.

В заклю чение проследим ход кри сталли зац и и  при изотерм и
ческом испарении воды из более слож ной системы, в которой сущ е
ствую т кри сталлогидраты  и двойные соли. Н а рис. 52 изображ ена 
квад р атн ая  диаграмма водной взаимной системы Na4 , Mg2+ |j С Г , 
SO*~ при 100 °С. Н а  этой диаграмм е имеются четыре тройные точки, 
в каж дой из которых соприкасаю тся поля кри сталли зац и и  трех со 
единений. Точки Р и  Ро и Р 3 являю тся  инконгруэнтны м и точками 
перехода, и только  одна точка Е  — кон груэн тн ая  эвтони ка, в кото
рой закан чи вается  процесс изотермического испарения при полном 
вы сы хании системы и любом начальном  составе исходного раствора.

Е сли состав солевой массы исходного раствора изображ ается 
точкой т , то при вы парке этого раствора при 100 °С сначала он н а 
сы тится хлоридом натри я , в поле которого леж и т точка т. П осле 
дальнейш его  вы париван ия, сопровож даю щ егося кри сталлизац ией  
N aCl — гали та, из раствора начнет вместе с N aCl кри сталлизоваться  
т ак ж е  двойная соль 3 N a ,S 0 4-M gS 04 — вантгоффит. К огда состав 
солевой массы раствора о каж ется  в точке Р г, дальнейш ее вы п ари ва
ние воды вы зовет кри сталлизац ию  вместе с галитом  двойной соли 
N a2S 0 4-M gS 04-2 ,5 H 20  — левеита, при одновременном растворении 
ранее вы деливш егося вантгоффита. П осле его исчезновения из рас
твора будет продолж аться кр и стал л и зац и я  смеси галита  и левеита 
при движ ении точки солевой массы ж идкой фазы  по линии Р гР 3. 
В точке Р э начнется растворен ие левеита при одновременной к р и 
стал л и зац и и  NaCl и M gS 04-H 20  — ки зерита. Эти последние две соли 
будут кри сталли зоваться  и после полного растворения левеита, 
причем точка солевого состава раствора будет перемещ аться по 
л ини и  Р 3Е  к эвтонической точке Е , по достиж ении которой будет 
кр и стал л и зо ваться  смесь трех солей — N aCl, M g S 0 4-H 20  и MgCl2- 
•6 Н 20  — до полного вы сы хания системы.

П ри испарении воды из некоторы х солевых систем нередко обра
зую тся пересыщ енные растворы , и системы оказы ваю тся в мета- 
стабильном  состоянии. Вследствие этого действительны е пути к р и 
сталли зац и и  могут отличаться от теоретических, соответствующ их 
равновесном у состоянию  в любой момент времени. Н апри м ер, в рас-

2NaCl <50w2+с , Mg'Clj



смотренной выше водной системе Na+ , Mg2+ ||С Г , S O |“ к р и с та л л и за 
ция галита может идти не только  в поле насыщ ення N aCl, но про
долж аться  некоторое время и при перемещении ф игуративной точки 
солевого состава раствора в поле двойных солей, без их вы деления 
в твердую  фазу.

О БМ Е Н Н О Е РА ЗЛ О Ж Е Н И Е  СОЛЕЙ

Рассм отрим , как отображ ается на квадратной диаграмме процесо 
обменного разлож ени я солей по реакции:

ВХ +  CY ** BY +  СХ
Е сли растворить в воде эквивалентны е количества солей В Х  

и C Y , то точка солевой массы раствора т  окаж ется на пересечении 
диагоналей  диаграммы . Эта точка для сл у чая , изображ енного на 
рис. 53, находится в поле кри сталлизац ии  соли С Х . П оэтому при 
изотермическом вы паривании приготовленного раствора из него 
после насы щ ения будет кри сталли зоваться  соль С Х , а состав солевой 
массы раствора будет перем ещ аться по отрезку  та. В точке а рас
твор станет насыщ енным т а к ж е  солью  B Y  П оэтому, если процесс 
осущ ествляется с целью получения из солей В Х  и C Y  соли С Х , то  
по достиж ении раствором точки  а его следует прекратить и отделить 
вы деливш ую ся соль С Х .

Выход соли С Х  (т. е. масса С Х , получаем ая на единицу массы 
одной или обеих исходных солей) может быть увеличен , если ее 
кри сталлизац ию  вести не по пути та, а по более длинном у отрезку  
п Е . Д л я  этого необходимо, при готовляя раствор, взять исходные 
соли не в стехиометрическом соотнош ении, а в таком , чтобы состав 
р аствора отобразился точкой п, т. е. ввести в процесс избы ток соли 
C Y . Соотнош ение исходных солей определится по прави лу  ры чага 
отнош ением отрезков В Х  — п  и C Y  — п. Т ак  к ак  отнош ение отрезка  
п Е  к С Х  — п больш е, чем отрезка  т а  к С Х  — т , то при к р и стал 
л и зац и и  по п Е  масса полученны х кри сталлов  С Х  на единицу массы 
исходных солей В Х  и C Y  будет больш ей, чем при осущ ествлении 
процесса по пути та,

В предыдущ ем примере маточный раствор после вы деления п олу
ченной твердой соли остался неиспользованны м. Рассмотрим теперь 
циклический процесс с полной переработкой исходных компонентов. 
Д опустим , нуж но получать соли В Х  и C Y  из солей B Y  и С Х  обмен

ным разлож ением  последних в водном рас- 
творе при некоторой постоянной тем пера
туре, которой соответствует диаграм м а, изо
браж ен н ая  на рис. 54. С начала выбираю т 
соотнош ение солей B Y  и С Х  в реакционной 
смеси, соответствующ ее точке / ;  она н ахо
дится в поле кри сталлизац ии  соли В Х ,  
которую  в этом случае можно получить

Рис, 53, Процесс обменного разлож ения содей в квадратной  
диаграм м е.



В Х cx
Рис. 64. Ц иклический процесс обменного 

разлож ения солей в изотерм иче
ских условиях.

Рис. 55. Обменное разлож ение солей с и з
менением тем пературы  гистем ы  
от t x до 12.

с наибольш им выходом при кри сталли зац и и  по пути 1— 2. После 
отделения кри сталлов  В Х  остается маточный раствор состава 2. 
Из него требуется  выделить с максим альны м  выходом соль C Y . 
Д л я  этого к раствору следует добавить исходный компонент С Х  
в таком количестве, чтобы точка смеси оказал ась  в полож ении 3. 
Тогда можно вы делить в твердую  ф азу наибольш ую  м ассу C Y  на 
пути кри сталли зац и и  3 —4. Теперь к маточному раствору 4 можно 
добавить такое количество B Y ,  чтобы смесь и зобразилась  точкой 5, 
леж ащ ей на наиболее длинном луче кри сталли зац и и  В Х ,  что обеспе
чивает наибольш ий выход этой соли. П осле ее вы деления при дви ж е
нии ф игуративной точки системы на участке 5 — 2 система вновь 
окаж ется в точке 2, и цикл повторяется по пути 2—3 —4 — 5. В этом 
цикле кр и стал л и зац и я  солей достигается или введением исходных 
реагентов в ограниченное количество воды  или вы паркой избыточной 
воды — необходимо обеспечить определенное содерж ание воды в си 
стеме к кон цу  каж дого  этапа ци кла.

В д руги х  сл у чаях  обменное разлож ен и е  выгоднее вести при 
разны х тем п ературах  кри сталлизац ии  отдельны х солей. Н апри м ер, 
кри сталлизац ию  мож но осущ ествлять, вы п ари вая  из системы воду 
при повышенной тем пературе t2 или при  охлаж дении раствора до 
тем пературы  tx. Н а рис. 55 показаны  две изотермы tx и t2. Д л я  того, 
чтобы осущ ествить реакцию  B Y  +  С Х  -*  В Х  +  C Y , мож но вы 
кри сталли зовать некоторую  массу C Y ,  обрабаты вая эк в и м о л еку л яр 
ную смесь B Y  и С Х  ограниченным количеством  воды. П ри темпе
ратуре tx кри сталли зац и я  C Y  пойдет по пути 1—3. Затем , отделив 
C Y , можно нагреть маточный раствор до и выделить некоторое 
количество В Х \  этот процесс и зобразится  движ ением  ф игуративной 
точки на участке 3 —2. П ри этом необходимо обеспечить соответству
ющее изменение содерж ания воды в систем е, например за счет вы 
пари ван и я. М асса удаляемой (или добавляем ой) воды определяется 
по водной диаграм м е. П осле отделения твердой соли В Х  к оставш е
муся маточному раствору  2 можно добавить новую порцию эк в и 
м олекулярн ой  смеси B Y  и С Х , вновь охлади ть  систему до tx для вы 
деления C Y  и т. д.



При использовании природного м инерального сырья для получения 
удобрений и д руги х  солей обычно приходится перерабаты вать много
компонентные системы, содерж ащ ие больш е четырех компонентов. 
Д аж е в тех сл у ч ая х , когда основными являю тся два, три или четыре 
компонента, общее их число может быть больш им из-за присутствия 
примесей, влияю щ их на растворимость и други е свойства системы. 
Н ередко этим влиянием  пренебречь нельзя.

Графическое изображ ение и расчеты многокомпонентных систем 
осущ ествляю т способами, рассмотренными выше, вводя соответству
ющие ограничения. Т ак , изобарно-изотерм ическая диаграм м а вод
ной пятикомпонентной системы потребовала бы для своего изобра
ж ения четырехмерной ф игуры . В трехмерной ф игуре можно изобра
зить только солевой состав насыщ енных растворов и тверды х фаз 
этой системы или водную диаграм м у при постоянной концентрации 
одного из компонентов — изоконцент рат у. Вводя дальнейш ие о гр а 
ничения, мож но строить д ля  многокомпонентных систем плоские 
диаграммы . Н апри м ер , д ля  водной пятикомпонентной системы на 
плоской треугольн ой или прям оугольной диаграмм е можно изобра
зить состояние системы (поля кри сталлизац ии) без учета содерж ания 
воды и при постоянной концентрации еще одного из компонентов. 
Д л я  другой концентрации этого компонента потребуется построить 
другую  изоконцентрату  на этой ж е или на другой  диаграмме.

Д еление многокомпонентных систем на простые и взаимные не
достаточно д ля  их классиф икации и выбора способа их геометриче
ского изображ ени я. Т олько  системы, содерж ащ ие один катион или 
один анион, являю тся  простыми. Во всех ж е остальны х могут идти 
реакции обмена, т. е. все они взаимные. (Д а и в простых системах 
могу г идти реакц ии , приводящ ие к образованию  слож ны х ком 
плексов, двойны х и тройны х солей, кристаллогидратов; поэтому 
название «простые» системы не вполне удачно.)

Д л я  вы бора многомерной геометрической фигуры * и метода 
построения ее проекций В. П. Радищ ев предлож ил делить много
компонентные системы на классы  и виды. Е сли обозначить дробью  
Қ /А  отнош ение числа катионов к числу анионов, то системами п ер 
вого класса будут таки е , д ля  которы х в этом отнош ении наименьш им 
числом явл яется  единица (например: 1/1, 1/2, 3/1, 1-/5 и т. п .), си
стемами второго класса  — двойка (2;2, 3/2, 2/5 и т. п.), системами 
ш естого класса  — ш естерка (6/7, 8/6 и т. п.) и т. д. Таким  образом , 
в пределах каж дого  класса могут сущ ествовать си стем ы 'с  любым 
числом компонентов. Т олько  системы первого класса являю тся  про
стыми.

В нутри каж дого  класса различны м и соотнош ениями К /А  опре
деляю тся виды систем. Д л я  строения каж дого  вида характерн о  отно

* Для «построения» такой фигуры требуется многомерное «фазовое простран
ство системы», которое является математической абстракцией; его не следует сме
шивать с реальным трехмерным пространством.



ш ение числа взаимных пар солей к общему числу простых солей 
в системе В N  =  R ,  называемое полнот ой взаимодейст вия. С ро
стом компонентности для всех систем значение R  увеличивается 
(кроме просты х, т. е. систем первого класса , для  которы х R  =  0), 
но в пределах класса системы остаю тся сходными по своему строению . 
Поэтому для систем одного класса может быть выбран единый способ 
изображ ени я фазовы х диаграмм с использованием  геометрических 
ф игур аналогичной структуры  — по мере увеличения компонент
ности мерность ф игуры  будет увеличиваться (наприм ер, треуголь
ник -»• тетраэдр -*  пентатоп ...) .
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О Д Н О К О М П О Н Е Н Т Н Ы Е  

М И Н Е Р А Л Ь Н Ы Е  У Д О Б Р Е Н И Я

Глава 3
ФОСФОРНЫЕ УДОБРЕНИЯ

СВОЙСТВА ФОСФОРА И ЕГО СОЕДИНЕНИЯ

Фосфор сущ ествует в нескольких аллотропических модификациях, 
различаю щ ихся м олекулярной структурой, химическими и физиче
скими свойствами, в том числе цветом. Основные модификации фос
фора: белый, красный и черный. Н аибольш ее значение имеет 
a -форма белого фосфора, получаемая |ф и  конденсации паров. Это бес
цветное воскообразное вещество, кристаллизую щ ееся в кубической 
сингонии; его плотность при 20 °С 1,828 г/см3, температуры  п лавле
ния и кипения при атмосферном давлении соответственно 44,1 и 
280,5 °С. Н и ж е — 76,9 °С a -форма превращ ается в ни зкотем ператур
ную P-форму белого фосфора, имеющую гексагональную  реш етку; 
с повышением давления температура перехода возрастает.

Белый фосфор сильно ядовит, обладает специфическим запахоэд, 
светится в темноте. В воде практически нерастворим (при 25 °С 
в водном растворе всего 3 ,3 - 10~4 %), растворяется в сероуглероде, 
в ж идких аммиаке, диоксиде серы, в бензоле и др. Н а воздухе он 
легко  окисляется и может самовоспламеняться; во избеж ание этого 
его хранят под водой. В присутствии незначительны х количеств при
месей — красного фосфора, соединений ж елеза и др. — белый фос
фор приобретает ж елто-бурую  окраску , поэтому технический про
дукт  назы ваю т желтым фосфором.

Красный фосфор образуется при нагревании ж идкого фосфора 
без доступа воздуха при 250— 300 °С. Он сущ ествует в н есколь
ких модификациях, отличаю щ ихся друг от друга  и от белого фос
фора м олекулярной структурой , цветом (от темно-красного до ко
ричневого и фиолетового), плотностью  (2,16—2,31 г/см3). К расны й 
фосфор не ядовит, на воздухе не загорается , не растворяется в серо
углероде и других ж идкостях , в которых растворяется белый фос
фор, при нагревании возгоняется. Его пары идентичны парам  белого 
фосфора.

П ри вы соких тем пературах и очень высоких давлен иях  (200 °С, 
1200— 1700 М Па) белый фосфор превращ ается в кристаллический 
черный фосфор. Последний является  стабильной модификацией и 
при обычных условиях (25 °С, 0,1 М Па); модификации белого и к р ас
ного фосфора метастабильные, но из-за чрезвычайно малой скорости 
фазовы х переходов они существуют практически неограниченное 
время.



В жидком и парообразном  со 
стоянии до 800 °С молекулы бе
лого фосфора четырехатомны (Р 4), 
выше этой температуры  происхо
дит распад  на двухатомны е (Р 2), 
а выше 2000 °С — на атомы. При 
норм альны х условиях наиболее 
стабильны  полимерные молекулы, 
образованны е из связанны х ме
жду собой тетраэдров Р 4.

П лотность ж идкого фосфора 
при 100 и 280 °С равна соответст
венно 1,7 и 1,5 г/смэ, а давление 
пара 0,475 и 101,3 кП а. И спаре
ние фосфора сопровож дается поли
м еризацией его молекул в газовой 
фазе и образованием  твердого крас
ного фосфора, давление пара над 
которым меньш е, чем над жидким. П ри длительном нагревании масса 
ж идкого фосфора постепенно уменьш ается, а масса твердого увели 
чивается. Этим пользую тся в технике для производства красного 
фосфора, не прибегая к большим давлениям .

П ри сж игании фосфора образуется пентаоксид фосфора (фос-, 
форный ангидрид) Р 20 6. П ары  его полимеризованы , молекулы  имеют 
формулу Р 4О10. Р еакц и я  окисления фосфора м ногоступенчатая, поэ
тому в образую щ емся пентаоксиде фосфора Р 4О 10 в небольш их 
количествах могут присутствовать тетраоксид Р 4Ов или ( Р 0 2)п, три- 
оксид Р 40 в(Р20 3), а такж е  субоксиды Р 40 4(Р 0 ) , Р 40 2(Р 20 ) ,  Р 40 .  
В обычных условиях  пентаоксид фосфора — белое кри сталличе
ское вещество; он чрезвычайно гигроскопичен и поэтому является  
одним из наиболее интенсивных осуш ителей газов. П ри нагревании 
возгоняется (при 360 °С давление пара равно 0,1 М Па). И звестна 
стеклообразная модификация с меньшим давлением  п ара, возгоняю 
щ аяся при более высоких тем пературах .

Н изш им оксидам фосфора отвечаю т следую щие кислоты: фос- 
форноватистая (фосфиновая) Н 3Р 0 2, фосфористая (фосфоно• 
вая) Н 3Р 0 3, фосфорноватая Н 4Р.2О в. П ри гидратации пентаоксида 
фосфора образую тся ортофосфорная кислота Н 3Р 0 4(72,4 % Р 20 5) 
и конденсированны е фосфорные кислоты . Н аибольш ее значение 
в технике имеет ортофосфорная кислота, которую  обычно назы ваю т 
фосфорной. Это бесцветные гигроскопические кристаллы , плавятся 
при 42,35 °С, превращ аясь в сиропообразную  ж идкость, которая 
легко  переохлаж дается с образованием  стекла. Ф осфорную кислоту 
производят в виде водных растворов разны х концентраций. Н а 
рис. 56 изображ ена политермическая диаграм м а состояния системы

Жидкост ы Н3Р 04
25, з°

Жидкость + Н зР 0 4- ^ Н 20 1

6 2 ,5 %  Н3РО * 
H 3P 04 -^ H 20 *ле д

20 40 60 ВО 31,6 10Q 
Содержание Н 3Р 0 4,%

------- 1---------- 1---------- 1____I
20 40 60 72,4 
Содержание Рг0 5, %



Н 3Р 0 4— Н 20 .  О ртофосфорная кислота в водных растворах диссоции
рует:

Н 3 Р 0 4 ** Н+ +  H2PO j =ғ* 2Н+ +  HPOJ- ЗН+ +  РО']-

В разбавленны х растворах Н 3Р 0 4 — слабая кислота, константы 
ее диссоциации при 25 °С- К х =  7 -10"3, Қ 2 =  8 - 10~8, К 3 =  4 ,8Х  
X 10“13. О днако концентрированны е растворы  вследствие образо
вания димера, диссоциирующ его по схеме

Н6 Р 20 8 Н+ +  Н ,Р 20 -8

обладают весьма большой кислотностью . Н апример, при 25 °С 
растворы с концентрацией 30 и 55 % Р 20 5 имеют pH  —0,25 и — 1,1.

Д авлен ие пара над фосфорной кислотой (в кП а):

Концентрация Р 20 6, % (масс.) 0 21,8 36,2 45,7 52,1 59,0 71,7 
Давление пара

при 25 °С 3,17 2,86 2,22 1,53 0,91 0,53 0,003
при 100 °С 101,3 93,8 75,6 52,1 39,5 23,9 0,34

В паре над растворами фосфорной кислоты находится только 
Н 20 ,  заметное количество Р 4О 10 появляется лиш ь выше 200 °С. 
Тем пература кипения 100 %-ной ортофосфорной кислоты под давле
нием 0,1 М Па 255 °С. В системе Р 20 5— Н 20  сущ ествует азеотроп, 
содержащ ий около 92 % Р 20 5 и кипящ ий при 864 °С.

Конденсированные полимерные фосфорные кислоты  представляю т 
собой полианионные агрегаты , образую щ иеся в результате возн и к
новения между тетраэдрами Р 0 4 связей Р — О— Р Эти кислоты под
разделяю тся на полифосфорные с общей формулой Н п+2Р,г0 3п+1, 
имеющие линейное строение, и на циклические метафосфорные 
с общей формулой (Н Р 0 3)п. К  полифосфорным кислотам относятся 
пирофосфорная (дифосфорная) Н 4Р 20 7, т риполифосфорная  Н 5Р 3О10, 
тетраполифосфорная  Н вР 40 13 и другие, содерж ащ ие до 12 атомов 
фосфора в цепи. К  метафосфорным кислотам относятся т римет а- 
фосфорная Н 3Р 30 9, тетраметафосфорная Н 4Р 40 12 и др. В метафос
форных кислотах отнош ение Н 20  : Р 20 6 =  1. они содерж ат 88,7%  
Р 20 5. П ри термической дегидратации ортофосфорной кислоты  или 
при ее взаимодействии с Р 20 5 образуется смесь конденсированных 
кислот, назы ваем ая обычно полифосфорной кислотой. Она содерж ит 
орто-, пиро-, Триполи-, тетраполи-, тетраметафосфорные и другие 
кислоты. Соотношение между их количествами зависит от общей 
концентрации Р 20 5, а из-за наличия метафосфорных кислот — и от 
времени (метода получения), так  как гидратация метафосфорных 
кислот происходит медленно.

П олифосфорная кислота в технике известна и под другими н аз
ваниям и. К ислоту с концентрацией 72,4— 76 % Р 20 5 называю т 
суперфосфорной. П ри 76 % Р 20 5 она содерж ит 49 % Р 20 5 в виде 
ортофосфорной, 42 % — в виде пирофосфорной, 8 % — в виде три- 
полифосфорной и 1 % — в виде тетраполифосфорной кислот. П лот
ность 76 %-ной кислоты 1,92 г/см3, тем пература зам ерзания около 
0 °С. К ислоту , содержащ ую  79— 89 % Р 20 6, иногда называю т 
110



астрофосфорной, а 83—98 % Р 20 5 — ульт рафосфорной  (в ней до 
80 % Р 20 6 находится в полимерных формах).

К онденсированны е фосфорные кислоты гигроскопичны, имеют 
различную  консистенцию — от вязки х  сиропообразны х жидкостей 
до стекол, разбиваю щ ихся при ударе или растрескиваю щ ихся при 
контакте с водой. Т ак, вязкость кислот g концентрацией 76,4 и 
79,8 % Р 20 5 при 20 °С равна соответственно^ 0,97 и 14, а при 80 °С — 
0,06 и 0,27 П а-с . Поэтому для перекачки насосам^ по трубам поли- 
фосфорную кислоту нагреваю т до 80—90 °С. К онденсированны е кис
лоты менее активно действуют на металлы и сплавы , чем растворы  
ортофосфорной кислоты, которую хранят в футерованных диабазо
вой плиткой или гуммированных ем костях; для хранения и тран сп ор
тировки полифосфорной кислоты можно использовать резервуары  
и цистерны из нерж авею щ их сталей.

Т рехосновная ортофосфорная кислота образует три ряда солеш  
монометаллфосфаты  (с анионом H 2P O i), диметаллфосфаты (с анио
ном H P 0 2i) и триметаллфосфаты  (с анионом P 0 3i). Н аибольш ей 
растворимостью  в воде обладаю т одно-, а наименьшей — трехзаме- 
щ енные соли. Фосфаты щ елочных металлов и аммония хорошо рас
творимы; двух-, а особенно трехзамещ енные фосфаты щ елочноземель
ных металлов малорастворимы. Н априм ер, кальций образует с фос
форной кислотой: монокальцийфосфаты (дигидроортофосфаты) — 
одноводный С а(Н 2Р 0 4)2-Н 20  и безводный С а(Н 2Р 0 4)2; дикальций- 
фосфаты (гидроортофосфаты) — двухводный С а Н Р 0 4-2Н 20  и без
водный С а Н Р 0 4; т рикальцийфосфаты  — одноводный Са3(Р 0 4)2-Н 20  
и безводный Са3( Р 0 4)2. В системе MgO— Р 20 5— Н 20  кристаллизую тся 
мономагнийфосфаты  M g(H2P 0 4)2, M g(H 2P 0 4)2-2 H 20 ,  M g(H2P 0 4)2- 
•4Н 20 ,  а такж е кристаллогидраты  ди- и тримагнийфосфата.

П ри нейтрализации полифосфорных кислот образую тся соответ
ствующ ие полимерные или конденсированные фосфаты. К  ним от
носятся метафосфаты  с кольцеобразны м строением, цепеобразные 
полифосфаты  и более слож ны е их комбинации, имеющие ячеистую 
структуру  (изофосфаты и ультрафосфаты). В линейных полифос
фатах и в метафосфатных кольц ах-содерж атся двусвязанны е тетр а
эдры с общими вершинными атомами кислорода. Ультрафосфатами 
назы ваю т структуры , в которых имеются группы  Р 0 4 с тремя общими 
верш инами. У льтрафосфаты очень легко  гидролизую тся водой. К о н 
денсированны е фосфаты называю т так ж е  дегидратированными, так  
как  они могут быть получены при термической обработке кислых 
ортофосфатов, например;

гсМеН2Р 0 4 =  (М е Р 0 3)„ .Н 20  +  (п —  1) Н20

Состав метафосфатов может- быть вы раж ен общей формулой 
МепР „ 0 3п, а полифосфатов — Me„+2P„O an+j или М епН 2Р п0 3п+1. 
Ф ормулы  фосфатов иногда вы раж аю т оксидами. Н апример, 
2Н эР 0 4 =  З Н 20 - Р 20 6; С а(Н *Р 04)2 =  С а 0 -2 Н 20 - Р 20 5; 2 С а Н Р 0 4 =  
=  2 С аО -H 20 - Р 20 5; 2C aN aP30 9 =  2С аО -N a20 - ЗР 20 6 и т . п .  Д л я  
ортофосфатов отнош ение суммы оксидов металлов и воды к Р 20 6 
R  =  3. Д л я  конденсированных фосфатов R  =£ 3.



Технический желтый фосфор согласно Государственному стандарту 
СССР долж ен содерж ать 99,9 % основного вещ ества, растворяю щ е
гося в сероуглероде, и 0,1 % нерастворимого остатка (а при раство
рении в бензоле соответственно 99,5 и 0,5 %). Е го использую т преи
мущественно для получения фосфорной кислоты . О коло 15 % 
производимого желтого фосфора перерабатываю т в сульфиды и хло
риды, необходимые для органического синтеза; в нитриды, фосфиды, 
гидриды и в красны й фосфор. Последний потребляется спичечной про
мышленностью — он является  компонентом смеси, наносимой на 
боковые поверхности спичечных коробок.

Фосфорную кислоту, основное количество которой производят 
путем кислотной переработки природных фосфатов, расходую т на 
изготовление фосфорнокислых солей (или смесей солей), являю щ ихся 
удобрениями —  фосфатов кальция, аммония, калия, а такж е 
продуктов, потребляемых пищевой, керамической, стекольной, 
текстильной и другими отраслям и промышленности. Фосфатные соли 
натрия — ди- и тринатрийфосфаты, мета- и полифосфаты — приме
няю т для изготовления моющих средств, для умягчения б о д ы , для 
борьбы с накипеобразованием , в пищевой промыш ленности. Фос
фаты цинка, смесь фосфатов м арганца и же'леза (мажеф) использую т 
для защ иты  стальны х изделий от коррозии (фосфатирование).

Свыше 90 % добываемых фосфорных руд перерабаты ваю т в мине
ральны е удобрения. Основные однокомпонентные фосфорные удоб
рения — простой и двойной суперфосфаты; их главной составной 
частью является  одноводный монокальцийфосфат. Н апример, в про
стом суперфосфате доля связанного в монокальцийфосфат фосфора 
достигает 60— 75 % (от общего количества фосфора), в двойном супер
ф осф ате— 75— 85 %. К ачество суперфосфата оценивается по содер
жанию  в нем фосфатных соединений (з пересчете на Р 20 5), которые 
могут переходить в почвенные растворы, т. е. по сумме водо- и 
цитратнорастворимого Р 20 5.

Государственным стандартом СССР предусмотрен выпуск простого супер
фосфата нескольких сортов. Из апатитового концентрата изготовляют гранулиро
ванный простой суперфосфат высшего и первого сортов, содержащий соответственно 
не менее 20 и 20 ±  1 % , усвояемого Р 20 6, не более 2,3 и 2,5 % свободного Р 20 5, 
не более 3,5 и 4 % влаги. Выпускают также суперфосфаты, содержащие водораст
воримые соединения бора, молибдена, марганца и др. (см. гл. 6 ). Гранулометриче
ский еостав простого суперфосфата: фракция 1 —4 мм — не менее 80 % , менее 1 мм — 
не более 5 % (для высшего сорта — не более 4 %); не допускается наличие гранул 
диаметром свыше 6  мм. Статическая прочность гранул на раздавливание — не ме
нее 1,2 МПа (12 кгс/см2); для продукта высшего сорта — не менее 1,8 МПа, Про
дукт должен быть рассыпчатым и не слеживаться при транспортировке и хранении.

Допускается выпуск порошкообразного суперфосфата (Р 2 0 5 уев — 20 ±  1%, 
р 2 0 б своб — не более 7 % при отгрузке и н^ более 5 % через 5 сут). В суперфос
фате, изготовленном из фосфитов Каратау, после нейтрализации избыточной ки
слотности продукта аммиаком должно содержаться 15 ±  1  % Р 20 5 уСв, не более 
0,5 % Р2 0 6 своб и 3 % гигроскопической влаги. Аммонизированный суперфосфат 
негигроскопйчен и содержит наряду с фосфором еще один питательный элемент —- 
авот ( 1 ,6 - 2 ,5  %).



М арка А М арка, Б, М арка Б.
1 -Й сорт 2 -й сорт

49— 1 46±1 43— 1
2,5 4,5 5
3 4 4

4 4 5
85 85 80

Не допускается

1 , 8 1 , 8 1,5

Значительно более концентрированны м фосфорным удобрением 
является двойной суперфосфат, содерж ащ ий 42— 50 % Р 20 6 уСВ и вы
пускаемый в СССР только в гранулированном  виде.

В зависимости от вида сырья и способа производства продукт должен соответ
ствовать следующим требованиям (ГОСТ 16306—80):

Массовая доля, %:
Р гО е уев
P 2O 5 CD0 6 , не более 
воды, не более 

Массовая доля гранул, %, раз
мером:

менее 1 мм, не более 
1 —4 мм, не менее 
более 6  мм 

Статическая прочность гранул,
МПа, не менее

Суперфосфаты отгружают потребителям в железнодорожных вагонах насы
пью или в упакованном виде — в пятислойных бумажных битумированных (марка 
БМ), влагопрочных (ВМ) или ламинированных полиэтиленом (ПМ), а также в поли
этиленовых мешках массой 35 ±  1 и 50 ±  1 кг.

В качестве удобрений, наряду с водорастворимыми, применяю т 
и водонерастворимые фосфаты — фосфоритную м уку  (размолоты е 
природные руды), фосфатные металлургические ш лаки, плавленые 
магнезиальные фосфаты, термофосфаты  и обесфторенные фосфаты.

В меньш их масш табах, чем удобрения, вы пускаю т кормовые 
фосфаты кальция  — монокальцийфосфат, дикальцийф осфат (преци
пит ат ), трикальцийф осфат, используемые в качестве минеральной 
добавки в корма сельскохозяйственны х ж ивотны х. У казанны е про
дукты  не долж ны  содерж ать больш их количеств вредных примесей — 
соединений фгора, м ы ш ьяка, свинца.

Ниже приведены некоторые технические требования к кормовым фосфатам 
(ГОСТ 23999—80):

М онокальцийф ос- Д и к а л ь -  Т ри кальц ий ф осф ат 
фат цийфос- высш ий сорт 1 -й сорт

I -й  сорт 2 -й сорт ф ат

Массовая доля, %:
Р.20 6, раствори
мого в 0,4 % НС1,
не менее 55 50 46 41 28
воды, не более 4 4 4 4 4
фтора, не более 0,2 0,2 0,03 0,2 '0 ,2
мышьяка, не бо
лее 0,006 0,006 0,006 0 , 0 0 0 2  0 , 0 0 0 2  
свинца, не более 0 , 0 0 2  0 , 0 0 2  0 , 0 0 2  0 , 0 0 2  0 , 0 0 2

ФОСФАТНОЕ СЫРЬЕ И МЕТОДЫ ЕГО ПЕРЕРАБОТКИ

Исходным сырьем для производства соединений фосфора являю тся 
природные фосфатные руды — апат ит ы  (магматического происхож 
дения) и фосфориты  (осадочного происхож дения). М ировые запасы



фосфатных руд  представлены преимущ ественно фосфоритами, коли
чество апатита не превыш ает 6 % достоверных запасов, а его доля 
добычи составляет около 15 %, Известно 187 природных фосфор
содерж ащ их минералов, но только минералы апатитовой группы , 
образую щ ие достаточно мощные месторож дения, входят в состав аг
рономических руд, т. е. руд, используемых для получения удобрений. 
Основными минералами я'вляю тся: фторапатит C a10(PO4)eF 2, гидро- 
ксидапатит С а10(РО 4)6(О Н )2, хлорапатит Са10(РО 4)9С12, карбонат- 
апатит Са10Р 5СО23(ОН)3,ф ранколит (ш таффелит)Са10Р 512С(|)8О2з>2Ғ 118О Н , 
курскит C a10P 48Cli2O 22j8F 2(O H )1)2, а такж е  ф торкарбонатапатит 
C a10P 6CO23(F, О Н )3. Обычно часть кальц ия в фосфатных м инералах 
замещ ена другими элементами — Sr, Ba, Mg, La, Mn, Fe и пр.

Апатиты в небольш их количествах входят в состав многих из
верженных горных пород, но промышленно ценные, концентриро
ванные месторож дения встречаются редко. В настоящ ее время экс
плуатирую тся месторож дения комплексных апатитсодерж ащ их руд  — 
апатито-нефелиновых, апатито-магнетитовых.

К рупнейш ее в мире месторож дение апатита в виде апатито
нефелиновых руд находится в СССР, в Хибинской тундре на К о л ь 
ском полуострове. Рудны е тела имеют линзообразную  или пласто
образную  форму, их мощность (толщ ина слоя) достигает 200 м. 
Р ядовая  апатито-нефелиновая руда содержит (в %): фторапатита 
40—42, нефелина (N a,K )20 - A l20 3-2 S i0 2- n S i0 2 38—40, эгирина 
N aFeSiO e 8— 10, сфена C a T iS i0 5 3— 4, титаномагнетита ҒеТЮ 3- 
■яҒе30 4 2— 3, полевого ш пата (К , N a)A lS i30,, 2— 5, прочих м инера
лов 1—2. Химический состав руды (в %): Р 20 6 16,5— 18,5; А12О э 12— 
14; S i0 2 23—23,5; СаО 25— 26; (Ғе2Оя +  ҒеО) 5— 5,5; TiO* 1,5— 1,8 ; 
(Na, K )20  8 ,5; SrO 1,2; F  1,1 — 1,2. Разм ер зерен апатита в руде — 
от 0,1 до 12 мм (игольчатых — до 20 мм и более). Ф изико-химические 
и флотационные свойства компонентов руды существенно р азл и ч а
ются, и это позволяет при флотационном обогащении получать вы
сококачественный концентрат с высокой степенью извлечения целе
вого продукта (92— 93 %). Чистый кальцийф торапатит содерж ит 
42,22 % Р 20 5, 55,59 % СаО, 3,77 % Ғ. Вследствие частичного изо
морфного замещ ения природный минерал содерж ит в среднем 40,7 % 
Р 20 5 и 2 ,8 - 3 ,4  % Ғ.

Согласно ГОСТу апатитовый концентрат должен содержать не менее 39,4 % 
Рг05, 1 ±  0,5 % влаги, не более 3 % оксидов трехвалентных металлов (Al, Fe, 
La); остаток на сите № 016К (1480 отверстий на 1 см2) не должен превышать 11,5 %.

Н ефелиновые «хвосты», образую щ иеся при флотационном и звле
чении апатита из руды, могут быть переработаны с получением не
фелинового и сфенового концентратов, содерж ащ их соответственно 
29—30 % А120 3 и до 30 % T i0 2. П ока используется лиш ь часть не
фелинового концентрата в производстве алюминия (и попутно д р у 
гих продуктов), стекла, керам ики, коагулян та для очистки воды. 
Сфеновые концентраты  могут найти применение в производстве д и ок
сида титана.



И з други х месторождений апатитовых руд  наиболее перспектив
ным является  О ш урковское (в Сибири).

Фосфориты образовались в результате выделения фосфатов к ал ь 
ция из морской воды; они содерж ат помимо фосфатных минералов 
зерна кварц а S i0 2, кальцита С аС 03, доломита C aC 03-M gC 03, глау 
конита [водный силикат типа (R20  +  R 0 ) - R 20 3-4 S i0 2-2H 20 ,  
где R 20 —К 20 ,  N a.,0; R O —MgO, СаО, FeO; R 20 3— Ғе20 3, A120 3], 
лимонита Ғе20 3-2Fe(O H )3, алю мосиликатов, частицы глины и пр. 
Фосфат кальц ия входит в фосфориты обычно в форме очень мелких 
зерен фторапатита или ф торкарбонатапатита, поэтому обогащ ение 
фосфоритов затруднено.

Фосфориты залегаю т в земной коре в виде сплош ных пластов 
(пластовые месторождения) и в виде отдельных кам ней-ж елваков 
(ж елваковы е месторождения) серого, коричневого и черного цветов, 
встречаю щ ихся россыпью или сцементированных глиной, известня
ком и т. п. Встречаются такж е залеж и ракуш ечны х фосфоритов, 
называемых оболовыми (оболюс — морское животное, раковина 'ко
торого содерж ит 35— 36 % Р 20 5). П ластовы е фосфориты содерж ат 
18— 36 % Р 2О ь и 2— 3 % R 20 3, ж елваковы е фосфориты отличаю тся 
худшим качеством — 12—29 % Р 20 5 и 5— 15 % R 20 3. Н аличие в жел- 
ваковой руде пустой породы еще более сниж ает содерж ание Р 20 6. 
Д л я  повышения качества руд производят их обогащ ение.

Н а территории СССР находятся более 200 месторождений фосфо
ритов. Н аибольш ее значение имеют: самое крупное в мире К ара- 
таусское (бассейн К ар атау  в Ю жном К азах стан е  вклю чает 45 место
рождений, но основные запасы  сосредоточены на пяти из них — 
Ч у л актау , Д ж ан атас , А ксай, К окдж он и К оксу ), Ч илисайское и 
Актю бинское (К азахстан ), месторож дения ракуш ечны х фосфори
тов П рибалтийского бассейна (К ингисеппское, М аарду, Тоолсе 
и др.) и месторождения ж елваковы ’х фосфоритов Русской платформы 
(Е горьевское, В ятско-К ам ское и др.). Х имический состав (основные 
компоненты) некоторых фосфатных руд  и их концентратов приведен 
в табл. 6 .

О своение Х ибинского месторож дения сы грало больш ую роль 
в развитии промыш ленности м инеральны х удобрений СССР. И в на
стоящ ее время именно на основе апатитового концентрата, превосхо
дящ его по качеству лучш ие природные фосфаты мира, в нашей 
стране производят большую часть фосфорсодержащ их удобрений. 
Д л я  получения удобрений в СССР использую т такж е  каратаусские 
и кингисеппские фосфориты, ковдорский апатитовый концентрат; 
из некоторых других фосфатов изготовляю т фосфоритную муку, 
которую  применяю т главным образом непосредственно в качестве 
медленнодействую щего удобрения и лиш ь частично для химической 
переработки.

Задача химической переработки природных фосфатов на удобре
ния заклю чается в получении таких фосфатных соединений, из ко
торых фосфор легко  усваивается растениям и. П ри этом важ но, 
чтобы продукты содерж али возможно больш ие Р 20 5 и минимальное 
количество балластны х и в особенности вредных компонентов. Кроме



Ф осфат РА СаО MgO R .O , с о 2 F

Н ераство 
римый в 
соляной  
кислоте 
остаток

Хибинский апатитовый концентрат 3 9 ,4 52 0 ,1 — 0 ,2 1— 2 __ 2 ,8 — 3,1 0 ,2 — 1,5

Ковдорская апатит-магнетитовая 7 16 14 31 __ 0 ,9
руда
Ковдорский апатитовый флотокон- 3 6 — 39 4 9 — 53 2— 5 0 ,6 — 1,9 1 .3 — 3 ,6 0 ,8 — 1,2 0 , 4 - 2 , 7
центрат

Ошурковский апатит
руда 3 ,5 — 5 ,5 12— 15 5— 7 14— 18 0 ,2 — 0 ,6 0 ,3 — 0 ,6
флотоконцентрат 3 7 ,6 5 0 ,2 0 ,5 1 ,8 2 .9 2 .8

Каратауский фосфорит
руда 16— 28 2 7 — 44 0 , 4 - 4 , 2 2 ,1 — 3 ,5 2 — 9 1,5— 2 ,3
флотоконцентрат (Чулактау) 2 7 ,5 41 2,1 2 ,2 3 .8 2 ,9 13

Чилисайский фосфорит, флотокон 2 3 — 24 39 0 ,7 3 ,6 5 ,3 19
центрат
Вятский фосфорит

мытый 2 3 — 25 3 6 — 39 7 — 9 4 ,4 — 5 2 ,5 — 3 15 ,6
флотоконцентрат 2 8 — 2 8 ,2 4 4 — 45 3 ,7 — 4 ,5 5 ,7 — 6 ,8 2 ,2 — 3 ,2 4 ,3 — 6 ,4

Егорьевский фосфорит
10— 12мытый 2 1 — 23 3 3 — 35 4 ,1 — 5 ,3 2 — 2 ,6 17— 18

флотоконцентрат 2 8 ,5 4 3 ,2 5 ,5 5 2 ,9 5

Кингисеппский фосфорит
руда 6 — 6 ,5 8 ,9 0 ,3 — 2 1— 2 ,5 1— 2 ,5 0 ,5 — 0 ,6 7 5 — 8 0
флотоконцентрат 2 7 — 28 3 6 — 44 1 ,8 — 3 ,5 1 ,2 — 1,3  V 6— 7 1 ,7 — 2 ,5 8 — 12

Марокканский фосфорит 3 3 — 35 5 1 — 53 0 ,2 — 0 ,8 0 ,5 — 0 ,7 2 ,5 — 3,1 2 ,1 — 4 ,2 3 — 4

Алжирский фосфорит 2 6 — 31 4 8 — 50 0 ,4 — 0 ,6 0 ,5 — 1,5 4 — 5 2 ,3 — 2 ,8 1 ,5 — 5

Флоридский фосфорит (США) 3 0 — 3 6 4 5 — 5 0 0,1  —  1 1 ,4 — 3 ,7 1 ,5 — 4 ,4 3 ,3 — 4 7 — 10



того, удобрения долж ны  обладать хорошими физическими свойст
вами (негигроскопичные и неслеживаю щ иеся порош ки или гр а 
нулы), обеспечивающими легкость их хранения и использования.

Х имическая переработка природных фосфатов осущ ествляется 
тремя основными путями. Н аиболее распространенны м приемом 
является разлож ени е фосфатов кислотами — серной, фосфорной, 
азотной и др.

Д л я  кислотного разлож ения пригодны природные фосфаты, не 
содерж ащ ие значительны х количеств карбоната кальц и я , карбоната 
и силикатов м агния, соединений ж елеза и алю миния. Все эти примеси 
затрудняю т переработку фосфатов и ухудш аю т качество удобрений. 
Особенно вредны примеси ж елезосодерж ащ их минералов, легко  р а з 
лагаемы х кислотами, например, таки х , как  глауконит, лимонит.

Д ругим  приемом является восстановление фосфатов углеродом 
в присутствии диоксида кремния с извлечением элементарного фос
фора и его последующей переработкой в фосфорную кислоту и ее 
соли. Этот способ позволяет перерабаты вать менее качественное 
сырье, однако чрезмерное повышение содерж ания в последнем соеди
нений ж елеза и алю миния, щ елочных металлов, диоксида кремния 
сказы вается отрицательно на технико-экономических п о казател ях  
процесса.

Третий путь — термическая обработка фосфатов, например щ е
лочное разлож ение при сплавлении и спекании с солями щ елочны х 
и щ елочноземельных металлов, гидротермическая переработка в п ри 
сутствии водяного пара.

П риродны е фосфаты наряду с фосфором содерж ат и други е цен
ные компоненты, например фтор. Ф лоридский, алж ирский , м арок
канский фосфориты содерж ат до 0,018 % U 30 8, хибинский апатито
вый концентрат — около 1 % L a20 3 и 2 ,7  % SrO. При кислотной 
переработке фосфатов указанны е примеси могут быть частично 
утилизированы . П ри термической переработке фосфатов или при 
получении из них элементарного фосфора эти компоненты пока не 
и звлекаю тся, а остаю тся в основных или побочных продуктах про
изводства.

ФОСФОРИТНАЯ МУКА

П олучение фосфоритной муки измельчением природных фосфатов — 
самый простой способ их переработки. Ф осфоритная м ука является  
дешевым, но малоэффективным удобрением, так  как  содерж ит фосфор 
в форме, трудно извлекаемой растениям и. Все ж е на кислы х почвах 
тонкоизм ельченны е фосфориты некоторы х месторождений успеш но 
применяю т в качестве медленнодействующего удобрения — при 
взаимодействии с почвенными растворам и Р 20 5 из фосфоритной муки 
постепенно переходит в усвояемые растениями формы. Ф осфорит
ную муку использую т такж е для получения двойного суперфосфата 
и как  нейтрализую щ ую  добавку к простому суперфосфату. П оэтому 
для ее производства пригодны только те природные фосфаты, которые 
способны р астворяться  в кислых почвенных растворах и в слабой



Риг. 57= Схема производства фосф оритной муки:
1 — бункер д л я  мы того фосфорита; 2 — пластинчаты й питатель; 3 — ленточны й конвейер; 
4 — м агнитны й ж елезоотдели тель; 5 — неподвиж ны й плоский наклонны й грохот; 6 — мо
л о тковая  дроби лка  д л я  круп ного  дроблени я руды ; 7 — ленточные весы; 8 — бун кер  для  
дробленой руды; 9 — барябан н ая  суш и лка; 10 — дутьевой  вентилятор для  воздуха; 11 —* 
батарейны й циклон; 12 — электроф ильтр; 13 — дымосос; 14 — вы хлопн ая  труба; 15 — 
ш нековый конвейер; 16 — отбойно-центробеж ная дроби лка  д л я  м елкого др о б л ен и я  руды; 
17 — элеватор ; 18 — промежуточны й бун кер  д л я  дробленого фосфорита; 19 — дисковы й 
питатель; 20 — ш ар о вая  м ельница д л я  тонкого  помола фосфорита; 21 — воздуш ны й сеп ара
тор м олотого фосфорита; 22 — циклонны й пы леотделитель; 23 — эксгаустер ; 24 — р у к ав 
ный ф ильтр; 25 — вентилятор д л я  отсоса воздуха; 26  силосны е башни д л я  фосфоритной 
м уки.

фосфорной кислоте (в основном содерж ащ ие ф торкарбонатапатит). 
Апатитовый концентрат в указан ны х целях не применяю т — фтор- 
апатит магматического происхож дения практически нерастворим 
в слабокислы х растворах.

В СССР выпускают три сорта фосфоритной муки, отличающиеся содержанием 
Р20 5 в сухом веществе: 1-й сорт — 29 ±  1 % , 2-й сорт — 23 +  1 % и 3-й сорт — 
20 ±  1 %- Содержание влаги не должно превышать 1 , 5%,  тонкость помола дол
жна обеспечивать остаток на сите с размером отверстий 0,18 мм не более 1 0 %.

П роизводство фосфоритной муки организовано на базе  ж елва- 
ковых фосфоритов Е горьевского и В ятско-К ам ского м есторож де
ний (промы вка исходной руды с последующим измельчением), П ол- 
пинского месторож дения (промы вка и флотационное обогащ ение), 
ракуш ечниковы х фосфоритов К ингисеппского месторож дения (из
мельчение и флотационное обогащ ение).

П роизводство фосфоритной муки без обогащ ения сводится к сле
дующим операциям  (рис. 57): предварительное крупное дробление 
мытой руды с помощью молотковых или щ ековых дробилок; суш ка 
фосфорита во вращ аю щ ихся прямоточных барабанах  дымовыми 
газами (550— 750 °С) до остаточной влаж ности около 2 %; последую
щее среднее' дробление (на валковы х или молотковых дробилках) 
и мелкий помол (в ш аровых или кольцевы х мельницах). Разм олоты й 
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Рис. 58. Схема производства флотированной фосфоритной муки:
1 — бункер для руды; 2 — качающийся питатель; 3 — ленточный транспортер; 4 — магнитный сепаратор; 5 — грохот; 6 — молотковая дро
билка; 7 — ленточные весы; 8 — бункер; 9 — тарельчатый питатель; 10 — шаровая мельница мокрого помола; И — бак для реагента — рас
твора соды; 12 — бак для реагента — жидкого стекла; 13 — зумпф (сборник); 14 — насос для перекачки слива из шаровых мельниц; 15 — де
литель для слива с мельниц; 16 — контактны"! чан; 17 — бак для реагента — керосина; 18 —бак для реагента — таллового масла; 19 — фло
тационная машина для основной флотацнл; 20 — двухспиральный классификатор для хвостов основной флотации; 2/ — насос для перекачки 
песков в хвостохранилище; 22 — насос для перекачки чернового концентрата с основной флотации; 23 ~■ делитель суспензии чернового концен
трата; 24 — флотационные машины для первой и второй перечистных флотаций; 25—насос для концентрата второй перечистки (анионной фло
тации); 26—двухспиральный классификатор для концентрата второй перечистки; 27 — насос для перекачки на сгущение слива классификатора 
(концентрата анионной флотации); 28 — контактный чан для Песковой флотации; 29 — бак для серной кислоты; 30 — классификатор; 31 — кон
тактный чан для песков; 32 — бак для катионного реагента; 33 — насос для перекачки суспензии на катионную флотацию и перечистку; 34 —• 
флотационная машина для катионной флотации и перечистки; 35 — насос для концентрата катионной флотации; 36 — классификатор для концен
трата катионной флотации; 37 — отстойник-сгуститель; 38 — насос для перекачки сгущенной суспензии в хвостохранилище; 39—насос для пере
качки слива из сгустителей в бак оборотной воды цикла анионной флотации; 40 — насос для перекачки сгущенного концентрата; 41 — классифи- 

—■ катор для обезвоживания концентрата катионной флотации; 42 — насос д л я  перекачки слива в бак оборотной воды цикла катионной флотацииз 
43 — насос д л я  флотацжэнного концентрата; 44 — делитель суспензии; 45 — вакуум-фильтр; 46 — барометрический конденсатор; 47 — барометри
ческий сборник воды; 48 — вакуум-насос; 49 — воздуходувка для отдувки продукта с фильтра; 50 — сушильный барабан; 51 — топка; 52 —• 
циклон для очистки дымового газа от пыли; 53 — электрофильтр, 54 — дымосос; 55 — элеватор; 56 — силосный склад для фосфоритной муки.



материал в воздушном сепараторе отделяют от крупных фракций, 
дюзвращаемых на измельчение.
~Ч?На рис. 58 показана схема производства фосфоритной муки, 
включающая флотационное обогащение руды. Процесс осуществ
ляют в три стадии. В первой — основной флотации измельченной 
руды — получают промежуточный концентрат в результате отде
ления основной массы пустой породы — хвостов. После классифи
кации и отстаивания хвосты (пески) откачивают в хвостохранилище, 
а жидкую среду — слив из сгустителей — используют в качестве 
оборотной воды на последующих стадиях процесса. Промежуточный 
концентрат основной флотации направляют на вторую стадию — 
первую и вторую перечистные флотации, осуществляемые с помощью 
анионоактивных собирателей. Обедненная фракция первой пере
чистки возвращается на основную флотацию, а обогащенная подвер
гается вторичной перечистке с получением концентрата и хвостов, 
направляемых на третью стадию — катионную флотацию и пере
чистку. Концентраты второй и третьей перечисток после сгущения 
фильтруют и высушивают.

В отдельных случаях (при получении концентратов, пригодных 
для химической переработки) применяют метод термического обога
щения фосфоритных руд. При обжиге фосфоритов во вращающихся 
трубчатых печах или печах с кипящим слоем происходит разложение 
карбонатов с выделением С02, а также выгорание органических 
веществ. После обжига руду промывают водой для извлечения из 
нее продуктов диссоциации карбонатов — оксидов кальция и маг
ния.

Разработаны методы химического обогащения фосфатных руд, ос
нованные на их обработке слабокислыми растворами, сернистым 
газом и другими реагентами. При небольшой кислотности жидкой 
фазы суспензий (pH =  2—4,5) скорость разложения карбонатов 
кальция и магния значительно больше, чем фосфатов, и можно 
подобрать условия, при которых потери фосфатных компонентов 
окажутся незначительными. Процессы химического обогащения долж
ны комбинироваться с механическими методами обогащения фосфо
рита и с его дальнейшей переработкой в удобрения — это даст воз
можность улучшить качество продукции, утилизировать извлекае
мые в цикле обогащения полезные компоненты (например, соедине
ния магния) и избежать сброса кислых отходов, у

ФОСФОР И ТЕРМИЧЕСКАЯ ФОСФОРНАЯ КИСЛОТА

'^Фосфор получают электротермическим способом — восстановлением 
его из природных фосфатов углеродом, которое осуществляют при 
высоких температурах в электрических печах. При конденсации 
паров фосфора, удаляемых из электропечей, образуется жидкий фос
фор, из которого при охлаждении до температуры окружающей среды 
может быть получен твердый продукт. Путем окисления (сжигания) 
жидкого фосфора или его паров получают пентаоксид фосфора, 
а при гидратации последнего — фосфорную кислоту. Полученная



таким способом кислота называется термической фосфорной кисло
той (ТФК). ^
у  Более экономичным, а потому и более распространенным является 
производство фосфорной кислоты экстракцией ее из фосфатов сер
ной кислотой (или другими кислотами). В этом случае продукт 
носит название экстракционной фосфорной кислоты (ЭФК). L y

1 ^Преимущество электротермической переработки фосфатов — 
возможность получать концентрированную фосфорную кислоту 
(вплоть до 100 % Р2О5) с высокой степенью чистоты при использо
вании практически любых фосфатов, в том числе и низкокачествен
ных. Для кислотной же переработки применяют высококачественные 
фосфаты, но даже в этом случае экстракционная фосфорная кислота 
получается сравнительно невысокой концентрации и сильно загряз
нена примесями. Кормовые и технические фосфаты, как и реактивы, 
которые должны быть достаточно чистыми, проще получать из тер
мической фосфорной кислоты, которая, однако, значительно дороже 
экстракционной. Около 92 % себестоимости термической фосфорной 
кислоты составляет стоимость фосфора, достаточно высокая из-за 
большого расхода электроэнергии при его получении. Для получе
ния же концентрированных фосфорсодержащих удобрений приме
няют главным образом дешевую экстракционную кислоту. \у

Согласно ГОСТу 10678—76 термическую фосфорную кислоту выпускают двух 
марок — А (для пищевых целей) и Б (техническую) с содержанием не менее 73 % 
Н3 Р 0 4 (52,9 % Р20 5). В технической кислоте 1- и 2-го сортов регламентируется со
держание примесей (в % , не более): хлоридов 0,01 и 0,02, сульфатов 0,015 и 0,02, 
нитратов 0,0005 и 0,001, железа 0,001 и 0,15, тяжелых металлов (РЬ) 0,002 и 0,005, 
мышьяка 0,006 и 0,008. Кислота, выпускаемая для пищевых целей, должна содер
жать (в %) не более: мышьяка 0,0003, свинца 0,0005, N 0 ,  0,0003.

ФИЗИКО-ХИМИЧЕСКИЕ ОСНОВЫ ЭЛЕКТРОТЕРМИЧЕСКОГО СПОСОБА 
ПОЛУЧЕНИЯ ФОСФОРА

Для производства фосфора используют трехкомпонентную шихту, 
состоящую из фосфорита, флюса (кремнезема) и восстановителя 
(кокса). Эту шихту перерабатывают в электрических руднотермиче
ских печах. Фосфорная печь является химическим реактором, в ко
тором идут процессы плавления и химического взаимодействия. 
Реакционное пространство печи по высоте условно можно разделить 
на четыре зоны: верхняя — зона нагрева шихты и твердофазных 
реакций; ниже — зона плавления минералов, растворения твердых, 
высокоплавких компонентов в расплаве и образования фосфатно
кремнистой жидкой фазы; еще ниже — углеродистая зона, где осуще
ствляется основная химическая реакция восстановления фосфата 
кальция в присутствии S i0 2; и в самом низу — зона шлака и ферро
фосфора.

В общем виде восстановление фосфата кальция до фосфора уг
леродом в присутствии кремнезема может быть представлено реак
цией:

Саэ(Р 0 4)2+  5 С +  nSiOa =  3 C a0 -nS i02 +  5 С О +  Ра

Эта эндотермическая реакция, идущая с большим поглощением теп
лоты (около 1600 кДж), осуществляется при 1400— 1600 °С. ^



Действительный механизм восстановления фосфата кальция 
весьма сложен, а сам процесс многостадийный. Согласно современ
ным представлениям этот механизм сводится к следующему Фосфат 
кальция поступает в расплав в результате плавления или растворе
ния в фосфорно-кремнистом расплаве исходных фосфатных минера
лов. В расплаве СазРгОв частично диссоциирует на ионы Са2+, РО?', 
Р5+, О2- Кроме того, возможен распад части фосфата кальция с об
разованием РО и .Р 0 2:

СаэР20 8 =  ЗСаО +  2РО +  1,502; СаэР2Оя =  ЗСаО +  2Р02 +  0 ,50а

Таким образом, в расплаве появляются подвижные фосфорсо
держащие частицы (молекулы, ионы), которые диффундируют к по
верхности углерода. Вследствие интенсивного газовыделения и 
значительных конвективных потоков в зоне реакции создаются бла
гоприятные условия взаимодействия углерода с расплавом. Взаимо
действие с углеродом возможно по реакциям!

Са3 Р2 Ое +  5С =  ЗСаО +  Р2 +  5СО 
2РО Г -!- 5С +  3S i0 2 =  Р 2 +  5СО +  3SiO |_

Са3 Р20 8 =  ЗСаО-}- 2РО -|- 1,502 
2РО +  2С =  Р2 +  2С0; 2С +  0 2 =  2С0

Первая реакция связана с диффузией к поверхности углерода 
молекул недиссоциированного фосфата кальция. Для ее развития 
необходимо удаление СаО из зоны контакт-а, так как накопление ок
сида кальция ведет к торможению реакции. Скорость восстановле
ния по второй реакции существенно зависит от скорости подвода S i0 2 
в зону контакта с углеродом. Последние три реакции описывают про
цесс, идущий через термическую диссоциацию Ca3P2Os с образова
нием низших оксидов фосфора.

Так как нет данных о количественном соотношении между раз
личными фосфорсодержащими частицами и о скоростях, их реакций 
с углеродом, то не представляется возможным- судить о преобладаю
щем значении какой-либо одной из приведенных реакций. Необхо
димо, однако, отметить определяющую роль S i0 2 или силикат-ионов 
в процессе восстановления фосфора. Она заключается в связывании 
СаО, что ускоряет диссоциацию фосфата и позволяет удалить из 
зоны реакции тугоплавкий оксид кальция (/пл =  2580 °С) в виде 
относительно легкоплавких силикатов кальция, которые легко вы
водятся из печи в виде жидкого шлака.

Итак, схема восстановления складывается из следующих процес
сов: 1) нагревание исходных материалов (шихты) и удаление из 
них влаги; 2) поступление в расплав фосфата кальция и оксида 
кремния; 3) распад Са3(Р 0 4)2 на более простые частицы и ионы; 
4) диффузия их к поверхности углерода; 5) диффузия силикатных 
частиц к поверхности углерода; 6) взаимодействие с углеродом с об
разованием Р2, СО и СаО; 7) удаление из зоны реакции СаО в виде 
силикатов кальция (<? ионами SiO|~).

Скорость взаимодействия фосфата кальция с углеродом опреде
ляется температурой, модулем кислотности М к (массовым отноше-
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нием S i0 2 : СаО) и качеством ис
ходных материалов. По модулю 
кислотности и содержанию Р20 5 
судят о составе шихты, расплава 
в печи и шлака. Как видно.из рис.
59, на котором показана диаграмма 
состояния системы СаО—S i0 2, в об
ласти значений М к от 0 до 2 
существуют ортосиликат кальция 
2 C a 0 -S i0 2 (<пл =  2127 °С), диорто
силикат кальция (полуторный сили
кат кальция) 3C a0-2S i02(/im =
=  1475 °С) и метасиликат кальция 
C a 0 -S i0 2 (tun =  1547 °С). Модуль ки
слотности метасиликата кальция, со
держащего 51,7 % S i0 2 и 48,3 %
СаО, равен 1,07. Минимальная же температура плавления в рас
сматриваемой системе соответствует М к =  0,82 и равна 1447 °С. 
Современные печные агрегаты большой мощности работают на 
шихте с модулем кислотности 0,85—0,89. При этом получается 
более чистый фосфор, а расход электроэнергии сравнительно 
меньше. При работе же с М к, превышающем указанные пределы 
(при избытке S i0 2), возрастает содержание Р20 5 в шлаке, т. е. уве
личиваются потери фосфора.

Восстановление фосфора из фосфата кальция сопровождается по
бочными процессами, обусловленными присутствием в шихте приме
сей: разложением карбонатов и сульфатов, образованием сероводо
рода из сульфидов и сульфатов и др. Наличие в сырье влаги приводит 
к образованию в верхней зоне печи фосфина РН3) т. е. к потере не
которого количества фосфора. Прямой синтез РН3 из элементов при 
высоких температурах невозможен, но в диапазоне температур 
400— 1000 °С пары воды (а также С 02) интенсивно реагируют с паро
образным фосфором с образованием Р 40 6, Н3Р 0 4 и РН3;

2Р2  +  6Н20  =  Р 4Ов +  6 Н2; Р4 0 а +  6 НгО =  4Н 3 Р 0 3;

4Н 3 РО„ =  ЗН 8 Р 0 4 +  Р Н 3

В результате восстановления содержащихся в исходном сырье 
соединений железа и идущих в печи процессов обмена образуются 
фосфиды железа FeP и Ғе2Р;

Ғе2Оэ +  ЗС =  2Ғе +  ЗСО; 2Ғе +  Р 2 =  2ҒеР; 4Ғе +  Р2  =  2Ғе2Р

Выпускаемая из печи смесь фосфидов железа, называемая фер
рофосфором, содержит 15—28 % Р. Его удаляют из печи в виде рас
плава.



Взаимодействие кремнезема с углеродом приводит к образованию 
элементарного кремния, монооксида и карбида кремния:

S102  +  2С =  Si +  2СО; SiOa +  С =  SiO +  СО;
SIOa +  ЗС =  SiC +  2СО

Реагируя с железом, они образуют ферросилиций!
__ Si +  Fe =  FeSi; 2SiO +  Fe =  FeSi +  SiO„;

SiC +  4Fe =  FeSi +  Fe3C

Около 40 % от восстановленного кремния переходит в ферро
сплав, а 60 % удаляется из печи в виде пыли, появление которой свя
зано с образованием SiO, распадающегося в верхней зоне, печи:

2SiO =  S i0 2 +  Si

Уменьшение количества свободного S i0 2 в шлаке возможно 
также вследствие взаимодействия его с CaF2, находящимся в составе 
перерабатываемых природных фосфатов:

3Si0 2 +  2CaF2 =  2CaSiOs +  SiF4

В результате этой реакции из шлака в газовую фазу удаляется
ТТЛ1/ЛТЛПЛй т/лпгм тртпл  /4>Т'ЛГ»0 livllUl iwvln ItC  I Dw Ip lUpUa

Высокие температуры в печи способствуют возгонке оксидов 
щелочных металлов. Их удаление достигает 15 % от общего коли
чества, содержащегося в сырье.

ПОЛУЧЕНИЕ ЖЕЛТОГО ФОСФОРА

Схема производства желтого фосфора включает: прием исходного 
сырья (фосфорита, кварцита, кокса), операции по его складированию 
в штабели, термическую подготовку руды, приготовление шихты, 
восстановление фосфата в электропечах, очистку отходящего из печи 
газа и конденсацию из него паров фосфора, подачу готового продукта 
на склад.

В СССР для получения фосфора используют фосфориты бассейна 
Каратау, характеризующиеся сравнительно невысоким содержа
нием Рг0 5(21— 23 %), высоким (до 10 %) содержанием СО.,, непостоян
ством состава, малой прочностью и наличием примесей — глинистых 
сланцев, соединений щелочных металлов, серы и др. В качестве флюса 
используют главным образом кремнистые породы месторождения 
Джанатас бассейна Каратау (содержащие около 80 % S i0 2, до 
2 % Р20 5, 4 % и более Ғе20 3), а также высококачественные квар
циты с содержанием S i0 2 больше 92 % и Ғе2Оэ меньше 2 % . В качестве 
восстановителя применяют доменный кокс с 80—85 % углерода; 
зольность его около 12 %, содержание серы 0,7 %.

От качества составляющих шихту компонентов во многом зави
сят технико-экономические показатели процесса. Исходные ма
териалы должны быть однородными по размеру частиц. Содержание 
в них карбонатов и вредных примесей (Ғе2Оэ, К20 ,  органических ве
ществ, влаги и др.) должно быть минимальным. Повышенное содер
жание карбонатов увеличивает расход энергии на их диссоциацию 
и расход кокса на восстановление выделяющегося С02 до СО.



С целью улучшения качества фосфатное сырье подвергают пред
варительной обработке. Руду с размерами кусков 10—70 мм об
жигают в шахтных щелевых печах, а мелочь (с размерами кусков 
меньше 10 мм) дополнительно размалывают, окомковывают со свя
зующим (например, глиной) и прокаливают полученные окатыши 
(гранулы) на конвейерных обжиговых машинах. Мелкие фракции 
фосфорита, образующиеся на горных предприятиях при его добыче, 
дроблении и сортировке, подвергают агломерации — спеканию ча
стиц на агломерационной машине. Она представляет собой подвиж
ную ленту, состоящую из спекательных тележек, на которые загру
жают сначала слой подстилочного материала — «постель» (фракцию 
готового агломерата с размерамч кусков 5 —8 мм), а на него шихто
вый материал — предварительно увлажненные и окомкованные 
мелкие фракции фосфорита в смеси с «возвратом» (некондиционным 
агломератом) и коксом, подмешиваемым в количестве 6—8 % от 
массы сухой шихты. Температуру спекания поддерживают в пределах 
1200— 1300 °С за счет горения содержащегося в шихте кокса, кото
рый зажигают с помощью специального горна. Образующийся на 
агломерационной машине спек дробят, разделяют на фракции гро
хочением и охлаждают. Агломерат— фракцию с размером кусков 
8 —50 мм — направляют в шихтовальное отделение печного цеха 
для переработки. Фракцию 5 —8 мм используют для создания «по
стели», а фракцию 0 —5 мм («возврат») смешивают с материалом, 
идущим на агломерацию.

Кремнистые фосфатные породы, используемые как флюсы, и кокс 
предварительно высушивают.

Шихту для получения фосфата готовят на весовой станции, 
где компоненты после контрольного отсева мелких фракций дози
руются (в соответствии с данными химического анализа) на конвейер 
для транспортировки к электропечам. При расчете состава шихты 
соотношение фосфорита (Ф) и кварцита (Қ) определяют по выбран
ному модулю кислотности и содержанию в них СаО, MgO, S i0 2 
и А120 3:

К _Мк [СаО +  MgO]* — [S i0 2 +  А1гОз]ф
Ф [SiO -2 -J- AI2O3 ]к — Мк [СаО MgO]K

При этом учитывают, что для связывания MgO требуется дополни
тельное количество S i0 2, а А12Оа подобно S i0 2 является флюсом.

Дозировку кокса ведут с учетом реакций восстановления фосфата, 
диоксида углерода (до СО на 80 %), оксида железа (на 80 %) и разло
жения воды с образованием СО и Н 2 (на 90 %); избыток углерода при
нимают равным 10 %.

Восстановление фосфата кальция до фосфора осуществляют в 
трехфазных электрических печах (рис. 60). На отечественных за
водах используют руднотермические печи с круглой ванной, осна
щенные самоспекающимися электродами диаметром 1,4—1,7 м, рас
положенными по вершинам равностороннего треугольника. Цилин
дрический кожух печи сваривают из углеродистой листовой стали 
толщиной 20—25 мм. Наружную поверхность кожуха охлаждают



Рис. 60. Электрическая печь для 
получения фосфора мощ* 
ностью 60 MB’А:

/ — электрод; 2 — механизм для 
перепуска электрода; 3 — гидрав
лический подъемник; 4 — электро- 
додержатель; 5 — установка уплот
няющих сальников; 6 — система 
водяного охлаждения; 7 — крыш
ка; в — футеровка; 9 — кожух; 
10 — летка для феррофосфора; 11 — 
подина; 12 — летка шлаковая; 
13 — загрузочный патрубок; 14 — 
свод; 15 — гибкий токопровод; 16 — 
короткая сеть; 17 — печной транс
форматор.

водой. Для футеровки ниж
ней зоны ванны печи, в ко
торой находятся жидкие 
феррофосфор и шлак с тем
пературой до 1500 °С, ис
пользуют доменные уголь
ные блоки. Верхнюю часть 
печи футеруют шамотным 
кирпичом. Арочный свод 
изготовляют из жаропроч
ного армированного бето
на. Центральная часть сво
да снабжена встроенными 

змеевиками для охлаждающей воды. Работа печи под небольшим да
влением (см. ниже) требует ее герметизации—попадание газа в атмо
сферу цеха может привести к тяжелым отравлениям людей. Для гер
метизации ванны печи на свод устанавливают трехсекционную 
крышку, изготовленную из немагнитной стали. Через крышку и свод 
проходят электроды, имеющие сухое сальниковое уплотнение. Элек
тродержатели, расположенные над крышкой печи, перемещаются 
по вертикали с помощью гидроподъемников с реечными синхрониза
торами. Перепуск электродов дистанционный, пружинногидравли
ческий. Самоспекающийся электрод представляет собой цилиндричес
кую оболочку из стали толщиной 3 мм, расположенную вертикально и 
заполняемую сверху сырой электродной массой — смесью термоан
трацита, пекового кокса, графитовых добавок, каменноугольной 
смолы и каменноугольного пека. Углеродистый материал нижней 
части электрода, находящейся в реакционной зоне, постепенно 
расходуется, принимая участие в процессе как восстановитель. По 
мере расходования электрода его опускают (со скоростью 2 —3 мм/ч); 
при этом электродная масса сначала вследствие разогревания рас
ширяется, а затем из-за коксования связующего спекается, т. е. 
затвердевает и превращается в монолит. Сверху к оболочке электрода 
по мере его опускания приваривают новые звенья — обечайки, и 
заполняют их электродной массой.

Каждая печь оснащена тремя трансформаторами, соединенными 
шинами с независимыми источниками питания энергией Подача ее 
к электродам осуществляется с помощью короткой сети, состоящей 
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Рис. 61. Схема производства желтого фосфора:
1 — электропечь; 2 — электроды; 3 — трансформатор; 4 — загрузочные бункеры; 5 — транс
портер; 6 — летка для феррофосфора; 7 — летка для шлака; 8 — гаэоотсекатель; 9 и 10 —• 
электрофильтры; 11  — шнек для пыли; 12 — разгрузочный шнек для пыли; 13 — конден
саторы; 14 — пароэжекционная установка для охлаждения циркулирующей воды; 15 —* 
газодувка; 16 — труба факельного сжигания газа; 17 — газопровод; 18 — сборник жидкого 
фосфора; 19 — отстойник жидкого фосфора.

из неподвижной части (шинного пакета) и подвижной части (гибких 
лент и трубок электрододержателя).

В СССР современные фосфорные печи имеют мощность 48— 
80 M B -А. Производительность наиболее крупных печных агрегатов 
достигает 5 т/ч чистого фосфора при расходе электроэнергии около 
15 000 кВт-ч/т. Диаметр ванны (плавильного пространства) печи 
РКЗ-72 ФМ1 * равен 10,2 м, вы сота— 6,6 м. Ведутся работы по 
интенсификации действующих печей (например, печи мощностью 
72 MB - А работают на мощности 80 MB -А) и по созданию новых печей 
мощностью 100—250 M B-А.

При получении 1 т фосфора образуется 2500—3000 м3 (н. у.)** печного газа 
с теплотворной способностью около 10500 кДж/м3, 25—27 кг соединений фосфора, 
10— 12 т шлака. Отходящий печной газ содержит: 0,2—2,15 г/м3  паров фосфора, 
60—85 % (об.) СО, 3,4— 16,5 % (об.) С 0 2, 6 — 10%(об.) N2 примеси H2S и др.

Схема производства желтого фосфора изображена на рис. 61. 
Для подачи шихты в электропечь 1 над ней расположены загрузочные 
бункеры 4, из которых шихта распределяется равномерно по пло
щади сечения печи. В загрузочные бункеры шихта подается с помо
щью транспортера 5. Во избежание подсоса воздуха, что привело бы 
к сгоранию фосфора, в печи и во всей аппаратуре, по которой про
ходит печной газ, поддерживают небольшое давление 0 ,3—0,6 кПа.

* РҚЗ-72 ФМ1 расшифровывается так: руднотермическая, круглая, за
крытая, мощностью 72 MBA, фосфорная, модернизированная, 1-й модернизации.

** Н. у. — нормальные условия.



Вункеры постоянно заполнены шихтой и закрыты крышками, а 
в нижнюю их часть непрерывно подается азот, который служит 
буфером, не допускающим проникновения вредного печного газа в ат
мосферу цеха.

Феррофосфор, собирающийся под шлаком, периодически (1 —
2 раза в сутки) сливается из печи через летку 6 в ковш, стоящий на 
железнодорожной колее, и отвозится на розлив в изложницы, из 
которых извлекается после застывания в слитки. Его применяют 
в металлургии в качестве легирующей добавки.

Через две другие летки 7, расположенные немного выше, непре
рывно выпускают шлак. Его сливают по желобу в разборные чугун
ные кокили, установленные на железнодорожной платформе, и от
возят для переработки в строительные материалы или же выпускают 
из летки в грануляционный барабан, куда подают воду. В последнем 

у^чяю т из цеха в виде гранул. Гранулированный шлак 
используют в производстве цементов. Из него, а также непосредст
венно из шлакового расплава изготовляют различные строительные 
материалы — шлаковую пемзу, минеральную вату, облицовочные 
плитки и др.

Вследствие огнеопасности, взрывоопасности и вредности произ
водства фосфора все процессы, связанные с выпуском из печи и уда
лением шлака и феррофосфора, загрузкой электродной массы и дру
гие, механизированы и автоматизированы.

Выходящий из печи газ поступает через газоотсекатель 8 в элек
трофильтры 9 и 10, где из него извлекается уносимая из печи пыль. 
Электрофильтры работают под напряжением 40 ООО—80 ООО В. 
Во избежание конденсации фосфора температуру в электрофильтрах 
поддерживают на уровне 280—300 °С. С этой целью электрофильтры 
и газоход между ними заключены в футерованные кирпичом кожухи, 
внутри которых с помощью теплоизолированного вентилятора цир
кулирует горячий топочный газ. Его получают сжиганием в специаль
ной топке части печного газа после выделения из него фосфора. 
Температура в электрофильтрах регулируется автоматически — 
при недостатке теплоты сжигается дополнительное количество газа, 
а избыток его выбрасывается в трубу. Пыль, оседающая в газоходе, 
сбрасывается шнеком 11 в камеру, здесь же собирается пыль, улов
ленная в электрофильтрах. Из камеры пыль удаляется шнеком 12. 
Далее пыль можно репульпировать в воде и удалять в виде водной 
суспензии — «коттрельного молока». Коттрельная пыль может быть 
переработана на минеральные удобрения.

Из электрофильтров газ с температурой 250—300 °С поступает 
в конденсаторы фосфора 13 — орошаемые циркулирующей водой 
вертикальные стальные башни. Конденсационная установка состоит 
из двух ступеней — «горячей» и «холодной». Газ в первом по ходу 
«горячем» конденсаторе движется снизу вверх по спиральной траек
тории и охлаждается в результате испарения разбрызгиваемой фор
сунками воды, а также за счет оборотной воды, орошающей наруж
ную поверхность аппарата. В «горячем» конденсаторе сжижается
99 % фосфора, содержащегося в печном газе. Вода для охлаждения 
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газа и смыва фосфора циркулирует по замкнутому контуру: сборник 
фосфора — насосы — трубопроводы — форсунки — конденсатор — 
сборник фосфора. Оборотная вода, орошающая наружную поверх
ность конденсатора, собирается в поддоне и направляется для ох
лаждения на градирню.

Для повышения степени извлечения фосфора печной газ из «го
рячего» конденсатора поступает в «холодный», где циркулирует вода, 
охлаждаемая с помощью пароэжекционной установки (ПЭУ) 14. 
Здесь температура газа понижается с 27 до 17 °С. Общая степень 
извлечения фосфора достигает 99,95 %.

Циркулирующая в конденсаторах вода постепенно подкисляется 
вследствие гидратации содержащихся в газе кислотных оксидов и 
гидролиза SiF4 с образованием H2SiF0. Для уменьшения коррозии 
аппаратов эту воду на некоторых заводах нейтрализуют содой или 
аммиаком. Периодически ее отводят на станцию нейтрализации и за
меняют новой.

Из конденсаторов печной газ удаляется газодувкой 15. Она под
держивает заданное избыточное давление в системе печь—газовый 
тракт с помощью байпасного газохода и автоматического регулятора 
давления. Освобожденный от фосфора газ используют в качестве топ
лива при термической подготовке сырья или сжигают на «свече» 16.

В связи с тем, что в электрофильтрах пыль улавливается не пол
ностью, часть ее попадает в конденсирующийся фосфор. Поэтому 
жидкий фосфор-сырец подвергают отстаиванию от шлама при 60— 
70 °С в больших стальных резервуарах с мешалками и рбогреваю- 
щими рубашками. Плотность шлама меньше плотности жидкого фос
фора, и он всплывает. Над шламом находится слой воды, предохра
няющий фосфор от контакта с воздухом. Разгрузку отстойников 
производят с помощью погружных насосов, перекачивающих фосфор 
на склад, а шлам — на переработку путем сжигания с получением 
шламовой фосфорной кислоты или путем дистилляции с паром с по
лучением чистого фосфора. Переработка шлама трудна и рациональ
ные методы ее пока не найдены. На многих заводах шлам не перера
батывают, а захороняют.

При производстве фосфора образуется значительное количество 
сточных вод — это переливы из ванн конденсаторов, из отстойников, 
хранилищ фосфора, вода от промывки аппаратуры и железнодорож
ных цистерн из-под фосфора и др. Сточные воды насыщены раство
ренным фосфором и содержат взвеси фосфора, фосфорного шлама и 
солей (фосфатов, фторидов), а также растворенные соли. Эти воды 
подвергают очистке. Сначала вода отстаивается от шлама, который 
направляют в переработку, затем ее нейтрализуют известковым мо
локом, подвергают вторичному отстаиванию от образовавшихся осад
ков и возвращают на повторное использование.

Склад фосфора оборудован стальными резервуарами с большой 
вместимостью (300 м3 вмещает 400 т фосфора). Они снабжены погруж
ными насосами и змеевиками для обогревания горячей водой. После 
сильного охлаждения перед разгрузкой в них подают острый пар. 
Эти резервуары размещают на открытых площадках на бетонирован



ных поддонах, углубленных в землю примерно на 1,5 м. Перевозку 
фосфора осуществляют в железнодорожных цистернах из нержавею
щей стали с паровой рубашкой. Его перевозят в застывшем состоя
нии под слоем воды (зимой — под слоем льда) и разогревают паром 
перед разгрузкой, которую осуществляют передавливанием жидкого 
фосфора горячей водой или сифонированием.

Выход фосфора обычно составляет около 8 6  %, так как часть его теряется со 
шлаком, феррофосфором, отходящим газом, коттрельным молоком (пылью), шламом 
и сточными водами. В зависимости от качества исходного сырья и способов его под
готовки расход материалов и энергии на 1  т готового продукта сильно колеблется. 
Так, при переработке фосфоритов класса 10 —50 мм, содержащих 23,9 % Р20 6, 
на 1 т фосфора расходуется 10,5 т фосфорита, 2,8 т кварцита и 1,5 т кокса. 
При переработке мелких фракций фосфатного сырья класса 0— 10 мм, содержащих 
примерно 2 0  % Рг0 6, предварительно подвергшихся агломерации, получены сле
дующие данные (на 1 т фосфора):

Расходные коэффициенты
Фосфатное сырье 13,3 т
Кремнистое сырье 0,5 т
Кокс 2,8 т
Электродная масса 70 кг
Вода оборотная 540 м3
Пзр 3 т
Сжатый воздух (н. у.) 150 м3  
Инертный газ — азот (н. у.) 500 мэ
Электроэнергия 14 200 кВт-ч

ПОЛУЧЕНИЕ ТЕРМИЧЕСКОЙ ФОСФОРНОЙ КИСЛОТЫ

Термическую фосфорную кислоту получают окислением (сжиганием) 
элементарного фосфора (Р4 +  5 0 2 =  Р4О10) и гидратацией образую
щегося при этом пентаоксида фосфора. Гидратация Р4О10 идет после
довательно до мета-, пиро- и ортофосфорной кислоты: 

при 700 °С пР4 О10  +  2пН20  =  4(Н Р03)П 
при 450 °С 4 (НРОэ)п +  2пНаО =  2/гН4 Р20 7 

ниже 230 °С 2пН4 Р20 ? +  2лНгО =  4яН 3 Р 0 4 

Суммарное уравнение гидратации:

Р А о  +  6 Н2 0  =  4Н 3 Р 0 4

Количество теплоты, выделяющейся при сжигании 1 кг фосфора, 
составляет 23614 кДж, при гидратации — 3035 кДж (или 1017 кДж 
на 1 кг Н3Р 0 4). Дополнительное количество теплоты выделяется 
при разбавлении Н3Р 0 4 водой до концентрации продукционной кис
лоты. Техническая термическая кислота содержит не менее 73 % 
Н3Р 0 4.

Термическую фосфорную кислоту можно получать двумя спосо
бами — одноступенчатым и двухступенчатым. Первый основан на 
сжигании отходящего из печи фосфорсодержащего газа (без предва
рительной конденсации паров фосфора) с гидратацией образующе
гося Р20 5. Несмотря на простоту этого способа, его в нашей стране 
не применяют, так как из-за малой концентрации паров фосфора в печ- 
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Побочные продукты ц отходы
Шлак 9,6 т
Феррофосфор 0,15 т
Газ печной (н. У-) 2700 м:
Пыль 0 , 2  т
Шлам с 30 % влаги 0,15 т



Жидкий <росфор 

Вода

Кислота на склад

Рис. 62. Схема производства термической фосфорной кислоты в циркуляционной одноба* 
шенной системе:

1 — форсунка для фосфора; 2 — башня сжигання; 3 — выступы для разбрызгивания кис
лоты; 4 — сборник кислоты; 5 — насос; 6 — кожухотрубный теплообменник; 7 — расходо- 
мерный сборник; 8 — электрофильтр; 9 — хвостовой вентилятор; 10 — сборник коттрельной 
кислоты.

ном газе требуется очень громоздкое, крупногабаритное оборудова
ние для его переработки, а содержащиеся в газе примеси (пыль) 
загрязняют получаемую фосфорную кислоту. Существенным недостат
ком этого способа является и необходимость синхронной работы фос
форной печи и системы получения фосфорной кислоты.

На отечественных заводах термическую фосфорную кислоту про
изводят двухстадийным способом, т. е. конденсируют из газа фосфор
ной печи фосфор, а затем перерабатывают его в кислоту. При этом кис
лота получается чистой, и появляется возможность использования 
высококалорийного газа, остающегося после конденсации фосфора.

При окислении фосфора и гидратации Р4О10 выделяется большое 
количество теплоты, которую пока не утилизируют. По методу от
вода-теплоты системы производства делят на циркуляционные (с от
водом теплоты охлаждающей водой) и испарительные (с отводом теп
лоты испаряющейся водой). Наибольшее распространение получили 
циркуляционные системы: циркуляционная однобашенная система 
с электрофильтром или со скруббером и циркуляционная двухба
шенная система. Последнюю пспользуют наиболее широко. Испари
тельные системы относят к перспективным. В отличие от циркуля
ционных они не нуждаются в насосно-холодильном оборудовании и, 
следовательно, требуют меньших энергетических затрат. Однако су
щественным их недостатком является значительный объем отходя
щего газа, образующийся при испарении в башне гидратации воды, 
и потому необходимость установки крупногабаритных электрофиль
тров для улавливания кислоты.

На рис. 62 приведена схема получения термической фосфорной 
кислоты в циркуляционной однобашенной системе. Жидкий фосфор 
с помощью паропнжекторной форсунки 1 распыляется и сжигается 
в потоке воздуха в башне 2, по внутренней стенке которой стекает



Рис. 63. Схема производства термической фосфорной кислоты в циркуляционной двухба- 
шеиной системе:

1 — форсунка; 2 — башня сжигания; 3 — улитка для подачи вторичного воздуха; 4 — 
погружные насосы; 5 — сборник циркулирующей кислоты башни сжигания; 6 — пластин
чатые теплообменники; 7 — коллекторы кислотных форсунок; 8 — башня охлаждения- 
гидратации; 9 — сборник циркулирующей кислоты башни охлаждения-гидратации; 10 — 
электрофильтр; 11  — сборник «коттрельной» кислоты; 12 — хвостовой вентилятор; 13 — 
выхлопная труба; 14 — сборник конденсата.

кислота, собирающаяся в сборнике 4. Башня имеет форму усеченного 
конуса (немного суживается книзу), что обеспечивает равномерное 
омывание стенки пленкой стекающей кислоты. Это предохраняет 
стенку от разрушающего действия горячего фосфорного пламени. 
Теоретическая температура горения фосфора около 3500 °С. Однако 
сжигание фосфора обычно производят в двухкратном избытке воздуха, 
при котором температура горения снижается до 2100— 1800 °С. 
Дальнейшее охлаждение газа идет вследствие испарения воды из 
кислоты. Избыток воздуха необходим и для предотвращения образо
вания низших оксидов фосфора, переходящих при гидратации в фос- 
форноватистую и фосфористую кислоты, загрязняющие продукт. 
Из-за высокой температуры газа (800—1000 °С) при гидратации Р20 3 
сначала образуется парообразная метафосфорная кислота, которая 
при дальнейшем охлаждении и гидратации превращается в тумано
образную ортофосфорную кислоту. На внутренней поверхности 
стенки башни имеются выступы 3, способствующие разбрызгиванию 
кислоты. Стальная башня футерована полиизобутиленом, диабазовой 
плиткой и графитизированными блоками. При производительности 
системы по сжигаемому фосфору 1 т/ч диаметр башни в средней 
части 3 м, высота 13 м.

Из сборника 4 насосом 5 кислота подается на охлаждение в кожу
хотрубные теплообменники 6 и затем в сборник 7, из которого часть 
ее поступает на склад, остальное количество вновь' идет на орошение 
башни, в которую она поступает через кольцевой желоб (чашу пере
лива) у верхнего ее края. Газы из башни уходят охлажденными до 
160 °С; для очистки от тумана фосфорной кислоты они просасываются 
через электрофильтр 8 хвостовым вентилятором 9 и выбрасываются 
в атмосферу. Кислоту из электрофильтра («коттрельная» кислота) 
через сборник 10 подают на склад.

На рис. 63 приведена схема производства фосфорной кислоты 
в циркуляционной двухбашенной системе, имеющей производитель
ность 2 ,5—3 т/ч (по фосфору). Жидкий фосфор перекачивается из



хранилищ погружным насосом по обогреваемому фосфорпроводу 
в дозатор, из которого выдавливается подаваемой насосом водой 
в форсунку 1 башни сжигания 2. Распыление фосфора производится 
поступающим в форсунку первичным сжатым воздухом, нагретым 
паром до 70—80 °С. Вторичный воздух засасывается в башню сжи
гания через улитку 3. Выделяющаяся при окислении фосфора теп
лота поглощается оборотной водой, поступающей с градирни на крыш
ку башни, и циркулирующей с помощью погружных насосов 4 
фосфорной кислотой, которая через сборник 5 и теплообменник 6 
подается с температурой 46—50 °С через чашу перелива на верх 
башни и сливается по ее стенке тонким слоем. Кроме того, кислота 
разбрызгивается расположенными внутри башни в три яруса 28 кис
лотными форсунками 7 Она поглощает пентаоксид фосфора, образо
вавшийся при сжигании фосфора. Часть кислоты, охлажденной в теп
лообменниках 6, отводится на склад готовой продукции. В башне 
сжигания абсорбируется до 60 % Р4О10, а остальное количество улав
ливается в башне охлаждения-гидратации 8 кислотой, циркулирую
щей через сборник 9 и теплообменник 6, в которых кислота охлаж
дается до 25—27 °С. Кислота из сборника 9 присоединяется к кислоте, 
циркулирующей через сборник 5.

Температура газа, входящего в башню охлаждения, 85—100 °С, 
а выходящего — 45—55 °С. После этой башни газ содержит 50 г/м3 
(н. у.) Р20 5 в виде тумана фосфорной кислоты. Его улавливают в элек
трофильтре 10. Общая степень улавливания 99,9 %. Кислота из 
электрофильтра стекает в сборник 11, а из него в сборник 9. Хвосто
вой вентилятор 12 обеспечивает засасывание вторичного воздуха 
в башню сжигания, просасывание газа через систему и выброс его 
в атмосферу через выхлопную трубу 13. Содержание Р20 6 в газе на 
выхлопе меньше 80 мг/ма (н. у.). Конденсат из хвостового вентиля
тора и выхлопной трубы стекает в сборник 14.

Башни сжигания и охлаждения имеют стальной корпус, футеро
ванный полиэтиленом, диабазовой плиткой и кислотоупорным кирпи
чом. Средний диаметр башни сжигания 5 м, высота 13 м. Башня 
охлаждения имеет диаметр 3,2 м, высоту 15 м и снабжена двумя ря
дами насадки из колец Рашига. Электрофильтр питается постоян
ным током с напряжением 40—90 тыс. В.

Описанная система имеет производительность 60 тыс. -т 100 %-ной Н3 Р 0 4 
в год. В ней перерабатывается 2,5—3 т/ч фосфора. Расход его на 1 т НэР 0 4 состав
ляет около 0,32 т.

СЕРНОКИСЛОТНОЕ РАЗЛОЖЕНИЕ ПРИРОДНЫХ ФОСФАТОВ 

ОБЩИЕ СВЕДЕНИЯ

При разложении природных фосфатов кальция кислотами образуются 
фосфорная кислота и соответствующие соли кальция. При использо
вании кислот, соли кальция которых хорошо растворимы (напри
мер, соляной или азотной), последующая переработка полученных 
растворов в удобрения должна сопровождаться выделением или свя
зыванием части кальция (см. гл. 7) для предотвращения химических



превращений, вызывающих образование неусвояемых или трудноус
вояемых растениями фосфатных соединений. В отличие от этого при 
сернокислотном разложении фосфатов выделяющийся малораство
римый сульфат кальция переходит в твердую фазу; он может присут
ствовать в удобрении в качестве балласта или может быть отделен от 
раствора. В первом случае получают так называемый простой супер
фосфат, во втором — фосфорную кислоту, которую в отличие от тер
мической называют экстракционной.

При обработке природного фосфата серной кислотой фторапатит 
разлагается по реакции:

Са6Ғ(РС>4)э +  5H2S 0 4 - f  5яНаО =  5CaS04 -nH 20  +  ЗН3 Р 0 4+  HF

Одновременно происходит разложение и других содержащихся 
в фосфатном сырье минералов: кальцита, доломита, алюмо- и железо- 
силикатов, например:

MgCa(COs)a +  2HaS 0 4 +  (га — 2)Н20  =  C aS04 • пН20  +  MgS04 +  2С 0 2 

NaaO- К 20 - А120 3- 2SiOa +  5H2S 0 4 =

=  NaaS 0 4 +  K2 S 04 +  A12 (S04) „ +  2SiOa +  5H20

Диоксид кремния реагирует с HF, образуя SiF4:

SiOa +  4HF =  SiF4 +  2HaO

Часть SiF4 выделяется в газовую фазу, другая — превращается 
в гексафторкремниевую кислоту, остающуюся в растворе:

4iF. 4- 9нғ =---4 I ------ - -4— •* U

Природные фосфаты, содержащие большие количества кислото
растворимых соединений магния, алюминия, железа, непригодны 
для сернокислотной переработки. Особенно вредны примеси железо
содержащих минералов. Растворимость фосфатов железа в фосфорно
кислотных растворах относительно невелика и уменьшается при сни
жении концентрации Р20 5, при повышении температуры и степени 
нейтрализации фосфорной кислоты. В результате кристаллизации 
F eP04-2H20  и ҒеН3(Р 04)2-2,5Н20  из образующихся при разложении 
фосфоритов пересыщенных растворов часть Р20 5 переходит в трудно
усвояемые растениями формы. По указанной причине в процессах 
сернокислотной -обработки фосфатов не используют, например, же
лезосодержащие фосфориты Егорьевского и Вятско-Камского место
рождений.

Предварительное прокаливание таких фосфоритов при 850— 
1050 °С уменьшает скорость растворения примесей соединений железа 
и алюминия в серной и фосфорной кислотах; скорость разложения 
фосфатов при этом остается "достаточно высокой. Однако даже дли
тельное прокаливание не устраняет полностью отрицательного влия
ния примесей на качество готового продукта и технологические пока
затели производства. Поэтому в процессах сернокислотного разло- 
134



Hue. 64. Изотермы растворимости суль
фата кальция в фосфорной кисло
те при 80 СС:

А ангидрит; П — полугидрат; Г — гипс.

жения обычно применяют вы
сококачественные руды и кон
центраты, характеризующиеся 
массовым отношением Ғе20 3 
: P2Os не более 0,08.

Основой для выбора тех
нологических параметров про
цессов сернокислотного разло
жения природных фосфатов 
являются свойства системы 
CaS04—Н 3РО 4—Н20 ,  в которой сульфат кальция может суще
ствовать в трех формах: одной безводной (ангидрита CaS04) 
и двух кристаллогидратов (полугидрата CaS04*0,5H20  и дигид
рата, или гипса, CaS04-2H20 ). Температурные и концентра
ционные области кристаллизации указанных форм определяются 
соотношениями их растворимостей в фосфорной кислоте или соотно
шениями давлений паров воды над раствором и давлений диссоциа
ции обратимых реакций превращения гипса в полугидрат или ан
гидрит и полугидрата в ангидрит.

В качестве примера на рис. 64 представлены изотермы раство
римости сульфата кальция при 80 °С. Как видно, с увеличением 
концентрации фосфорной кислоты растворимости всех трех модифи
каций сначала возрастают, достигают максимума при 16—22 % Р20 5 
и затем уменьшаются. Минимальной растворимостью при 80 °С 
обладает ангидрит, который, следовательно, является равновесной 
твердой фазой. Метастабильный гипс в растворах с концентрацией 
ниже 33,3 % Р20 5 (точка а пересечения изотерм метастабильных кри
сталлогидратов) превращается непосредственно в ангидрит; в более 
концентрированных растворах сначала происходит конверсия гипса 
в менее растворимый полугидрат, после чего последний дегидрати
руется до ангидрита. Эти превращения протекают путем постепенного 
растворения менее стабильной фазы и одновременной кристаллизации 
из растворов более стабильной.

На рис. 65 приведена политедмическая диаграмма, характеризую
щая направление и последовательность фазовых превращений суль
фата кальция в системе CaS04—Н3Р 0 4—Н20 . Стабильными твердыми 
фазами в системе являются гипс (ниже кривой ab) и ангидрит (выше 
этой кривой). В области, расположенной над кривой cd, полугидрат, 
который большей частью является первой кристаллизующейся фазой 
системы, переходит в ангидрит; это превращение при 80 °С в раство
рах с концентрацией больше 33,3 % Р20 5 протекает медленно (сутки 
и месяцы). Дегидратация гипса до полугидрата в аналогичных ус
ловиях завершается значительно быстрее (часы и минуты).

В области между кривыми cd и ab стабильной формой также яв
ляется ангидрит, но здесь полугидрат превращается в ангидрит не



Рис. 6В. Схема превращений кристаллогидра
тов сульфата кальция в растворах 

фосфорной кислоты:
А — CaS04; Я — CaSCV0.5HsO; Р — CaSCV 
•2Н20.

непосредственно, а сначала овод- 
няется до гипса. Кривая cd явля
ется множеством точек сосущест
вования этих метастабильных фаз 
при разных температурах. Ана
логично кривая ab является мно
жеством точек сосуществования 
стабильных гипса и ангидрита.

Таким образом, выбор темпе
ратурных и концентрационных 
условий сернокислотного разло

жения природных фосфатов необходимо осуществлять с учетом 
особенностей выделения и последующих взаимопревращений мо
дификаций сульфата кальция. Последнее наиболее важно в техно
логии экстракционной фосфорной кислоты.

с у п е рф о с ф а т

Суперфосфат, который называют также простым суперфосфатом 
(в отличие от более концентрированного двойного суперфосфата), 
получают разложением природных фосфатов — апатитового кон
центрата или фосфоритной муки — серной кислотой. Количество 
последней уменьшено по сравнению с необходимым для связывания 
всего содержащегося в природном фосфате кальция с таким расчетом, 
чтобы в результате получить смесь монокальцийфосфата и сульфата 
кальция согласно суммарному уравнению:

2С а5Ғ (Р С > 4 )э +  7H2S 0 4 +  ЗН20  =  ЗСа(Н2 Р 0 4)2 -Н 20  +  7CaS04 +  2 H F

В производстве суперфосфата при смешении фосфатного сырья 
и серной кислоты сначала образуется суспензия, которая по мере 
протекания химических реакций и кристаллизации из раствора 
образующихся соединений постепенно загустевает и твердеет (схва
тывается) в сплошную массу. Полученный при ее измельчении супер
фосфат представляет собой порошок или зерна серого цвета. Он со
стоит из нескольких твердых фаз и пропитывающей их жидкой 
фазы. В твердых фазах находятся фосфаты кальция (в основном моно
кальцийфосфат), магния, железа, алюминия, CaS04 с примесью 
CaS04-0,5H20  (при переработке апатитового концентрата также 
SrS04), остатки неразложенных минералов, входящих в состав 
исходного фосфата, кремнегель S i0 2-nH20  и др. Содержание твердых 
фаз составляет 65—72 %, в том числе 50—55 % CaS04(H SrS04). 
Жидкая фаза состоит из водного раствора фосфорной кислоты, на
сыщенного монокальцийфосфатом и содержащего ионы Mg2+, Fe3+, 
Al3+, Ғ-, SiFe2- и др.



В мировой практике суперфосфат выпускают в следующих видах! 
1) порошкообразный не нейтрализованный, содержащий до 5 % сво
бодного Р20 5; 2) порошкообразный нейтрализованный карбонатом 
кальция (мелом, известняком) или фосфатом кальция (фосфоритной 
мукой); 3) гранулированный (обычно нейтрализованный); 4) аммо
низированный (нейтрализованный аммиаком). Порошкообразный 
не нейтрализованный суперфосфат гигроскопичен и сильно слежи
вается в результате кристаллизации из жидкой фазы монокальций- 
фосфата. Меньше слеживается охлажденный и хорошо вызревший 
суперфосфат, в котором кристаллизация закончилась. Почти не сле
живается нейтрализованный и гранулированный суперфосфат.

Основными операциями в производстве простого суперфосфата 
являются смешение апатитового концентрата или фосфоритной муки 
с серной кислотой и отверждение (схватывание) получаемой суспен
зии в камерах — созревание или вызревание суперфосфата. Оконча
тельное дозревание его происходит при вылеживании и дообработке 
на складе, который в данном случае в большей мере является хими
ческим цехом, чем хранилищем продукта. Выделяющиеся из смеси
телей сырья и из суперфосфатных камер фтористые газы улавлива
ются и перерабатываются на фторсодержащие и другие продукты 
(см. Получение солей фтора в гл. 3).

Существует много способов производства суперфосфата, раз
личающихся конструкцией смесителей и суперфосфатных камер. 
Эти способы можно разделить на периодические, полунепрерывные и 
непрерывные. В первом случае и смешение реагентов, и созревание 
суперфосфатной массы осуществляются в периодически действующих 
аппаратах; во втором для смешения фосфата с серной кислотой при
меняют непрерывнодействующие смесители, а суперфосфатные ка
меры работают с периодической загрузкой и выгрузкой материала; 
в третьем же обе эти основные операции осуществляются в непрерыв
нодействующих аппаратах. В СССР суперфосфатные заводы рабо
тают непрерывным способом с использованием трех-четырехкамер- 
ных смесителей и кольцевых вращающихся камер (см. рис. 74 и 75).

По мере развития производства концентрированных фосфорных 
и сложных удобрений удельная доля простого суперфосфата в миро
вом ассортименте минеральных удобрений уменьшается.

ФИЗИКО-ХИМИЧЕСКИЕ ОСНОВЫ ПОЛУЧЕНИЯ СУПЕРФОСФАТА

Р а с т в о р и м о с т ь  в с и с т е м е  СаО—Р20 5—Н20 . Ортофос
фаты кальция инконгруэнтны по отношению к насыщенным ими вод
ным растворам. Так, монокальцийфосфат при взаимодействии с во
дой разлагается на свободную фосфорную кислоту и дикальцийфос- 
фат;

Са(Н2Р 04)2 Н 20  +  aq -+• СаНР04 +  Н 3Р 0 4+  aq

Степень разложения зависит от относительного количества соли 
и воды. Поэтому о растворимости монокальцийфосфата можно гово
рить лишь условно. Постоянным является только то количество воды, 
которое необходимо для перевода определенного количества соли 
в раствор при данной температуре.



Рис. 66. Изотерма растворимо 
сти в системе 
СаО—Р80 3—Н20 при 
80 °С.

Рассмотрим в каче
стве примера диаграмму 
растворимости в системе 
СаО—Р20 5—Н20  при 
80 °С (рис. 66). Инкон- 
груэнтность раствора 
по отношению к моно-
кальцийфосфату иллю
стрируется положением 
луча растворения (пунк
тир), проведенного из 

точки воды (начало координат) в точку состава этой соли. Луч лежит 
вне поля кристаллизации чистого монокальцийфосфата. В левой ча
сти диаграммы он проходит через поле кристаллизации СаНР04, а в 
правой — через поле смесей Ca (Н2Р 0 4), ■ Н.,0 4- СаН Р04. Изотермы 
этой системы при более низких температурах сохраняют тот же 
характер, что и при 80 °С.

На рис. 67 изображены изотермы растворимости в системе 
СаО—Р 20 5—Н20  при разных температурах. Содержание СаО на 
кривых растворимости монокальцийфосфата уменьшается, а на кри
вых растворимости дикальцийфосфата повышается с увеличением 
концентрации Р20 5 в растворе. В растворе, насыщенном одновременно 
моно- и дикальцийфосфатом, с понижением температуры содержание 
Р 20 5 несколько уменьшается, а содержание СаО увеличивается очень 
незначительно.

На рис. 68 дана зависимость степени разложения Са(Н2Р 0 4)2-
• Н20  при обработке этой соли водой от соотношения между коли
чеством соли и воды. Кривая построена для 80 °С по данным изо
термы растворимости (см. рис. 66). При обработке соли относительно 
большим количеством воды степень разложения быстро растет с уве
личением отношения соль : вода. Если это соотношение равно 0,1 
(точка М  на рис. 68 и 66), разложение достигает 62,5 % и далее растет 
очень медленно. В точке N, соответствующей границе поля кристал
лизации СаН Р04 (см. рис. 66), отношение соль : вода равно 2,06, 
и степень разложения достигает максимума (75,1 %). При даль
нейшем увеличении этого отношения система перемещается в поле 
совхместной кристаллизации моно- и дикальцийфбсфата, и степень 
разложения монокальцийфосфата постепенно уменьшается до нуля. 
С понижением температуры степень разложения при прочих равных 
условиях уменьшается.

Р а з л о ж е н и е  ф о с ф а т а .  При получении суперфосфата 
разложение основного компонента фосфатного сырья — фторапатита 
протекает в две стадии. Вначале идет реакция фосфата с серной кис
лотой и образуется свободная фосфорная кислота:

Ca6F (P 0 4)s +  5HaS 04 +  2,5НаО ЗН 3 Р 0 4 +  5CaSO,r O,5HaO +  H F

Ca3(P0 ^ H j , 0

СаНРО*

Са(НгР 0 ^2'Нг0  + 
'  +СаНРО*

Са^РОЛ-Н^О

Ca(H2P04VH;0

Ю 20 30 40 50 60
Р А //»



Рис. 67. Изотермы растворимости в системе СаО— 
р,о5-  н2о.

Эта реакция начинается сразу же 
после смешения реагентов и заканчи
вается в течение 20—40 мин в период 
созревания (твердения) суперфосфатной 
массы в камере. При этом сначала суль
фат кальция выделяется в осадок 
в форме полугидрата, но очень быстро, 
в течение нескольких минут, превра
щается в безводный ангидрит, в форме 
которого главным образом и находится 
в готовом суперфосфате. Это объясня
ется высокой температурой реакцион
ной массы в суперфосфатной камере 
(110— 120 °С) и большой концентрацией 
Р20 5 в жидкой фазе (42—46 % в конце 
первой стадии процесса). При этих 
условиях стабильной формой суль
фата кальция является ангидрит (см. 
рис. 65).

После полного израсходования 
серной кислоты начинается вторая 
стадия процесса— разложение остав
шегося апатита накопившейся фосфорной кислотой по реакцию 

Са5 Ғ (Р 0 4)3 +  7Н3 Р 0 4 +  5НаО =  5Са(Н2 Р 0 4 )а-Н20  4  НҒ

Образующийся монокальцийфосфат находится сначала в растворе, 
при пересыщении которого начинает кристаллизоваться. Из диа
граммы равновесия в системе СаО—Р20 5—Н.20  (см. рис. 67) видно, 
что при концентрации Р20 5 в растворе 42—46 % и температуре выше 
100 °С (что соответствует условиям в начале второй стадии процесса) 

~из раствора кристаллизуется одноводный монокальцийфосфат 
Са(Н2Р 0 4)2- Н20 .

При стехиометрическом соотношении компонентов согласно сум
марному уравнению

2Са6Ғ (Р 04)э 4  7H2 SOj 4  3H20  =  ЗСа(Н2 РС>4)-Н 20  4  7CaS04 4- 2HF

в первой стадии процесса реагируют 70 %, а во второй — осталь
ные 30 % апатита. В первой стадии по мере кристаллизации сульфата 
кальция реакционная масса постепенно затвердевает— образуется 
структурная сетка из микрокристаллов сульфата кальция, заполнен
ная большим количеством жидкой фазы. Схватывание реакционной 
массы происходит еще до полного израсходования серной кислоты, 
в присутствии которой образование монокальцийфосфата невозможно; 
поэтому причиной затвердевания массы является только кристаллиза
ция сульфата кальция. Вторая стадия процесса начинается в период 
камерного созревания суперфосфатной массы и завершается при до-

Содержание СаО 
Ь ЮОг р а ст во р а 3z



Рис. 69. Разложение Са(НгР04)Е-НаО 
водой при SO °С.

зревании продукта на складе
__________________________  в течение длительного време-
100 J00 500 юоо 7200 ни (6—25 сут, в зависимости

Содержание Са(Н.РОч)гш lOOztifi,г от сорта сырья, режима про
изводства и условий дозрева

ния). Разложение других минералов, входящих в состав фосфата, 
увеличивает расход серной кислоты и уменьшает содержание Р20 5 
в продукте. Однако присутствие небольших количеств карбонатов 
кальция и магния благоприятно отражается на протекании реакции 
разложения, так как интенсивная экзотермическая реакция между 
карбонатом и серной кислотой повышает температуру массы, а выде
ление диоксида углерода, как и водяного пара, способствует пере
мешиванию реагентов и придает рыхлую, пористую структуру супер
фосфатной массе, затвердевающей в камере, что облегчает последую
щую выгрузку.

Содержащиеся в фосфате соединения железа (лимонит, бурый 
железняк и др.) и алюминия (нефелин, каолины) реагируют с серной 
и фосфорной кислотами; при этом в твердую фазу по мере уменьшения 
концентрации фосфорной кислоты выделяются соответствующие фос
фаты, главным образом в-форме R P 04 2H20 .

Повышенное содержание в сырье кислоторастворимых соединений 
железа и алюминия вредно отражается на качестве суперфосфата. 
Фосфаты железа и алюминия являются лишь частично цитратно- 
растворимыми, а так как они связывают часть фосфорной кислоты, то 
содержание водорастворимого Р20 5 в суперфосфате понижается. 
Поскольку фосфаты железа и алюминия образуют устойчивые пере
сыщенные растворы, из которых кристаллизуются очень медленно, 
при хранении суперфосфата, полученного из сырья, содержащего 
большие количества R20 3, постепенно понижается доля водораство
римого и увеличивается доля цитратнорастворимого Р20 6. Это яв
ление называется ретроградацией Р20 6 (или суперфосфата). В связи 
с меньшей растворимостью соответствующих фосфатов железа ре- 
троградация в большей мере вызывается оксидом железа, чем алюми
ния. Если содержание оксида железа в суперфосфате не превышает 
8 % от количества Р20 8, то ретроградация не наблюдается.

Н о р м а  с е р н о й  к и с л о т ы .  От состава фосфатного сырья 
зависит норма серной кислоты, расходуемой для его разложения. 
При переработке апатитового концентрата в соответствии с приве
денным выше суммарным уравнением стехиометрическая норма сер
ной кислоты определяется соотношением 7H2S 0 4 ЗР20 5, равным 
1,61 ч. H2S 0 4 Ha 1 ч. Р20 5 *. При содержании в апатитовом концентра
те 39,4 % Р20 5 стехиометрическая норма H2S 0 4 составляет 39,4 X 
X 1,61 =  63,4 ч. на 100 ч. сырья. С целью ускорения разложения

* Здесь и далее имеются в виду массовые части.



Рис, 69. Общий вид зависимости степени разложения 
фосфата от концентрации исходной серной 
кислоты (изохрона).

и с учетом наличия примесей практичес- 
кую норму кислоты принимают более вы
сокой: 68—72 ч.

При переработке фосфоритов норму 
серной кислоты рассчитывают по составу 
сырья, исходя из следующих молярных 
соотношений: 1 моль Р20 5 эквивалентен 7 : 3  =  2,33 моль H2S 0 4, 
а 1 моль С 02 и Ғе20 3 (или А120 3) — 1 моль H2S 0 4. Последнее соот
ношение берется по реакции:

(Fe, А1)2Оэ +  H 2S 0 4 +  Са(Н 2 Р 0 4)а =  2(Fe, А1)Р04  +  C aS0 4 +  ЗН20

В соответствии с этим расход H2S 0 4 в массовых единицах на одну 
единицу Р 20 5 в сырье составляет 1,61, на единицу С 02 — 2,23, 
Ғе2Оэ — 0,61, А120 3 — 0,96.

М е х а н и з м  и с к о р о с т ь  п р о ц е с с а .  Температура и 
концентрация вводимой в процесс серной кислоты сильно отражаются 
на структуре и физических свойствах продукта. Скорость разложения 
фосфата зависит от концентрации серной кислоты, состава и степени 
пересыщения жидкой фазы суперфосфата продуктами реакции. На 
рис. 69 показан общий вид зависимости степени разложения фосфата 
за определенное время (изохрона) от концентрации исходной серной 
кислоты при периодических условиях смешения. С увеличением кон
центрации разбавленных растворов и уменьшением концентрации 
крепких растворов степень, а следовательно, и скорость разложения 
фосфата увеличиваются. Однако, начиная с некоторых концентраций 
кислоты (малых-и больших), изменяется состав выделяющегося суль
фата кальция и уменьшаются размеры его кристаллов, что вызывает 
отложение последних на поверхности зерен фосфата и снижение сте
пени разложения. Поэтому полная зависимость степёни разложения 
от концентрации кислоты изображается кривой, которая имеет два 
максимума и между ними один минимум. Положение максимумов 
зависит от вида сырья, температуры, времени и др. Скорость и дости
гаемая степень разложения фосфата кислотой низкой концентрации 
(левый максимум) высоки; но применение такой кислоты недопу
стимо, так как с ней вводится слишком большое количество воды и 
вместо твердого продукта получается несхватывающаяся пульпа.

При получении суперфосфата из апатита концентрацию серной 
кислоты в зависимости от способа смешения поддерживают в диапа
зоне 60—69 %. Например, при разложении апатита в периодических 
условиях серной кислотой концентрацией выше 63 % выделяются 
кристаллы полугидрата сульфата кальция и ангидрита в форме мел
ких иголочек длиной 5—7 и шириной 1—2 мкм, которые отлагаются 
на поверхности зерен фосфата, образуя плотный шламовый покров. 
Это затормаживает реакцию, в результате чего суперфосфатная масса 
плохо схватывается, содержащаяся в ней жидкая фаза остается на 
поверхности твердых частиц и получается продукт с плохими физиче



скими свойствами, не рассыпчатый, а «мажущий». При концентра
циях серной кислоты ниже 63 % выделяются более крупные кри
сталлы сульфата кальция (10— 15 мкм). Они образуют пористую рых
лую корку на зернах фосфата, в меньшей степени затрудняющую диф
фузию к ним кислоты; поэтому реакция идет быстро, и получается 
сухой рассыпчатый продукт.

Повышение концентрации исходной серной кислоты целесообраз
но, так как при этом влажность продукта (имеется в виду условная, 
определяемая сушкой при 105 °С, влажность суперфосфата; на самом 
деле в жидкой фазе находится водный раствор фосфорной кислоты и 
монокальцийфосфата) уменьшается и возрастает содержание в нем 
Р2Об. Уменьшение влажности суперфосфата на 1 % соответствует 
увеличению содержания Р2Об на ~ 0 ,2  %. Однако чрезмерное повы
шение концентрации серной кислоты, как уже упомянуто выше, вы
зывает образование на зернах фосфата плотных непроницаемых ко
рок сульфата кальция и снижение скорости разложения сырья. 
Таким образом, существует область оптимальных концентраций кис
лоты, границы которой зависят от температуры и условий сме
шения. Оптимальные концентрация, температура и норма серной 
кислоты устанавливаются для каждого сорта фосфатного сырья опыт
ным путем.

Применение серной кислоты концентрации 67—69 % допустимо 
при непрерывном смешении реагентов, когда они вводятся в уже 
частично прореагировавшую реакционную смесь — суспензию 
(пульпу). В этом случае в жидкой фазе устанавливается определен
ное соотношение серной и фосфорной кислот, условия кристалли
зации сульфата кальция улучшаются, и схв-атившаяся (затвердев
шая) масса получается рыхлой. В частности, при выработке супер
фосфата из апатитового концентрата непрерывным способом приме
няют серную кислоту концентрации 68 % с температурой 50—60 °С. 
Летом температуру кислоты устанавливают на 5 °С ниже, чем зимой.

Состав жидкой фазы суперфосфатной массы сильно влияет на ско
рость протекания отдельных стадий процесса и определяет допусти
мую продолжительность пребывания суспензии в смесителе. Послед
няя должна быть небольшой во избежание загустевания и потери 
текучести, но достаточной для достижения определенной степени раз
ложения сырья. Чем выше начальная концентрация серной кислоты, 
тем большая степень разложения апатита должна поддерживаться 
в суспензии, вытекающей из смесителя, и тем меньше должно быть 
отношение H2S 0 4 ■ Н3Р 0 4 в жидкой фазе, чтобы на зернах фосфата 
не образовывались непроницаемые корки сульфата кальция. При 
начальной концентрации серной кислоты 68 % оптимальное время 
пребывания суспензии в смесителе составляет 5—7 мин. Одним из 
критериев нормального протекания взаимодействия реагентов яв
ляется температура суспензии, выходящей из смесителя; она должна 
быть на уровне 110— 115 °С.

Первая стадия разложения фосфата — его взаимодействие с сер
ной кислотой — протекает быстро, тем более, что вначале расхо
дуются мелкие частицы фосфата, а активность раствора (концентра- 
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ция нонов водорода) велика. Во второй стадии фосфат разлагается 
фосфорной кислотой, и по мере увеличения степени ее нейтрализа
ции активность раствора и скорость процесса уменьшаются. Когда 
жидкая фаза становится насыщенной монокальцийфосфатом, что сов
падает с окончанием созревания суперфосфатной массы в камере, 
скорость разложения еще больше замедляется. Это обусловлено, по
мимо уменьшения активности жидкой фазы, тем, что во второй фазе
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ности которых могут быть шламовые покровы из кристаллов сульфата 
кальция.

Уменьшение поверхности контакта фаз и замедление обменной 
диффузии между ионами водорода и кальция, лежащей в основе 
кислотного разложения фосфатов, являются главными причинами 
торможения процесса. Последний полностью прекращается после 
того, как жидкая фаза суперфосфатной массы становится насыщен
ной двумя солями — моно- и дикальцийфосфатом (см. рис. 67). 
Образование геля, основным компонентом которого является дикаль- 
цийфосфат, приводит к появлению на зернах фосфата пленок, пол
ностью подавляющих их взаимодействие с фосфорной кислотой. 
По указанным причинам дальнейшее вызревание суперфосфата идет 
очень медленно, уже во время хранения на складе. Возможность его 
ускорения и степень завершенности процесса, т. е. достигаемая сте
пень разложения сырья, связаны с регулированием фазового состава 
фосфатного комплекса суперфосфата, т. е. состава смеси из жидкой 
и твердой фаз, представленных фосфорной кислотой и фосфатами 
кальция.

Ф а з о в ы й  с о с т а в  и д о з р е в а н и е  с у п е р ф о с 
ф а т а .  Фазовый состав фосфатного комплекса суперфосфата, полу
чаемого из апатитового концентрата, может быть определен с помощью 
диаграммы растворимости в системе СаО—Р20 6— Н20  (см. рис. 67). 
Это обусловлено тем, что практически весь образовавшийся сульфат 
кальция (и стронция) находится в твердой фазе и уже не принимает 
участия в химических реакциях. Соединения фтора частично улету
чиваются, а частично образуют малорастворимые кремнефториды, 
фторкомплексы алюминия и пр. Поэтому без большой погрешности 
вторую стадию процесса получения суперфосфата можно рассматри
вать как растворение в фосфорной кислоте гидроксидапатита 
Са6(ОН) (Р 0 4)3 с постепенной нейтрализацией первого иона водо
рода фосфорной кислоты. Степень нейтрализации определяется от
ношением Р а0 3, связанного в виде монокальцийфосфата, к общему 
содержанию Р20 5 в жидкой фазе. По окончании первой стадии про
цесса степень нейтрализации равна нулю — жидкая фаза представ
лена раствором фосфорной кислоты. Во второй стадии, когда фосфор
ная кислота реагирует с оставшимся фосфатом, жидкая фаза, состоя
щая из раствора фосфорной кислоты и монокальцийфосфата, может 
находиться в равновесии с твердыми моно- или дикальцийфосфатом. 
С увеличением степени разложения фосфата степень нейтрализации 
растет, а с увеличением исходной нормы серной кислоты она умень
шается (так как большая часть кальция связывается в сульфат).



Рис. 70. Номограмма для определения фазового состава фосфатного комплекса суперфос
фата из апатитового концентрата.

В нижней части рис. 70 приведены изотермы системы 
СаО—Р20 6—Н 20  для 25, 40 и 100 °С. Пучок лучей, исходящих из 
начала координат диаграммы, представляет шкалу степени нейтра
лизации. Луч 100 %-ной нейтрализации заканчивается в точке 
N, дающей состав монокальцийфосфата Са(Н2Р 0 4)2 • Н20  (56,34 % 
Р20 5 и 22,22 % СаО). В верхней части рисунка дана зависимость 
степени нейтрализации от степени разложения апатитового концен
трата при двух нормах серной кислоты (п), а слева — вспомогатель
ный график зависимости между концентрацией Р20 5 в жидкой фазе 
к началу второй стадии процесса и конечной влажностью готового



суперфосфата (при норме серной кислоты 72 ч.). На рис. 70 нанесена 
лучи растворения гидроксидапатита в фосфорной кислоте разных кон
центраций. Эти лучи исходят из точки состава гидроксидапатита 
(42,39 % Р20 5 и 55,82 % СаО), находящейся за пределами диаграммы.

Точки составов фосфатного комплекса лежат на пересечении лу
чей растворения и степени нейтрализации. Например, при норме сер
ной кислоты 72 ч., степени разложения апатита 92 % и влажности 
суперфосфата 12% состав фосфатного комплекса изобразится точкой А 
(46,2 % Р20 5 и 8,5 % СаО). Эта точка находится в поле кристалли
зации Са(~Н2Р 0 4)2 • Н20  при 25— 100 °С. Следовательно, в приведен
ном примере фосфатный комплекс суперфосфата состоит из жидкой 
фазы (раствор фосфорной кислоты и монокальцийфосфата) и монокаль
цийфосфата в твердой фазе. С помощью луча кристаллизации, про
веденного из точки N  через точку А, подсчитывают по правилу ры
чага соотношение между количествами жидкой и твердой фаз в ком
плексе при различных температурах. Точки пересечения луча кри
сталлизации с изотермами (например, точка Р  для 25 °С) определяют 
состав жидкой фазы при соответствующей температуре.

По практическим данным при указанной норме сернчй кислоты 
(72 ч.) степень разложения апатита в камерном суперфосфате, т. е. 
в свежем суперфосфате, выгружаемом из камеры созревания, состав
ляет в среднем 87 % (точка С на рис. 70), а степень нейтрализации 
жидкой фазы равна 30 %. Луч степени нейтрализации жидкой фазы 
суперфосфата пересекает лучи растворения при влажности супер
фосфата 16, 14, 12 или 9 % соответственно в точках D lt D 2, D 3 или D 4. 
Из положения этих точек можно заключить, что при влажности су
перфосфата 16 % фосфатный комплекс при 100 °С и выше совсем 
не содержит твердого монокальцийфосфата (точка D 1 лежит в поле 
ненасыщенных растворов), а при влажности 14 % содержит его очень 
мало (точка D 2 находится близко к 100-градусной изотерме). Чем 
меньше влажность, тем больше образуется кристаллического моно
кальцийфосфата в фосфатном комплексе камерного суперфосфата. 
Охлажденный до 40—25 °С камерный суперфосфат содержит твердый 
монокальцийфосфат и при влажности 16 %.

Вызревание суперфосфата, полученного из апатитового концен
трата, ускоряется при понижении температуры до 40—50 °С. Это 
объясняется тем, что при охлаждении внешнего слоя жидкости, 
обволакивающей частицы неразложившегося фосфата, кристалли
зуется насыщающий раствор монокальцийфосфат и увеличиваются 
как температурный, так и концентрационный градиенты — реакция 
ускоряется. Кроме того, в результате кристаллизации Са(Н2РОд).,-
• Н20  степень нейтрализации остающейся жидкой фазы умень
шается, а следовательно, активность ее увеличивается, одновременно 
происходит передвижение жидкой фазы (микроперемешивание). 
При охлаждении устраняется также возможность возникновения пас
сивирующих корок дикальцийфосфата, а если они уже образова
лись, пока суперфосфатная масса была в камере, то создаются ус
ловия для их растворения. Все это способствует ускорению про
цесса дозревания суперфосфата. Охлаждают суперфосфат, распыляя



его в воздухе при подаче из камеры в склад и периодически перебрасы
вая (перелопачивая) на складе с помощью грейферов или экскава
торов. Происходящее при этом испарение влаги также способствует 
охлаждению и доразложению.

При оптимальных условиях производства суперфосфата из апатитового кон
центрата (норма серной кислоты 69—70 ч., ее концентрация 6 8 % , температура 
55 °С, продолжительность смешения реагентов 6  мин, время вызревания в камере 
1 ч) среднесуточный прирост усвояемого Р2 0 5 в первые 5 сут хранения суперфос
фата при 40—50 °С составляет 0,3 % , в следующие 5 сут - г  около 0,1 % и в следу
ющие 10 сут — 0,045 %. Общий прирост усвояемого Р2 0 6 за 20 сут достигает 2 %.

С у п е р ф о с ф а т  и з  ф о с ф о р и т о в  К а р а т а у .  По
лучение суперфосфата из фосфоритов Каратау имеет специфические 
особенности вследствие наличия в них примесей доломита и магнези
альных силикатов. В присутствии соединений магния разложение 
фосфата серной кислотой протекает в три стадии. В первой стадии 
идут реакции

Ca6F (P 0 4) 3  +  5H 2S 0 4  =  ЗН 3 Р 0 4 +  5CaS04 +  HF 
CaMg(C03 ) 2 +  2H 2S 0 4 =  MgS04 +  C aS04 +  2C02 +  2H20  

Mg2 S i0 4 +  2H 2S 0 4 - 2MgSOj +  SiO, +  2H.:0

в результате которых образуется раствор, содержащий фосфорную 
кислоту и сульфат магния. Во второй стадии фосфат разлагается фос
форной кислотой, но так как в растворе находится сульфат магния, 
то образуется не монокальцийфосфат, а мономагнийфосфат: 

Са5 Ғ (Р 04)э +  7Н3 Р 0 4 +  5MgS04 =  5Mg(H2 P 0 4)s +  5CaS04 +  HF

Вторая стадия завершается полным превращением MgS04 в 
Mg(H2P 0 4)2. В третьей стадии оставшееся фосфатное сырье разла
гается фосфорной кислотой, содержащей мономагнийфосфат, с обра
зованием монокальцийфосфата:

Са5 Ғ (Р 0 4) 3 +  7Н 3 Р 0 4 =  5Са(Н2 Р 0 4) 2 +  НҒ

В конце второй стадии фосфатный комплекс состоит из MgO, 
Р20 6 и Н20 .  Как видно из диаграммы растворимости в системе 
MgO—Р20 6—Н20  (рис. 71), мономагнийфосфат растворим значи
тельно больше, чем монокальцийфосфат в системе СаО—Р20 5—Н20 .  
Хотя моно- и димагнийфосфаты инконгруэнтны по отношению к на
сыщенным водным растворам, т. е. разлагаются с выделением в твер
дую фазу менее кислых фосфатов, степень разложения фосфатов маг
ния относительно меньше, чем фосфатов кальция (при одинаковом со
отношении между солью и водой). При 25—80 °С мономагнийфосфат 
растворяется без разложения при массовом отношении Mg (Н2Р 0 4)2 
: Н20  <  0,287; при большем значении этого отношения мономагний
фосфат разлагается, и в твердой фазе появляется димагнийфос- 
фат; разложение же монокальцийфосфата происходит уже при 
отношении Са(Н2Р 0 4)2 Н20  >  0,01. Как и для солей кальция, с уве
личением концентрации Р20 5 растворимость димагнийфосфата ра
стет, а мономагнийфосфата — уменьшается (см. рис. 71), но в отли
чие от монокальцийфосфата степень разложения водой мономагний
фосфата почти не зависит от температуры.



Рис, 71. Изотермы растворимости в системе 
MgO— Р2О5— Н20  при 25, 80 и ' 130 °С.

Вследствие большой растворимо
сти мономагнийфосфата по оконча
нии второй стадии реакции жидкая 
фаза остается ненасыщенной им — 
он полностью находится в растворе, 
и степень нейтрализации фосфорной 
кислоты оказывается весьма высокой.
Мономагнийфосфат образует с фос
форной кислотой буферную смесь, 
диссоциируя на Mg2+ и Н-2РО^, что 
подавляет диссоциацию фосфорной 
кислоты на Н+ и H2POj. По этим
причинам разложение сырья резко замедляется уже во второй 
стадии процесса, а скорость его в третьей стадии становится совсем 
незначительной. Учитывая вышеизложенное, а также то, что 
гигроскопичный мономагнийфосфат ухудшает физические свой
ства суперфосфата из фосфоритов Каратау, целесообразно пред
варительно обогащать их для удаления части соединений магния. 
Содержание MgO должно быть не больше 6—8% от количества Р20 5. 
При достаточно высокой степени разложения фосфорита Кара
тау образующийся в третьей стадии процесса монокальцийфосфат 
высаливается в твердую фазу более растворимым мономагнийфосфа- 
том. В суперфосфатной камере полностью протекает первая и частично 
вторая стадии разложения, последняя завершается при дозревании 
продукта на складе, где начинается третья стадия процесса. Для 
суперфосфата из каратауского фосфорита оптимальная температура 
доразложения на складе более высокая (65—80 °С), чем для суперфос
фата из апатита или фосфоритов, не содержащих магния. Охлажде
ние суперфосфатной массы в этом случае не ускоряет, а замедляет 
процесс дозревания. Причина этого указана выше — большая сте
пень нейтрализации жидкой фазы, не уменьшающаяся при пониже
нии температуры вследствие большой растворимости мономагнийфос
фата.

Порошкообразный простой суперфосфат, полученный из фосфорита Каратау, 
содержащего 27,5 % Р 2 0 5, 6 , 6  % С 0 2 и 2,5 % R2 0 3, и 6 8  %-ной серной кислоты 
при норме 64 ч. и степени разложения сырья 9 0 % , имеет следующий примерный 
состав (в %): Р2 О5 0 бш 15,6; Р20 6уСв 14,0; Р 20 ЗСвоб 5,0; Н20  10,5.

П о к а з а т е л и  п р о и з в о д с т в а .  О полноте разложе
ния фосфатного сырья при производстве суперфосфата судят по 
коэффициенту разложения — отношению количества усвояемого 
Р20 5 к общему количеству Р20 6 в суперфосфате. Коэффициент раз
ложения тем больше, чем больше норма серной кислоты. При норме 
68—72 ч. коэффициент разложения в камерном суперфосфате из 
апатитового концентрата рав( н 83—88 %, и суперфосфат содержит 
значительное количество свободной фосфорной кислоты (11 — 12 %).



Коэффициент разложения в суперфосфате после складского дозрева
ния достигает 93—95 %, причем содержание свободной фосфор
ной кислоты снижается до ~ 5  %.

Отношение количества полученного суперфосфата к количеству 
затраченного на его производство фосфата называется выходом су
перфосфата. Так как содержащийся в фосфате Р20 5 целиком перехо
дит в суперфосфат, то выход может быть выражен отношением про
центного содержания Р20 5 в фосфате к общему Р20 6 в продукте. 
Выход свежеприготовленного суперфосфата из апатитового концен
трата составляет 1,94—2,01, из фосфоритов — 1,5— 1,9. При хра
нении на складе выход несколько понижается вследствие испарения 
части воды.

Г и г р о с к о п и ч н о с т ь  п р о д у к т а  и е г о  н е й 
т р а л и з а ц и я .  Суперфосфат с высокой свободной кислотностью 
(более 5 % Р20 5) при 20 °С в тех случаях, когда относительная влаж
ность воздуха составляет 70— 100 %, поглощает атмосферную влагу. 
Это объясняется небольшим (1,33— 1,81 кПа) давлением водяного 
пара над насыщенными растворами монокальцийфосфата в фосфор
ной кислоте (жидкая фаза суперфосфата) — оно ниже парциального 
давления паров воды при той же температуре и соответствующих 
значениях влажности атмосферного воздуха (1,63—2,33 кПа). По
глощенная влага растворяет некоторое количество монокальций
фосфата, вызывая его разложение на дикальцийфосфат и фосфорную 
кислоту. Выделение же дополнительного количества свободной фос
форной кислоты еще больше увеличивает гигроскопичность суперфос
фата.

Такой суперфосфат обладает плохими физическими свойствами — 
слеживается, замазывает высевные устройства, зависает в бункерах 
механических сеялок; кроме того, он вызывает коррозию механизмов 
и тары и уменьшает всхожесть семян при совместном внесении. 
Поэтому свободную кислотность вызревшего суперфосфата нейтра
лизуют, обрабатывая его добавками, легко разлагаемыми фосфорной 
кислотой. Обычно нейтрализацию совмещают с гранулированием. 
В качестве добавок применяют фосфоритную муку из наиболее легко 
разлагаемых фосфоритов, например эстонских, костяную муку, 
известь, мел, известняк, обесфторенные фосфаты (с. 182) и др. Д о
бавки, содержащие фосфор, обогащают продукт. Так, при внесении 
эстонского фосфорита снижение содержания свободного Р 20 5 на 1 % 
эквивалентно приросту усвояемого Р20 5 в среднем на 0,42 %. При 
нейтрализации фосфорной кислоты суперфосфата соединениями 
кальция образуется дополнительное количество монокальцийфосфата. 
Содержание твердых компонентов в суперфосфате при этом увеличи
вается, и его физические свойства улучшаются. Однако чрезмерное 
снижение кислотности суперфосфата может привести к образованию 
малорастворимого в воде дикальцийфосфата, а избыток извести — 
к ретроградации с образованием трудноусвояемого трикальций- 
фосфата. К местной ретроградации может привести и плохое переме
шивание реагентов. Поэтому требуется тщательно смешивать супер
фосфат с добавками.



А м м о н и з а ц и я .  Одним из способов улучшения качества 
суперфосфата является его аммонизация — нейтрализация свобод
ной кислотности аммиаком. Аммонизированный суперфосфат пред
ставляет собой сухой негигроскопичный, неслеживающийся поро
шок. Содержащийся в нем азот — полезный питательный элемент. 
При нейтрализации газообразным аммиаком свободной фосфорной 
кислоты сначала образуется моноаммонийфосфат:

НэР 0 4 +  NH 3 =  NH4H 2P 0 4

Вследствие выделения теплоты нейтрализации температура массы 
повышается до 80—90 °С, и суперфосфат несколько подсушивается. 
Содержание водорастворимого Р20 5 в нем при этом не уменьшается.

При более сильной аммонизации образуется диаммонийфосфат, 
который взаимодействует с сульфатом кальция с образованием 
дикальцийфосфата:

НэР 0 4 +  2NH 3  =  (NH4)2 H P 0 4 
(NH4)2 H P 0 4 +  CaS04 =  С аН Р 0 4 +  (NH4)2 S 0 4

Монокальций фосфат также превращается в дикальцийфосфат: 
Са(Н2 Р 0 4)2 -Н 20 +  CaS04 +  2NH3  =  2С аН Р04 +  (NH4)2S 0 4 +  Н 20

В результате такой глубокой аммонизации содержание водорас
творимого Р20 5 в суперфосфате значительно уменьшается, но содер
жание усвояемого Р 20 5 изменяется мало. При дальнейшей аммони
зации происходит ретроградация Р20 5 — переход дикальцийфосфата 
в трудно усвояемую растениями форму — трикальцийфосфат: 

2С аН Р0 4  +  CaS04  +  2NH 3  =  Саэ(Р 0 4) 2 +  (NH4)2S 0 4

Поэтому при нейтрализации суперфосфата аммиаком получают 
продукт, содержащий всего около 2 % азота. В производстве аммо
низированного суперфосфата с более высоким содержанием азота 
(до 8 %) используют жидкие аммиакаты (см. Жидкие азотные удоб
рения в гл. 4).

Аммонизацию суперфосфата осуществляют во вращающемся ба
рабане — аммонизаторе, вводя в него непрерывно суперфосфат и 
газообразный аммиак прямотоком. Норма аммиака составляет 2 % 
от массы суперфосфата, а степень его поглощения 97—99 %. Обра
зовавшиеся при аммонизации крупные комки суперфосфата отсеи
ваются на сите и измельчаются.

Особенно эффективна аммонизация суперфосфата из фосфорита 
Каратау. Здесь происходит почти полное высаливание фосфатов 
кальция и магния и при охлаждении до 25 °С кристаллизуются не 
только монокальцийфосфат, но и фосфаты магния и аммония с обра
зованием кристаллогидратов различных двойных и тройных солей. 
Поэтому аммонизированный суперфосфат из фосфорита Каратау при 
охлаждении превращается в продукт с хорошими физическими свой
ствами.
ПРОИЗВОДСТВО СУПЕРФОСФАТА

Суперфосфатный цех включает: склад фосфатного сырья и храни
лища серной кислоты; операционное отделение, в котором фосфат 
разлагают серной кислотой (там же производится поглощение вы-
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Рис* 73. Схема весового дозатора:
J — ленточный транспортер; 2 — барабан;
3 — весовой ролик; 4 — регулирующая 
заслонка; 5 — коромысло весов; 6 — груз.

деляющихся фтористых газов); 
склад суперфосфата, где про
дукт подвергается дообработке 
и дозревает во время вылеживания. Схема производства супер
фосфата непрерывным способом изображена на рис. 72.

Поступающий на завод апатитовый концентрат (или фосфорит
ную муку) выгружают из железнодорожных вагонов и с помощью 
различных транспортных механизмов — электромеханических ло
пат, ленточных транспортеров, шнеков, элеваторов и других — или 
пневматическим способом подают в склад сырья шатрового или 
силосного типа, а из него — в расходный бункер и далее в бункер 
весового дозатора. Во избежание зависания материала в силосах 
производят аэрацию — через пористые плитки, уложенные в днище 
силосов, подают сжатый воздух. Дозировку фосфата производят 
с помощью весового дозатора, схема которого изображена на рис. 73. 
Он представляет собой ленточный транспортер 1, натянутый на ба
рабаны 2\ рабочая часть транспортера опирается на весовой ролик 3, 
который связан системой рычагов с весовым коромыслом 5. Вес 
ленты с находящимся на ней фосфатом уравновешивается грузом 6. 
С помощью регулирующей заслонки 4 устанавливают расход фос
фата, поступающего на ленту дозатора из бункера, так, чтобы ко
ромысло весов с грузом слабо колебалось около среднего положения. 
При отклонении от этого положения производят регулировку пита
ния заслонкой.

Одноступенчатые механические дозаторы обладают инерцион
ностью, что обусловливает относительно малую точность дозировки 
материала. Предпочтительны двухступенчатые дозаторы с электро

магнитными вибрационными и 
шнековыми питателями, кото
рые имеют незначительную 
инерцию и высокую точность. 
Фосфоритная мука Каратау 
обладает большой текучестью, 
поэтому для ее дозирования 
наиболее пригодны снабженные 
электронным регулятором пор
ционные весы, отвешивающие 
порции муки в течение 40—45 с.

Серная кислота непрерывно 
разбавляется водой;разбавление

Рис. 74. Четырехкамерный смеситель:
1 — сообщающиеся камеры; 2 — мешалки} 
3 — переливная коробка; 4 — входное от
верстие; 5 — съемная крышка; 6 — чугун
ный шибер; 7 — трос ручной лебедки для 
подъема и опускания шибера.

т



Рис. 75. Непрерывно действующая суперфосфатная камера:
/■— цилиндрический корпус камеры; 2 — центральная труба; 3 — электромотор; 4 — ре« 
дуктор; 5 — крышка камеры; 6 — перегородка; 7 — фрезер; 8 место подачи суспензии? 
9 — эксцентрик.

контролируется концентратомером по плотности кислоты. Затем 
через расходомер она поступает на смешение с апатитовым концен
тратом.

На отечественных заводах для смешения апатитового концентрата 
с кислотой применяют вертикальные трех- или четырехкамерные 
смесители непрерывного действия (рис. 74). Объем суспензии (пульпы) 
регулируют шибером так, чтобы обеспечить продолжительность ее 
перемешивания в течение 5— 7 мин (при работе на каратауском фос
форите — 2—3 мин). Из смесителя суспензия перетекает в супер
фосфатную камеру (рис. 75). Она представляет собой вертикальный 
железобетонный цилиндрический корпус / ,  имеющий стальной ко
ж ух и футеровку из диабазовых плиток. Камера опирается на 16 
роликовых опор, на которых она вращается вокруг неподвижной 
чугунной трубы 2, проходящей через сальниковое уплотнение в днище 
камеры. Вращение осуществляется с помощью электромотора 3 
через редуктор 4; в течение 1—2 ч камера делает один оборот (на
правление вращения показано на плане стрелкой). Железобетонная 
крышка камеры 5 неподвижна — между камерой и крышкой имеется 
уплотнение из листовой резины. К крышке подвешена неподвижная 
вертикальная чугунная перегородка 6, примыкающая к центральной 
трубе и отделяющая зону загрузки от зоны выгрузки. Около этой 
перегородки со стороны выгрузки находится фрезер 7. Это враща
ющаяся на вертикальном валу стальная конструкция («карусель»), 
на которой укреплены крылья с ножами из хромистого чугуна. 
Фрезер подвешен к крышке камеры и вращается в направлении, 
противоположном вращению камеры с частотой 0,13—0,17 с-1 
(8— 10 об/мин).

Суспензия из смесителя непрерывно поступает в камеру по трубе, 
вставленной в отверстие 8 в крышке. По мере вращения камеры 
суперфосфатная масса схватывается и подходит к фрезеру готовой 
152



Рис, 76. Разбрасыватель суперфосфата (шаб- 
машнна).

для выгрузки. За один оборот фре
зер срезает слой суперфосфата тол
щиной 5—25 мм. Срезанный ножами 
фрезера суперфосфат попадает в цен
тральную трубу через имеющуюся 
в ней широкую щель и падает по 
трубе на транспортер, передающий 
продукт на склад. Чтобы умень
шить сопротивление вращению 
вследствие трения суперфосфатной 
массы о неподвижную стенку центральной трубы, у наружной 
стенки этой трубы в зоне загрузки расположен деревянный 
эксцентрик 9. Его назначение — создать у стенки центральной 
трубы свободный объем, необходимый для расширения супер
фосфатной массы в процессе созревания. Ее плотность, равная в на
чале схватывания 1,5 т/м3, уменьшается ко времени выгрузки до
1.1 т/м3. При переработке фосфоритов, содержащих карбонаты, 
давление на стенки камеры меньше, так как суперфосфатная масса 
более пориста; ее плотность составляет 0 ,8—0,9 т/м3. Выделяющиеся 
при реакции газы удаляются через отверстие в крышке камеры 
в вентиляционную трубу, по которой отсасываются в абсорбцион
ную систему.

Производительность стандартной (в СССР) камеры, имеющей диаметр кожуха
7.1 м и высоту 2,9 м, при частоте вращения один оборот за 80—90 мин и при 
высоте слоя суперфосфатной массы 1,5—2 м составляет 40—50 т суперфосфата 
в час.

При подаче на склад суперфосфат несколько охлаждают, раз
брасывая его. Для этой цели применяют небольшой (длиной 0,7— 
1 м, диаметром 0,6—0,8 м) быстро вращающийся (частота вращения 
17—24 с-1 или 1000— 1450 об/мин) горизонтальный барабан с про
дольными лопастями (рис. 76). Падая на наружную поверхность 
барабана, суперфосфат отбрасывается лопастями и разбивается на 
мелкие частицы, которые, оседая в кучу, охлаждаются окружа
ющим воздухом с 70—90 до 30—60 °С. Суперфосфат вылеживается 
в нескольких кучах. Обычно склад оборудован грейферными кранами 
или другими транспортными механизмами, с помощью которых в те
чение срока хранения продукт периодически перелопачивают, т. е. 
пересыпают кучи с места на место. Это способствует его охлаждению 
и более быстрому дозреванию.

Несмотря на это, срок вылеживания суперфосфата на складе 
составляет обычно 2—3 недели. При значительной производитель
ности суперфосфатных заводов (1000—3000 т/сут) требуются очень 
большие склады, намного превышающие по своим габаритам произ
водственные цехи (операционные отделения). В связи с этим одной 
из важных задач суперфосфатной промышленности является изыска
ние средств сокращения сроков дозревания суперфосфата на складах.



Ниже приведен примерный материальный баланс производства простого супер 
фосфата на 1 0 0 0  кг апатитового концентрата:

Расход % Приход %

Апатитового концен 1 0 0 0 50,0 Газов и пара, выделив 106 5,3
трата шихся при разложении
Серной кислоты башен 895 44,8 Паров воды, выделив 18 0,9
ной шихся при дозревании
Воды для разбавления 105 5,2 суперфосфата на складе
серной кислоты Продукта 1876 93,8
Итого 2 0 0 0 1 0 0 , 0 Итого 2 0 0 0 1 0 0 , 0

Расходные коэффициенты на 1 т порошкообразного суперфосфата составляют 
0,53—0,55 т апатитового концентрата и 0,37—0,38 т серной кислоты (100 %-ной).

Затраты на производство суперфосфата определяются главным образом стои
мостью сырья, которая составляет 89—93 % себестоимости продукта (доля энерге
тических затрат — всего 0 , 1 —0 ,5 % , затрат на содержание оборудования— 2,5— 
3 % , на заработную плату — около 1  %, остальное — накладные расходы).

Возможно производить обогащенный суперфосфат, заменяя часть серной ки
слоты фосфорной. Например, при замене 10— 16 % башенной серной кислоты (75— 
76 % H2S 0 4) экстракционной фосфорной (30—32 % Р 20б) при суммарной норме 
кислот 71—73 ч. получается продукт, содержащий 23,5 % усвояемой Р20 6. Оче
видно, однако, что фосфорную кислоту выгоднее использовать для производства 
концентрированных удобрений и перевозить их в районы потребления.

Делались попытки интенсифицировать камерное производство простого супер
фосфата на действующих заводах, например добавкой в смеситель небольшого ко
личества азотной или соляной кислот, в присутствии которых разложение фос
фата в камере ускоряется, а срок вылеживания продукта на складе сокращается. 
Практического применения эти приемы не нашли.

УЛАВЛИВАНИЕ ФТОРИСТЫХ ГАЗОВ ПРИ ПРОИЗВОДСТВЕ СУПЕРФОСФАТА

Выделяющийся при разложении природных фосфатов фторид водо
рода взаимодействует с содержащимся в сырье кремнеземом, образуя 
тетрафторид кремния SiF4 и гексафторкремниевую кислоту H2SiFe. 
Последняя остается в суперфосфате, связываясь катионами металлов 
в малорастворимые соли — кремнефториды (гексафторсиликаты). 
Из общего количества фтора, содержащегося в фосфатном сырье, 
в суперфосфате остается 55—60 %, остальное удаляется с венти
ляционными газами в виде SiF4. Очистка газообразных продуктов 
реакции в производстве суперфосфата необходима для предотвра
щения выбросов значительных количеств токсичных фторсодержа
щих газов в атмосферу, она одновременно позволяет получить в ка
честве побочного продукта гексафторкремниевую кислоту. При 
охлаждении газов SiF4 взаимодействует с парами воды:

3SiF4 +  (п +  2)Н20  2H 2SiF9 +  S i0 2 -nH 20

Эта реакция лежит в основе абсорбции отводимых из смесителя и 
суперфосфатной камеры фтористых газов. Концентрация фтора 
в газах, поступающих в абсорбционную систему, невелика (15— 
35 г/м8). Эти газы должны иметь температуру не ниже 65 °С, в про- 
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тивном случае SiF4 гидролизуется находящейся в газе водой, и вы
деляющаяся гелеобразная кремниевая кислота будет оседать в га
зоходе в виде шлама, пропитанного гексафторкремниевой кислотой, 
что приведет к необходимости частой чистки газоходов.

Количество фтора, извлекаемое в газовую фазу при получении 
суперфосфата, зависит от состава фосфатного сырья и от многих дру
гих условий. Оно тем больше: 1) чем меньше в фосфате примесей 
соединений щелочных металлов, магния, алюминия и железа, свя
зывающих фтор в виде фторидов, остающихся в суперфосфате; 2) чем 
выше концентрация исходной серной кислоты (и соответственно 
концентрация фосфорной кислоты в жидкой фазе суперфосфатной 
массы в начальных стадиях процесса) и чем выше температуры в сме
сителе и камере, так как это приводит к увеличению равновесного 
парциального давления SiF4 в газовой фазе.

Помимо этого, увеличению выхода фтора в газовую фазу способ
ствуют повышение нормы серной кислоты, интенсификация переме
шивания, увеличение разрежения в системе, введение активного 
диоксида кремния и др. Основное количество SiF4 (около 80 %) 
выделяется на стадии смешения фосфата с серной кислотой. Струк
турирование массы, естественно, подавляет диффузию газов, вслед
ствие чего в камере выделяется около 20 % фтора (от количества, 
переходящего в газ на обеих стадиях). Фтористые газы выделяются 
и при дозревании суперфосфата на складе; улавливание их практи
чески неосуществимо, и они загрязняют атмосферу склада, что 
ухудшает санитарные условия в нем.

Водная абсорбция фтористых газов практически сводится к по
глощению туманообразной H2SiF6, образовавшейся в результате 
гидролиза SiF4. На суперфосфатных заводах ее обычно проводят в две- 
три ступени. Сначала газ промывают в механических абсорберах — 
горизонтальных секционированных емкостях (камерах) с разбрызги
вающими валками, где улавливается до 90 % фтора, затем в полых 
башнях, где поглощается остальная часть фтористых соединений. 
Нижняя часть башни выполнена из кислотоупорного бетона и слу
жит приемником для гексафторкремниевой кислоты. Башни оро
шают водой, и образовавшийся здесь слабый раствор H2SiF6 подают 
в механические абсорберы; они стальные, гуммированные или футе
рованные кислотоупорными плитками по слою изобутилена или 
асбестового картона на кислотоупорном цементе. Применения абсор
беров с неподвижной насадкой в данном случае избегают из-за воз
можности забивки ее кремниевой кислотой.

Устройство стального механического абсорбера показано на рис. 77. Разбрыз
гиватель представляет собой вал с лопастями, расположенный поперек отделения 
камеры в нескольких сантиметрах над зеркалом жидкости, так что лопасти погру
жены в жидкость на 30— 35 мм. Частота вращения валов 6 — 7 с- 1  (350— 400 об/мин). 
Интенсивность разбрызгивания регулируется поднятием или опусканием валов с по
мощью подвижных подшипников. Слабая гексафторкремниевая кислота подается 
в камеру с конца, противоположного входу газа, и движется противотоком ему. 
Она вытекает вместе со шламом кремниевой кислоты, частично оседающим на дно 
камеры. Поэтому периодически камеру очищают от осевшего геля.



Рис. 77. Механический абсорбер.

Полые башни круглого или квадратного сечения, имеющие полезную высоту 
до 10 м и орошаемые с помощью форсунок, удобнее в эксплуатации, чем камеры с ме
ханическими разбрызгивателямидак как площадь основания у них меньше и поэтому 
их легче очищать от осевшей кремниевой кислоты. Однако их эффективность неве
лика.

Концентрация получаемой кислоты на разных-заводах различна— 
от 8— 10 до 20—25 % H2SiFe. На отечественных заводах получают 
кислоту невысокой концентрации. Для лучшего улавливания H2SiF6 
обычно газ пропускают последовательно через несколько абсорберов 
(два-три), работающих по противоточной схеме орошения. Напри
мер, при трехступенчатой схеме очистки из первого по ходу газа 
абсорбера отводят гексафторкремниевую кислоту концентрации 8— 
10' % H2SiF6, концентрация растворов 2- и 3-й ступеней составляет 
соответственно 1,5—2,5 и 0,05—0,2 % H2SiFe. Суммарный объем 
абсорбционной системы определяется производительностью супер
фосфатного цеха из расчета 0,5 м3 на 1 т суперфосфата в час. Степень 
улавливания H2SiF6 достигает 98—99 %. Отходящие из абсорбцион
ной установки газы содержат 0,07—0,1 г фтора в 1 м3; они выбрасы
ваются вентилятором в атмесфсру. По санитарным нормам содер
жание фтора в атмосфере населенных мест не должно превышать 
0,005 мг/м3 [предельно допустимая концентрация (ПДК) фтора 
в атмосфере производственных помещений — 0,05 мг/м3 в пересчете 
на HF], На суперфосфатных заводах на каждую тонну суперфосфата 
вентилятор должен отсасывать 250—300 м3 газа. Используют вен
тиляторы с чугунным ротором, нижняя часть их корпуса железо
бетонная, верхняя — стальная, внутри они покрыты диабазовой 
обмазкой или асбовинилом.

Транспортирование растворов H2SiF6 осуществляют с помощью 
центробежных насосов, изготовленных из хромоникельмолибдено- 
вой стали, графитопласта, фаолита, или гуммированных насосов, 
по резиновым или полиэтиленовым трубопроводам. Для защиты 
от коррозии стальных резервуаров (циркуляционных и продукцион
ных сборников) их футеруют кислотостойкими керамическими или 
пластмассовыми материалами, или гуммируют.



Рис. 78. Схема получения гранулированного суперфосфата:
1 — бункер для суперфосфата; 2 — бункер для нейтрализующей добавки; 3 — ленточные 
питатели; 4 — валковая дробилка; 5 и 10 — элеваторы; 6 — транспортер гранулитора; 
7 — гранулятор; 8 — сушильный барабан; 9 — ретурный транспортер; 11 — грохот; 12 — 
транспортер готового продукта; 13 — дробилка; 14 и 17 — транспортеры; 15 — бункеры 
для готового продукта; 16 — зашивочная машина.

ГРАНУЛИРОВАННЫЙ И АММОНИЗИРОВАННЫЙ СУПЕРФОСФАТЫ

В настоящее время промышленность СССР выпускает суперфосфат 
главным образом в гранулированном виде. Гранулированный вы
сушенный суперфосфат, в отличие от порошкообразного, не ком- 
куется и не слеживается, обладает повышенным содержанием Р20 3 
и пониженной влажностью; его можно вносить в почву с помощью 
рядовых сеялок вместе с семенами, что приводит к более равномер
ному его распределению и лучшему использованию. Вследствие 
медленного растворения гранул в почвенной воде меньшая часть 
водорастворимого Р20 3 реагирует с находящимися в почве полутор
ными оксидами, превращаясь в труднорастворимые фосфаты, а ко
личество Р20 3, используемого растениями, увеличивается.

Обычно к суперфосфату, направляемому на грануляцию, добав
ляют нейтрализующие вещества — молотый известняк, мел и дру
гие; при этом одновременно с грануляцией снижается свободная 
кислотность продукта.

Технологическая схема гранулирования суперфосфата изобра
жена на рис. 78. Суперфосфат и нейтрализующая добавка из бунке
ров 1 и 2, снабженных дозаторами, по ленточным питателям 3 по
ступают в валковую дробилку 4, где измельчаются и перемеши
ваются. Затем смесь поступает в элеватор 5, куда также непрерывно 
подается ретур — мелкая фракция гранулированного суперфосфата, 
возвращаемая после рассева. Элеватор, а затем транспортер 6 по
дают смесь в гранулятор 7. Это вращающийся барабан, в котором 
происходит закатка увлажненного порошкообразного материала 
в гранулы. Воду, необходимую для увлажнения материала до 16 %, 
подают внутрь гранулятора через разбрызгивающие форсунки. 
Суперфосфат проходит через гранулятор, имеющий диаметр 1,4 м 
и длину 7,5 м и вращающийся с частотой 0,125 с-1 (7,5 об/мин), 
в течение 7 мин. Образовавшиеся влажные гранулы поступают



в сушильный барабан 8 диаметром 2,2 м и длиной 14 м, с частотой 
вращения 0,08 с-1 (5 об/мин), где высушиваются до влажности 3—5 %. 
Температура продукта в процессе сушки не должна превышать 
95 °С, во избежание перехода растворимого монокальцийфосфата 
в нерастворимые пиро- и метафосфаты кальция. Поэтому при сушке 
суперфосфат и топочные газы движутся прямотоком, т. е горячий 
газ соприкасается с наиболее влажным продуктом, что уменьшает 
опасность перегрева. Топочные газы входят в сушилку с темпера
турой 600 °С, а уходят из нее при 100— 120 °С.

В процессе сушки улетучиваются соединения фтора (в виде 
приблизительно эквивалентной смеси 2HF +  SiF4). Их выделение 
тем меньше, чем глубже был нейтрализован суперфосфат перед 
сушкой, так как при понижении концентрации свободной Н3Р 0 4 
в жидкой фазе суперфосфата парциальное давление SiF4 умень
шается. Обычно при сушке выделяется 10— 17 % фтора, остав
шегося в. суперфосфате; степень выделения фтора возрастает 
с повышением температуры и увеличением длительности сушки. 
В среднем абсолютное содержание фтора в гранулированном продукте 
меньше на 0 ,1—0,15 %, чем в исходном суперфосфате. Газы из 
сушилки удаляются при помощи дымососа и проходят циклонный 
пылеуловитель, затем промываются в абсорбционной башне водой для 
улавливания газообразных соединений фтора, после чего выбрасы
ваются через трубу в атмосферу.

Фтористые газы, выделяющиеся при сушке гранулированного 
суперфосфата, поглощаются с меньшей полнотой, чем газы из смеси
телей и суперфосфатных камер, так как значительная часть соеди
нений фтора находится в этих газах в виде трудноулавливаемого 
аэрозоля.

Образующиеся при абсорбции растворы содержат большие ко
личества суперфосфатной пыли, использование их затруднено; по
этому такие растворы направляют на обезвреживание (нейтрали
зацию мелом) или возвращают в гранулятор для увлажнения супер
фосфата.

Высушенный продукт подается элеватором 10 в грохот 11, где 
рассеивается на фракции. Частицы крупнее 4 мм поступают в дро
билку 13 и после измельчения транспортером 14 возвращаются 
в элеватор, подающий материал на рассев. Фракция с размером ча
стиц 2—4 мм транспортером 12 подается в бункера готового про
дукта 15, а мелкая фракция (20—30 % от общего количества) посту
пает на ретурный транспортер 9 и идет на смешение с суперфосфа
том, направляемым на грануляцию. Из бункеров готового продукта 
гранулированный суперфосфат загружается насыпью в вагоны или 
затаривается в мешки, которые подаются транспортером к заши
вочной машине 16. Зашитые мешки транспортером 17 .грузятся 
в вагоны.

Для получения 1 т гранулированного суперфосфата расходуют 1,015— 1,025 т 
простого суперфосфата.

В аппаратуре для производства гранулированного суперфосфата 
можно получать и смешанные гранулированные удобрения. В этом 
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случае в гранулятор кроме суперфосфата подают соответствующие 
компоненты тукосмеси.

Можно осуществлять процесс грануляции суперфосфата без его увлажнения и 
сушки, с помощью наклонных чаш или дисков, планетарных смесителей и т. п. Н а
пример, разработан следующий способ грануляции вызревшего суперфосфата. Сна
чала его в течение 2  ми к пластифицируют в двухвалковом смесителе, затем окаты
вают в гранулы во вращающемся барабане. Г ранулы припудривают с поверхности 
нейтрализующими добавками или аммонизируют для снижения кислотности и при
дания прочности, после чего рассеивают па фракции.

Предложены и другие схемы гранулирования суперфосфата без сушки. Можно 
смачивать суперфосфат при его гранулировании небольшим количеством (5— 
5,5 %) 32 %-ной фосфорной кислоты и затем припудривать влажные гранулы ней
трализующими добавками. Вместо фосфорной кислоты можно добавлять к супер
фосфату фосфорит и серную кислоту — выделяющаяся при этом теплота реакции 
и пластичность образующегося свежего суперфосфата способствуют хорошему гра
нулированию.

Гранулирование суперфосфата сочетают с введением добавок соединений микро
элементов, получая продукты, содержащие 0,15—0,25 % В, 1—2 % Мп или 0,1— 
0,15%  Мо.

Получение гранулированного суперфосфата из фосфоритов К а
ратау сочетают с его аммонизацией. Это позволяет исключить его 
увлажнение и сушку, а также расход известняка на предваритель
ную нейтрализацию. Применение аммонизированного гранулиро
ванного суперфосфата в среднеазиатских республиках, почвы кото
рых содержат более 20 % карбоната кальция, дает хорошие 
результаты.

Нейтрализация суперфосфата, полученного из - фосфоритов К а
ратау, аммиаком до pH =  4-т-4,5 не приводит к уменьшению со
держания усвояемого Р 20 5. Содержание водорастворимого Р2Ов 
снижается на 12— 18 % и составляет 73—82 % от усвояемого. За счет 
телоты, выделяющейся при аммонизации, влажность продукта 
уменьшается на 4— 5 %. При аммонизации суперфосфата из фосфо- 
ритов Каратау аммиакатами аммиачной селитры или карбамида 
можно получить сложное гранулированное удобрение с хорошими 
физическими и агрохимическими свойствами, содержащее 20—21 % 
питательных веществ, в том числе 5—6 % азота.

Аммонизацию вызревшего суперфосфата газообразным аммиаком 
производят в аммонизаторах-грануляторах — горизонтальных вра
щающихся барабанах. Затем продукт поступает на склад, где он 
в течение 3—4 сут охлаждается до 28—32 °С; с этой целью его пере
лопачивают 3—4 раза грейферным краном. Охлажденный продукт 
рассеивают и затаривают.

Степень использования аммиака составляет 93—96 %. Выхлоп
ной газ из аммонизатора, содержащий 5—8 г/м3 NH3, направляется 
на водную абсорбцию. Образующуюся аммиачную воду (2—2,5 % 
NH3) используют для разбавления серной кислоты, поступающей 
в производство суперфосфата.

Д ля получения 1 т аммонизированного гранулированного суперфосфата рас
ходуют 1,02 т кислого суперфосфата и ~  190 кг аммиака. Готовый продукт содержит 
(в %): Рг06общ 16— 16,8; PjOjyoa 15—15,5; PgO ввод 1 1 15—12; N 1,5—2,5, PjOjcboO 
не более 0,5 и влаги 3.



ЭКСТРАКЦИОННАЯ ФОСФОРНАЯ КИСЛОТА
ФИЗИКО-ХИМИЧЕСКИЕ ОСНОВЫ СЕРНОКИСЛОТНОЙ ЭКСТРАКЦИИ 
ИЗ ФОСФАТОВ

В отличие от термического, метод получения фосфорной кислоты, 
основанный на разложении природных фосфатов серной кислотой 
по реакции

Ca6F (P 04)3 +  5H2S 0 4 +  пН20  5CaSCVttH20  +  ЗН 3 Р 0 4 +  HF

и последующем отделении жидкой фазы от сульфатного осадка, на
зывают экстракционным или мокрым. Эго наиболее распространен
ный метод получения фосфорной кислоты, используемой в произ
водстве удобрений, кормовых и технических фосфатов.

Основным условием успешного осуществления процесса серно
кислотной экстракции является выделение сульфата кальция в виде 
достаточно крупных, легко отделяемых и хорошо отмываемых от 
фосфорной кислоты кристаллов. Достигается это подбором рацио
нального аппаратурного оформления отдельных стадий процесса и 
поддержанием определенного технологического режима экстракции, 
т. е. совокупностью концентрационных, температурных и других 
параметров, обеспечивающих осаждение требуемой формы сульфата 
кальция (гипса, полугидрата или ангидрита) и получение продукцион
ных растворов фосфорной кислоты заданной концентрации.

В процессе экстракции необходимо получать подвижную суспен
зию сульфата кальция в фосфорнокислотном растворе, которую воз
можно перемешивать и транспортировать. Между тем при непосред
ственном смешении природного фосфата с концентрированной серной 
кислотой образуется густая суспензия, разделить которую практи
чески невозможно. Для обеспечения ее подвижности массовое соот
ношение между жидкой и твердой фазами (Ж Т) поддерживается 
в пределах от 2 : 1 до 3,5 1 благодаря рециркуляции так называе
мой «оборотной» кислоты — смеси части продукционной кислоты 
с растворами, образующимися при отмывке сульфатного осадка 
(фосфогипса).

Природные фосфаты, содержащие большие количества кислото
растворимых примесей, непригодныдля сернокислотной экстракции. 
Так, при использовании железосодержащих желваковых фосфоритов 
в процессе экстракции образуются растворы, пересыщенные фосфа
тами железа; выделение последних приведет к повышенным потерям 
экстрагированного Р20 5 с фосфогипсом. При получении фосфорно
кислотных растворов, содержащих 2—3 % SO^', возможно исполь
зование сырья с массовым соотношением Ғе2Оэ Р20 5 до 0,12, но 
обычно применяют фосфаты, в которых указанное соотношение не 
превышает 0,08.

Для процесса экстракции характерно накопление в растворах 
примесей, переходящих из фосфатного сырья. Концентрации при
месей определяются как составом сырья, так и распределением 
соответствующих компонентов между жидкой, газовой и твердой 
фазами. Наличие в производственных растворах примесей катионов 
щелочных металлов, магния, алюминия, железа и анионов SÔ " 
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Рис. 79. Влияние температуры и кон
центрации Р2Ов в растворе на 
практическую гидратиро- 
ванность отделяемого осадка 
сульфата кальция.

F", SiF6~ может существенно 
изменять свойства сульфат
ного осадка и продукцион
ной кислоты.

Основой для выбора тем
пературных и концентраци
онных параметров процесса 
экстракции являются данные о границах существования раз
личных модификаций сульфата кальция и скорости их взаимо
превращений в фосфорнокислотных растворах; эти сведения 
для чистых растворов были рассмотрены выше. Однако в реальных 
растворах экстракционной фосфорной кислоты фактические границы 
областей кристаллизации гипса, полугидрата сульфата кальция 
и ангидрита и особенно скорости протекания фазовых превращений 
существенно изменяются. Так, в чистых растворах фосфорной кис
лоты концентрации 10—25 % Р20 6 при 80 °С полугидрат, который 
большей частью является первой кристаллизующейся фазой системы, 
превращается в гипс за 1—5 ч. Присутствие затравки гипса, при
месей фосфата железа, кремнезема значительно ускоряет этот про
цесс. Образовавшийся гипс существует в виде метастабильной формы 
(стабильная фаза — ангидрит, см. рис. 65) в течение нескольких 
месяцев при концентрации Р20 5 ниже 10 % или нескольких суток 
при 25 % Р20 6. Соответственно в условиях экстракции при кон
центрации жидкой фазы суспензий 25—30 % Р20 6, температуре 
70—80 °С и временй пребывания массы в реакторе 5—8 ч отделяемый 
осадок будет представлен метастабильным дигидратом, а не ста
бильным ангидритом.

Таким образом, степень гидратации сульфата кальция, отделяе
мого при экстракции, может не соответствовать стабильным формам 
и зависит от конкретных условий осуществления процесса. На 
рис. 79 -изображена диаграмма, показывающая практическую сте
пень гидратации сульфата кальция в зависимости от режима экстрак
ции — температуры и концентрации фосфорной кислоты. В области 
ниже кривой 2 сульфат кальция отделяется в виде гипса, выше 
кривой 1 — з  виде ангидрита, а между этими линиями — в виде 
полугидрата.

В соответствии с этим различают три режима экстракции фосфор
ной кислоты: дигидратный, полугидратный и ангидритный. Наиболее 
распространен дигидратный режим, который осуществляют при 
65—80 °С, получая кислоту с концентрацией до 30—32 % Р2Ов. 
Нашел применение и полугидратный режим, осуществляемый при 
90— 105 °С и позволяющий производить кислоту, содержащую до 
50 % Р20 Б. Все шире распространяются комбинированные полуги- 
дратно'-дигидратные способы экстракции, в которых сначала выде
ляют полугидрат, а затем, охлаждая и разбавляя суспензию, пере-



кристаллизовывают его в гипс. Такие способы дают возможность 
получать концентрированную (до 50 % Р20 5) кислоту при высокой 
степени использования сырья. Ангидритный режим пока не приме
няли, опасаясь усиленной коррозии аппаратуры при повышенных 
температурах и плохой фильтруемости фосфорной кислоты и промыв
ных растворов через слой мелких кристаллов безводного сульфата 
кальция. Ведутся исследования, позволяющие надеяться, что эти 
трудности будут преодолены.

Форма и размеры образующихся при экстракции кристаллов 
сульфата кальция, определяющие фильтрующие свойства слоя этого 
материала, а следовательно, и эффективность отмывки его от фосфор
ной кислоты, зависят от температуры и концентрации кислоты, сте
пени и условий снятия пересыщения. Они также зависят от соотно
шения концентраций в растворе ионов Са2+ и SO*~ и концентраций 
примесей магния, алюминия, фтора. При избытке Са2+ гипс выде
ляется в форме тончайших игл длиной 20—80 мкм; при избытке SO*- , 
напротив, размеры кристаллов гипса достигают 100 мкм в ширину 
и нескольких сотен микрометров в длину.

Для получения крупнокристаллического однородного осадка 
гипса необходимо, чтобы мольное отношение S 0 3 : СаО в жидкой 
фазе было по возможности постоянным, в пределах 1,5—4,0. При 
кристаллизации полугидрата оно должно быть близким к стехиоме- 
трическому, а для ангидрита равным 10— 15. Соответственно для 
указанных модификаций оптимальным является содержание в рас
творе 1,5—2,5; 0,8— 1,2 и 2 ,5—4,5 % S 0 3. Необходимо, чтобы кри
сталлизация гипса происходила из слабопересыщенных растворов. 
Эти условия обеспечиваются интенсивным перемешиванием суспен
зии, ее рециркуляцией (возвратом в зону загрузки исходных реаген
тов), предварительным смешением серной и оборотной фосфорной 
кислот и другими приемами. При полугидратном режиме экстрак
ции, напротив, поддерживают высокие пересыщения, способству
ющие образованию компактных шарообразных сростков кристаллов.

На кристаллизацию сульфата кальция влияют и присутствующие 
в растворе примеси. Наиболее существенно влияние примесей соеди
нений алюминия и фтора, образующих в растворе фторкомплексные 
ионы типа (AIFn)(3-r,)+; последние, сорбируясь на определенных 
гранях кристаллов, обусловливают выделение более изометричных 
пластинчатых кристаллов гипса и шестигранных призм полугидрата, 
легко срастающихся в агломераты.

Поддержание оптимального содержания сульфатов в жидкой 
фазе суспензий является важным условием достижения высокой 
степени извлечения Р20 5 в продукционную кислоту. При снижении 
концентрации сульфатов уменьшаются скорость и степень разложе
ния фосфатных минералов, одновременно возрастает внедрение фос
фата кальция в кристаллическую решетку сульфата кальция, обус
ловленное близостью значений радиусов ионов SOJ" и НРО^" («за
хват Р20 5»), Повышение концентрации свободной серной кислоты 
снижает захват Р20 6, но вызывает кристаллизацию сульфата кальция 
на поверхности зерен фосфата с образованием плотных шламовых 
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покровов, препятствующих диффузии и разложению. Поэтому на 
практике оптимальный сульфатный режим выбирают, ориентируясь 
на достижение минимальных суммарных потерь за счет недоразложе- 
ния сырья, захвата Р20 5 и неполноты отмывки осадка на вакуум- 
фильтре.

При оптимальных условиях экстракции скорость разложения 
фосфатных минералов достаточно велика, а продолжительность 
процесса определяется скоростями кристаллизации и роста кри
сталлов сульфата кальция. Практически продолжительность экстрак
ции для разных видов сырья и режимов колеблется в пределах 
4—8 ч — это обеспечивает (разумеется, при соблюдении оптимальных 
условий осаждения) образование достаточно крупных, легко отделяе
мых на фильтре кристаллов и позволяет избежать отрицательного 
влияния кратковременных колебаний дозировки реагентов на пока
затели процесса. Необходимая длительность процесса обеспечивается 
выбором соответствующего реакционного объема (экстрактора), через 
который реакционная масса (суспензия) протекает медленно, но при 
энергичном перемешивании. В качестве реакционного объема ис
пользуют один, два или большее число реакторов. Устанавливают, 
например, однобаковый экстрактор в виде большого прямоугольного 
резервуара, разделенного перегородками на несколько секций, снаб
женных мешалками; или каскад из 2—8 цилиндрических экстрак
торов, разделенных на секции или не имеющих перегородок; в пос
леднем случае мешалки не только перемешивают суспензию, но и 
обеспечивают ее циркуляцию и перемещение по определенному 
направлению.

Экстракторы должны быть защищены от действия горячей фосфорной кислоты 
(коррозии) и от истирания перемешиваемой суспензией (эрозии). Стальные корпуса 
экстракторов футеруют по слою резины или полиизобутилена кислотоупорным 
кирпичом или графитовыми блоками. В процессе работы поверхность футеровки 
покрывается слоем осадка, который защищает ее от истирания. Валы и лопасти 
мешалок, а также детали вакуум-фильтра, трубопроводы и насосы для перекачки 
суспензии и фосфорной кислоты изготовляют из сталей ЭИ-35 и ЭИ-943, для отно
сительно слабых кислот — из сталей ЭИ-448 и X I8H I0T . Наилучшими насосами для 
суспензии являются погружные центробежные вертикальные насосы.

Фосфатное сырье, серную и оборотную фосфорную кислоты 
с помощью дозирующих устройств и насосов подают в первую сек
цию экстрактора (возможно распределение серной кислоты между 
секциями или аппаратурное разделение зон разложения фосфата 
в фосфорной кислоте и кристаллизации сульфата кальция при обра
ботке образовавшихся суспензий монокальцийфосфата серной кисло
той). В первую секцию возвращают также значительную часть су
спензии из предпоследней или последней секции — это позволяет 
снизить пересыщение и улучшить условия кристаллизации сульфата 
кальция. Выделяющиеся при разложении сырья фтористые газы из 
газового пространства экстракторов отсасываются в систему абсорб
ции, где улавливаются водными растворами H 2SiFe. Теплота иду
щих в процессе экстракции реакций отводится путем отбора водяных 
паров в систему абсорбции (воздушное охлаждение) или в системе 
вакуум-испарения, куда мощными насосами подается циркулиру
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ющая суспензия (вакуумное охлаждение). Возможно также пред
варительное разбавление серной кислоты и ее охлаждение в графи
товых теплообменниках водой, но при этом должна быть уменьшена 
подача воды на отмывку осадка (с. 167),

Из последней секции экстрактора суспензию кристаллов суль
фата кальция в растворе фосфорной кислоты направляют на разде
ление этих компонентов. При отделении фосфогипса от жидкой фазы 
реакционной массы образуется основной фильтрат, а при противо- 
точной промывке фосфогипса водой — промывной фильтрат. Часть 
основного фильтрата отводят в качестве готового продукта, а часть 
смешивают с промывным фильтратом и возвращаю!' на экстракцию 
в виде оборотного раствора. В зависимости от числа промывок обра
зуется несколько фильтратов разной концентрации. По их числу 
называют схему фильтрации — например, четырех-, пятифильтрат- 
ная и т. д.

Отделение и промывку фосфогипса производят на наливных 
ленточных, конвейер но-лотковых (карусельных) и других вакуум- 
фильтрах. Одно из главных требований к фильтрам — обеспечение 
хорошей отмывки осадка от фосфорной кислоты. Фильтры погруж
ного типа, например барабанные вакуум-фильтры, требуют органи
зации нескольких ступеней фильтрации с промежуточной репуль- 
пацией осадка для его отмывки. Фильтры наливного типа позволяют 
совмещать основную фильтрацию с промывкой, что существенно 
упрощает этот узел и облегчает его эксплуатацию.

Наиболее часто на экстракционных системах большой мощности 
применяют карусельный лотковый вакуум-фильтр (рис. 80). Он со- 
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стоит из 24 отдельных лотков, на их днищах уложена фильтроваль
ная ткань. Лотки установлены на каретках с колесами, движущимися 
по круговым рельсам. С помощью двух шайб, образующих головку 
фильтра, — подвижной, вращающейся вместе с лотками, и неподвиж
ной — фильтраты отсасываются в соответствующие вакуум-сбор
ники. После прохождения зон фильтрации и промывок каждый ло
ток с помощью направляющих автоматически опрокидывается для 
выгрузки лепешки фосфогипса. Фильтровальная ткань промы
вается водой и подсушивается воздухом. Затем лоток вновь прини
мает рабочее положение и перемещается в зону основной фильтра
ции. Воду, используемую для регенерации фильтровальной ткани, 
подают затем на предпоследнюю или последнюю зону промывки 
осадка — это сокращает потери Р20 5 и позволяет создать на экстрак
ционных системах замкнутую систему водооборота.

При отделении сульфата кальция на вакуум-фильтрах с 1 ма 
фильтрующей поверхности за час снимают 500—800 кг осадка гипса 
или 1000— 1400 кг полугидрата (в пересчете на сухой). Гигроскопи
ческая влажность фосфогипса 15—40 %. Количество фосфогипса 
(сухого) составляет 1,2—1,6 т на 1 т переработанного природного 
фосфата, в зависимости от сорта фосфата и степени гидратации суль
фата кальция. При переработке апатита выход полугидрата равен 
1,4, гипса — 1,6 т. Отмытый сульфатный осадок удаляют в «сухом» 
виде с помощью транспортеров, автомашин и т. д., или репульпи- 
руют в воде и перекачивают в шламонакопители с помощью насосов.

В настоящее время в мировой промышленной практике реали
зованы несколько десятков вариантов процесса сернокислотной 
экстракции, различающихся режимом осаждения сульфата кальция 
и аппаратурным оформлением отдельных узлов технологической 
схемы: дозировки исходных реагентов, получения реакционной 
суспензии, регулирования ее температуры, обезвреживания отходя
щих фторсодержащих газов, разделения суспензии и отмывки суль
фатного осадка, его удаления в отвал. Указанные различия обуслов
лены как спецификой конкретных режимов осуществления процесса 
(дигидратный, полугидратный, полугидратно-дигидратный или, на
оборот, дигидратно-полугидратный, когда выделенный первоначально 
гипс затем рекристаллизуют в полугидрат), так и поиском оптималь
ного конструктивно-технологического оформления отдельных стадий.

ПОЛУЧЕНИЕ ЭКСТРАКЦИОННОЙ ФОСФОРНОЙ КИСЛОТЫ ДИГИДРАТНЫМ 
СПОСОБОМ

В мировой практике (в том числе и в нашей стране) производство 
экстракционной фосфорной кислоты базируется преимущественно на 
дигидратном способе, относительно простом и надежном в эксплуа
тации. Наиболее распространенная в СССР технологическая система 
имеет проектную производительность 110 тыс. т Р20 5 в год (330— 
360 т/сут). Она включает однобаковый прямоугольный десятисекцион
ный экстрактор с футерованным железобетонным корпусом (рабочий 
объем 740 м3) или двухбаковый экстрактор (два соединенных верх
ним перетоком цилиндрических реактора), карусельный лотковый



Рис, 61. Схема производства экстракционной фосфорной кислоты о дигидратном режиме: 
I — бункер для фосфатного сырья; 2 — ленточный весовой дозатор; 3 — двухбаковый 
экстрактор; 4 — хранилище серной кислоты; 5 — погружные насосы; 6 — расходомер сер
ной кислоты; 7 — циркуляционный погружной насос; 8 — испаритель; 9 — брыэгоулови- 
телъ; 10 — конденсатор; 11 — барботажный нейтрализатор; 12 — лотки карусельного ва
куум-фильтра; 13 — сепараторы (ресиверы); 14 — промежуточный сборник суспензии, обра
зующейся при регенерации фильтровальной ткани; 15, 16. 17 — барометрические сборники: 
для первого (основного) фильтрата {15), для оборотной фосфорной кислоты (16), для про
мывного фильтрата (17).

вакуум-фильтр с активной (находящейся под вакуумом) фильтру
ющей площадью поверхности 80 ма (общая площадь поверхности —
100 м2) и комплект вспомогательного оборудования. Имеется тен
денция дальнейшего увеличения мощности систем экстракции с по
вышением рабочего объема экстракторов (свыше 1500 м3) и площади 
фильтров (135 м2 и более).

На рис. 81 изображена принципиальная схема производства 
фосфорной кислоты (28—32 % Р20 3) из апатитового концентрата. 
(Из каратауского фосфорита по аналогичной схеме получают кислоту 
с концентрацией 20—22 % Р20 5). Разложение фосфата производят 
в экстракторе рабочим объемом около 900 м3 (при коэффициенте за
полнения 0,8). Экстрактор включает два цилиндрических реактора 
(диаметр 13 м, высота 5,3 м), изготовленных из хромоникельмолиб- 
деновой стали ЭИ-35 или из стали 3, защищенной кислотостойкими 
материалами. Каждый реактор оснащен одной центральной пропел
лерной и восемью турбинными мешалками, расположенными по 
периферии. В первый реактор из бункера 1 через весовой дозатор 2 
непрерывно вводят апатитовый концентрат. Сюда же с помощью 
погружных насосов подают оборотную фосфорную кислоту пз баро
метрического сборника 16, циркуляционную суспензию после ва- 
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куум-испарительной установки (кратность циркуляции 8 ч -1 2 :1 )  
и серную кислоту. (Последнюю возможно частично или полностью 
вводить во второй реактор.) Соотношение между массами жидкой 
и твердых фаз, т. е. Ж Т, в суспензии, находящейся в экстракторе, 
поддерживают равным 1,7-ь2,5 1. Из первого реактора суспензия 
перетекает во второй, откуда основную ее часть мощными погруж
ными насосами 7 (установлено два насоса производительностью по 
600 м3/ч) подают в вакуум-испаритель 8. Последний представляет 
собой резервуар, где с помощью вакуум-насоса поддерживают по
ниженное давление. Вследствие этого поступающая в него жидкость 
оказывается перегретой и закипает, причем из нее выпаривается не
которое количество воды. Это приводит к понижению температуры 
на 3 —5 °С (резкое снижение температуры недопустимо). Газы из 
вакуум-испарителя через брызгоуловитель 9 отводят в поверхност
ный конденсатор 10, где конденсируются пары воды и улавливается 
часть соединений фтора. Окончательную очистку газа от фтора 
осуществляют в барботажном нейтрализаторе (вакуум-испаритель- 
ная установка может включать также орошаемые башни для абсорб
ции фтористых газов).

Более простым является воздушное охлаждение за счет отвода 
из экстрактора больших количеств газовой фазы, содержащей во
дяной пар. При этом подача суспензии в вакуум-испарители на вы
соту 10—12 м с помощью мощных насосов не нужна, но усложняется 
очистка газов от фтора в системе абсорбции.

Продукционная суспензия поступает на карусельный лотковый 
фильтр, где гипс отделяется и промывается по трехфильтратной 
схеме. Фильтр с площадью активной поверхности 80 м2 имеет лотки 
с габаритами: д л и н а — 3,27 м, ш ирина— 0,97 м у внутреннего и 
1,92 м у наружного края, глубина — 0,2 м. Фильтрующим ма
териалом служат стойкие в фосфорной кислоте синтетические ткани — 
лавсановая и др.

Газожидкостная смесь разделяется в сепараторах, в которых 
с помощью вакуум-насоса поддерживается разрежение 65—85 кПа. 
Первый фильтрат Ф1 отправляется в сборник готовой продукции, 
а часть его по переливу поступает в барометрический сборник обо
ротной кислоты 16. Сюда же поступает и второй фильтрат Ф2, полу
ченный при промывке осадка третьим фильтратом Ф3. Фильтрат Ф3 
образуется при промывке осадка суспензией, получаемой при регене
рации фильтровальной ткани (сборник 14), и свежей горячей (60— 
70 °С) водой. Промытый гипс сбрасывается с лотка в сборник, из 
которого в виде суспензии удаляется в отвал. Концентрация 
Р20 6 в фильтратах: Фг — 28—32 %, Ф2 — 22—25 %, Фа — 5 — 
1 0  % .

Предпочтительно использование для экстракции 93 %-ной сер
ной кислоты. При этом улучшается баланс воды в технологическом 
процессе — создается возможность ввести большее количество воды 
для промывки гипса. В результате уменьшаются потери фосфорной 
кислоты с фосфогипсом, идущим в отвал, и количество кислых сточ
ных вод, которые необходимо обезвреживать.



Увеличение концентрации серной кислоты не изменяет содержа
ния Р20 5 в получаемой фосфорной кислоте, которое предопределяется 
оптимальными условиями кристаллизации гипса, рассмотренными 
выше. При использовании более концентрированной серной кислоты, 
однако, существенно возрастает (вследствие увеличения теплоты 
разбавления) количество теплоты, которую требуется отводить.

При получении фосфорной кислоты дигидратным способом выде
ление фтора (преимущественно в виде SiF4) в газовую фазу невелико— 
3 —5 % от содержащегося в фосфатном сырье (около 80 % переходит 
в продукционную кислоту, 15—17 % — в фосфогипс). Соответственно 
концентрация фтора в отводимых из экстрактора газах, в зависимо
сти от способа охлаждения и производительности вентилятора, со
ставляет 0 ,2 —2,5 г/м3. Установленные в цехах экстракции системы 
абсорбции предназначены преимущественно для очистки отбросных 
газов — образующиеся при этом слабые растворы H2SiFe направляют 
на станцию нейтрализации или используют для отмывки фосфогипса.

Технологический выход Р20 6, т. е. степень перехода Р20 6 из сырья в фосфорную 
кислоту (.Квых). составляет 95—96 % при перерабЬтке апатита и колеблется в пре
делах 71—94 % для разных сортов фосфорита:

Квых =  100 — [РаОбобщ] Г ' 100/ [Ра0 6 фосфата]
Здесь Р20 6 общ и Р2Об фосфата—общее содержание Р20 5 в фосфогипсе и сырье 

соответственно, %; Г — гипсовое число, т. е. выход сухого фосфогипса на единицу 
фосфата.

Технологический выход обычно на 2—3 % ниже коэффициента извлечения 
Р 20 # в раствор (Лизвл, % )• Это объясняется неполной отмывкой фосфогипса от фос
форной кислоты:

К иввл =  ЮО — ({РаО бобщ !— [Р 2О5 вод 1) Ю0 / [P jO jфосфата 1

Здесь Ра0 5 вод — содержание водорастворимого P2Os в фосфогипсе.
Коэффициент отмывки гипса {Коты, %) обычно составляет 97—99 %:

Kora =  ЮО — [Р 20 ,  вод] Г-100-100/([Р20 6 фосфата] ^Свдвл)

Очевидно, что:

^вы х  =  ^ИЗВЛ^ОТм/ЮО
Товарный выход P2Os в кислоту (с учетом механических потерь) при дигидрат- 

ном режиме экстракции составляет 93—95 %, соответственно на 1 т продукцион
ного Р20 6 затрачивается 2,73—2,65 т апатита (1075— 1045 кг Р20 Б) и 2,48—2,45 т 
моногидрата серной кислоты (при стехиометрической норме на связывание СаО, 
т. е. 0,915 т на 1 т апатита). Расходные коэффициенты при переработке фосфори
тов больше, чем при переработке апатита: по фосфату в 1,5—2,3 раза; по Р2О5, 
содержащемуся в фосфате, в 1,02—1,27 раза; по серной кислоте в 1,2—1,7 раза.

Стоимость сырья в общих затратах на производство экстракционной фосфорной 
кислоты составляет 70—80 %. В зависимости от стоимости сырья, а также степени 
его использования себестоимость фосфорной кислоты в пересчете на 1 т P2Os колеб
лется от 110 до 160 руб. и выше.

Экстракционная фосфорная кислота, полученная из апатита дигидратным спо
собом, содержит (в %): Р20 6 25—32; S03 1,8—2,8; СаО 0,1—0,4; А120 3 0,3—0,4; 
Ғе2Оя 0,3—0,5; Ғ 1,7—2.

Очистка кислоты от фтора может быть произведена осаждением 
H2SiFe солями натрия, калия, бария. При этом, однако, получаются 
низкокачественные кремнефторидные соли, загрязненные сульфатом 
кальция и фосфатными соединениями. Предпочтительнее извлечение 
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фтора при концентрировании фосфорной кислоты, значительно облег
чающем ее последующую переработку в удобрения.

Как указывалось выше, на 1 т перерабатываемого природного 
фосфата образуется до 1,6 т фосфогипса. Проблема утилизации этого 
отхода пока окончательно не решена. Его вывозят или перекачи
вают в виде водной суспензии за пределы завода и складируют на 
специально отведенных участках — накопителях.

Фосфогипс содержит небольшие количества недоотмытой фосфор
ной кислоты; он может применяться для гипсования солонцовых 
почв или перерабатываться в штукатурный алебастр и в литые 
строительные детали. Термическим разложением в составе цемент
ной шихты его можно превратить в цементный клинкер и в диоксид 
серы; таким путем можно регенерировать серную кислоту, затра
ченную на разложение фосфата. Фосфогипс может также служить 
источником сульфат-иона (взамен серной кислоты) при получении 
сульфата аммония (см. гл. 4). Однако пока эти методы не нашли 
широкомасштабного распространения и с их помощью утилизируют 
лишь небольшое количество фосфогипса. Организация его перера
ботки — неотложная технико-экономическая и экологическая задача.

ПОЛУЧЕНИЕ ЭКСТРАКЦИОННОЙ ФОСФОРНОЙ КИСЛОТЫ ПОЛУГИДРАТНЫМ 
И ПОЛУГИДРАТНО-ДИГИДРАТНЫМ СПОСОБАМИ

Разработка полугидратных способов явилась результатом- поиска 
путей получения концентрированной фосфорной-, кислоты непосред
ственно в процессе экстракции. Практика их освоения показала, что 
они обладают как достоинствами (высокая интенсивность реактор
ного и фильтрационного оборудования, повышение концентрации 
продукционной кислоты до 35—48 % Р20 5, уменьшение массы от
бросного сульфатного осадка), так и недостатками (повышенная 
агрессивность реакционных сред, увеличение потерь Р20 5 и фтора, 
зарастание поддона вакуум-фильтра и тракта удаления схватив
шимся в результате частичной гидратации нестабильным полуги- 
дратным осадком).

В настоящее время в СССР эксплуатируются две схемы полу- 
гидратного процесса. Основным является процесс, осуществляемый 
идентично описанному выше дигидратному с введением всех реаген
тов в первую секцию реактора. Осаждение полугидрата протекает 
при содержании в жидкой фазе 35—38 % Р20 5 и 1— 1,5 % SOs, 
температуре 95— 105 °С. Другой вариант включает предварительное 
разложение апатита в 3 —-4-кратном избытке концентрированной 
(45—48 % Р20 5) фосфорной кислоты (смеси первого фильтрата и 
циркулирующей суспензии) при 95—102 °С; образовавшаяся су
спензия, содержащая монокальцийфосфат, обрабатывается затем 
92—93 % серной кислотой. Аппаратурное разделение стадий разло
жения апатита и кристаллизации полугидрата позволяет достигать 
высокой степени вскрытия сырья (на 97—98,5 %) и получать концен
трированную (45—48 % РгОБ) продукционную кислоту, содержа
щую (в %): СаО 0 ,2 —0,4; S 0 3 0 ,5 —0,8; (Fe, А1)20 3 1— 1,2; F 1— 1,1 
или 0 ,2 —0,3 (при обесфторивании жидкой фазы пульпы содой).



В полугидратных процессах приходится отмывать водой и уда
лять из цеха нестабильный осадок сульфата кальция. Но переход 
его в дигидрат, особенно при добавке в водную суспензию небольшого 
количества стабилизатора [например, Са(ОН)2], происходит мед
ленно, что позволяет удалять его с помощью гидротранспорта, т. е. 
перекачивать суспензию по трубам. Вследствие более высоких тем
пературы и концентрации Р20 5 в жидкой фазе, в полугидратных 
процессах степень выделения фтора в газовую фазу значительно 
больше, чем в дигидратных и составляет 15—50 %; его возможно 
утилизировать. В целом технологический выход Р20 5 в полуг-идрат- 
ных процессах на 1—2 % меньше, чем в дигидратных, соответственно 
уменьшается и товарный выход.

В последнее время в мировой практике нашли широкое распро
странение полугидратно-дигидратные процессы, позволяющие дости
гать очень высокого (98—98,5 %) выхода Р20 5 в кислоту и получать 
отбросный гипс с небольшим (менее 0,1 %) содержанием водораство
римого Р20 5, пригодный для последующей переработки. В отличие 
от полугидратного способа, где путем поддержания высокой темпе
ратуры стремятся осаждать стабильный, медленно гидратирую
щийся полугидрат, в комбинированных процессах условия гидра
тации целенаправленно регулируют, добиваясь выделения крупно
кристаллического (200—500 х  40—80 мкм) гипса с небольшим 
содержанием захваченного Р20 5. Первые варианты комбинированного 
процесса включали осаждение полугидрата при смешении фосфорита 
с оборотной фосфорной и серной кислотами при 90—95 °С, охлаждение 
суспензии до 50—65 °С и гидратацию полугидрата с введением за
травочных кристаллов гипса, серной кислоты и активного диоксида 
кремния для связывания фторид-ионов, которые в сочетании с ионами 
А13+ замедляют оводнение. Длительность гидратации — 5 — 16 ч, 
осадок после отмывки содержит 1,8— 1,9 моль Н20  на 1 моль CaS04, 
0,3 % общего Р 20 5 (в дигидратном процессе 0 ,5 —1,5 %) и всего 
0,02—0,08 % водорастворимого |Р20 5. Поскольку осаждение полу
гидрата и его гидратация осуществляются в растворах примерно 
одинакового состава, описанный способ позволяет получать фосфор
ную кислоту концентрации не более 32 % Р20 5. На производство 
1 т Рг0 5 затрачивается 2,95 т фосфорита (1,03 т Р20 5), 2,72 т H2S 0 4, 
0,25 т пара, 160 кВт-ч электроэнергии.

Более перспективны разработанные в последние годы полугид- 
ратно-дйгидратные способы с промежуточным отделением продук
ционной кислоты. Осаждение полугидрата осуществляют при 85— 
95 °С в растворах концентрации 40—50 % Р20 5, суспензию фильтруют, 
центрифугируют или отстаивают, отбирая в качестве продукции 
концентрированную кислоту; осадок репульпнруют в растворах, 
содержащих 10—25 % Р20 5 и 5 —10 % H2S 0 4, и осуществляют ги
дратацию полугидрата при 55—75 °С.

При производстве полугидратным и полугидратно-дигидратным 
способами концентрированной (35—50 % Р20 6) фосфорной кислоты 
абсорбцию фтористых газов, представляющих собой смесь SiF4 
с небольшими количествами HF, осуществляют с получением про- 
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дукционной гексафторкремниевой кислоты. В этом случае концен
трация фтора в газах достигает 2 —10 г/м3, для его извлечения при
меняют описанные выше камеры с разбрызгивающими валками 
(см. рис. 77), абсорберы с плавающей шаровой (АПН) или кольце
вой (АПКН) насадкой (см. рис. 87, а), абсорберы Вентури. Послед
ние просты по устройству, могут эксплуатироваться при высоких 
скоростях газа (20—30 м/с), обладают небольшим гидравлическим 
сопротивлением (400—600 Па) и нашли широкое применение.

Следует, однако, отметить, что эксплуатируемые системы очистки газов от 
соединений фтора в производствах, перерабатывающих природные фосфаты в эк
стракционную фосфорную кислоту и другие продукты, пока не обеспечивают дости
жения требуемой ПДК в воздухе у поверхности Земли и для рассеяния газов в ат
мосфере используют высокие выхлопные трубы (до 180 ы). Устройство более сложных 
абсорбционных систем привело бы к удорожанию производства в 1,3—1,5 раза. 
Уменьшение вредных выбросов в атмосферу возможно при использовании газообо
ротных циклов, т. е. при возврате выхлопного газа в основной производственный 
процесс. Например, в цехе экстракционной фосфорной кислоты выхлопной газ из 
абсорбционной установки, т. е. влажный воздух с остаточным содержанием фтора 
до 60 мг/м3, может быть возвращен в экстрактор, где он соприкасается с горячей 
реакционной суспензией и поддерживает на требуемом уровне ее температуру, на
греваясь и насыщаясь испаряющейся водой. Таким образом отводится теплота ре
акции. Затем, значительно увлажненный газ с содержанием фтора ~  3 г на 1 м8 
сухого воздуха вновь поступает в абсорбционную систему, где из него удаляется 
основная масса' соединений фтора и водяного пара, а его температура вновь по
нижается за счет подачи на абсорбцию охлажденной гексафторкремниевой кислоты.

КОНЦЕНТРИРОВАНИЕ ФОСФОРНОЙ КИСЛОТЫ

Для производства двойного суперфосфата, аммофоса, нитроаммо
фоски требуется фосфорная кислота концентрации 45—55 % Р20 5, 
а для получения полифосфатов аммония и жидких удобрений — 
72—83 % Р20 3. В таких случаях экстракционную кислоту подвер
гают выпариванию. Так как над чистой фосфорной кислотой любых 
концентраций (вплоть до 98 %-ной Н3Р 0 4) пар состоит только из 
воды, теоретически выпариванием можно получить растворы очень 
высокой концентрации. Практически выпарка осложняется корро
зией материалов аппаратуры, которая сильно увеличивается с повы
шением температуры и концентрации кислоты. Кроме того, выпарку 
затрудняет выделение осадков — содержащихся в кислоте примесей, 
растворимость которых с увеличением концентрации кислоты умень
шается. Осадки инкрустируют греющие поверхности, ухудшая 
теплопередачу.

На отечественных системах* экстракции проектной мощностью 
110 тыс. т Р20 3 в год для концентрирования кислоты от 28—30 до 
52—55 % Р20 3 обычно устанавливают 3 —4 однокорпусных вакуум- 
выпарных аппарата (рис. 82) с выносной греющей камерой, обогре
ваемой паром (130 °С). С. помощью вакуум-насоса внутри аппарата 
поддерживают разрежение ~ 0 ,0 9  МПа. Это позволяет осуществлять 
выпаривание при сравнительно низких (80—90 °С) температурах. 
Корпус аппарата гуммирован, нагревательная камера графитовая 
(графитовые блоки с просверленными каналами для кислоты и пара, 
площадь теплообменной поверхности ~ 1 5 8  м2). Для уменьшения



Рис. 62. Схема вакуум-выпарной 
установки для концентри
рования фосфорной кис
лоты:

I — корпус выпарного аппарата 
(испаритель); 2 — греющая камера; 
3 — циркуляционные насосы; 4 — 
брызгоуловитель; 5 — абсорбер 
фтористых газов (промывная баш
ня); б — барометрический сборник 
раствора H2SIFe; 7 — поверхност
ный конденсатор; 8 — двухступен
чатая эжекторная установка; 9 — 
барометрический бак (затвор).

кислта

инкрустации подогревателя процесс осуществляют при интенсивной 
принудительной циркуляции (кратность циркуляции 100—150) кон
центрированной кислоты, непрерывно добавляя к ней слабую кис
лоту. Благодаря этому концентрация циркулирующего раствора 
после смешения мало изменяется. Растворимость примесей в такой кис
лоте значительно меньше, чем в исходной. Поэтому при смешении со
держащиеся в слабой кислоте примеси кристаллизуются. Их предпоч
тительно вначале отделять в отстойнике и лишь после этого направ
лять кислоту в выпарной аппарат. Упаренную кислоту отбирают 
из циркуляционного контура непрерывно.

На внутренних поверхностях греющих трубок отлагаются при
меси, состоящие из сульфата кальция и кремнефторидов. Это тре
бует частых промывок аппарата водой — через трое суток. При 
более длительной работе инкрустации становятся плотными, и их 
приходится удалять механическим способом с последующей про
мывкой греющей поверхности 4 —5 % раствором H2SiF„.

С увеличением концентрации экстракционной фосфорной кислоты 
возрастает давление пара растворенной в ней гексафторкремниевой 
кислоты. Вследствие этого при упарке фосфорной кислоты до кон
центрации 52—57 % Ра0 5 в газовую фазу выделяется 80—90 % 
содержащегося в исходном растворе фтора (в виде приблизительно 
эквивалентной смсси 2HF +  SiF4); содержание фтора в продук
ционной кислоте уменьшается до 0 ,5—0,8 %. Поскольку удаляемые 
из испарителя газы содержат большие количества водяных паров, 
для уменьшения их конденсации абсорбцию фтора осуществляют 
горячими (60—70 °С) растворами H2SiFe; очищенный от фтора во
дяной пар отсасывается с помощью двухступенчатой пароэжектор
ной установки, снабженной барометрическим конденсатором (см. 
рис. 82).

Упаренная кислота (полученная иэ апатита) имеет плотность 1650—1750 кг/м3, 
ее примерный состав (в %): Р40* 52—54, SOe 3,4—4,2; (Fe, А1)20 3  1,2— 1,3; SiOa 
0 ,1 -0 ,4 ;  F  0 ,5 - 0 , 8 .

Для выпарки экстракционной фосфорной кислоты используют 
также барботажные концентраторы— камеры из кислотоупорного 
материала, в которых выпаривание производится при барботаже 
через поверхностный слой кислоты горячих топочных газов. Тепло
передающая поверхность здесь отсутствует, теплопередача осуще- 
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ствляется при непосредственном соприкосновении горячих газов 
и кислоты; при этом выделяющиеся осадки остаются во взвешенном 
состоянии и выносятся из аппарата вместе с кислотой, которая 
затем очищается отстаиванием. Топочные газы вводятся в камеру 
с температурой 650—900 °С и остывают в ней до 110—120 °С, нагре
вая кислоту почти до этой же температуры. Особенно интенсивно 
работают концентраторы с погружным горением природного газа; 
погружные горелки выполняют из графита. Уходящий из барботаж- 
ных концентраторов и аппаратов с погружным горением газ уносит 
значительное количество тумана фосфорной кислоты, который не
обходимо улавливать в электрофильтрах. При очистке отходящих 
газов, содержащих 8 ,5 —9 г/м3 фтора (после разбавления воздухом 
перед электрофильтром — около 3 г/м3), получают растворы H2SiFe 
с высоким содержанием Р20 5; использование их затруднено. Обра
зование тумана, кроме того, увеличивает потери Р20 5 и является 
причиной загрязнения окружающей среды.

Такие аппараты большей частью применяют для получения супер- 
фосфорной кислоты — в этом случае на выпарку подают растворы 
концентрации 54—55 % Р20 5 (nocjie вакуум-упарки). Для этой 
цели возможно использование и вакуум-выпарных аппаратов при 
подаче в греющую камеру пара высокого давления ( ~ 3  МПа).

Фосфорная кислота, полученная экстракцией из необогащенных 
фосфоритов, содержащих соединения магния (доломит), при выпарке 
обычным способом до концентрации 37—38 % Р 20 5 после охлажде
ния ниже 30—40 °С загустевает и теряет текучесть. Причиной этого 
является разложение при выпарке MgSiF0 с удалением газообраз
ного SiF4 и образованием коллоидного раствора MgF2; при его охлаж
дении система загустевает в вязкую малоподвижную массу (гель). 
Добавка к выпариваемой кислоте активного диоксида кремния 
(например, кремнегеля) облегчает химическое взаимодействие MgFa 
с фосфорной кислотой — при повышенной температуре идет реакция

2MgF2 +  4Н3 РО< +  S i0 2 =  2Mg(H2 P 0 4) 2  +  SiF4 +  2НаО

в результате которой фтор удаляется в виде SiF4 и образуется рас
творимый мономагнийфосфат. Это позволяет выпаривать кислоту 
до концентрации 50—53 % Р 20 6 без ее последующего загустевания.

ДВОЙНОЙ СУПЕРФОСФАТ

При разложении природных фосфатов фосфорной кислотой полу
чается двойной суперфосфат, содержащий в отличие от простого 
суперфосфата в основном фосфатные соединения (монокальцийфос
фат и некоторое количество свободной фосфорной кислоты). При
месь сульфата кальция в двойном суперфосфате может присутство
вать лишь при- разложении фосфата экстракционной фосфорной 
кислотой, содержащей сульфат-ион, или при наличии сульфата 
в исходной руде. Так как для производства двойного суперфосфата 
обычно применяют экстракционную фосфорную кислоту, то часть 
исходного природного фосфата разлагают серной кислотой для



получения фосфорной кислоты, а другую часть — фосфорной кисло
той для получения готового продукта.

Двойной суперфосфат (за рубежом его часто называют тройным) 
содержит в 2—3 раза больше Р 20 6, чем простой: Р20 5уСВ 42—50 % 
(в зависимости от качества сырья), Р20 5общ 45—56 %, P20 5BOa 
3 8 - 4 2  % и Р 2О5С0Об 1 ,5 - 5  %.

Двойной суперфосфат получают камерным методом (подобно 
простому суперфосфату) и бескамерными (поточными) методами. 
Камерный двойной суперфосфат вылеживается и дообрабатывается 
на складе. Бескамерными методами обычно получают сразу грану
лированный продукт (без складского дозревания). Известен также 
камерно-поточный способ, когда камерный двойной суперфосфат, 
полученный из легкоразлагаемой фосфоритной муки, без дообра- 
ботки пер.едается нз грануляцию и сушку.

ФИЗИКО-ХИМИЧЕСКИЕ ОСНОВЫ ПОЛУЧЕНИЯ ДВОЙНОГО СУПЕРФОСФАТА

Разложение фосфорной кислотой минералов, содержащихся в при
родных фосфатах, происходит по следующим основным реакциям;

Са5 Ғ (Р 04)з +  7НэР 0 4 +  5Н20  =  б С з ^ Р О ^  Н20  +  НҒ
MgCa(C03 ) 2 +  4Н3 Р 0 4 =  Са(Н2 Р 0 4)2- Н20  +  Mg(H2 P 0 4)2 -Н20  - f  2С02 

Ra0 3  -[- 2Н 8Р 0 4 +  НаО =  2 [R P 0 4 -2H 20 ]

Стехиометрическую норму фосфорной кислоты для определенного 
фосфатного сырья рассчитывают с учетом указанных реакций и 
наличия нейтрализующих (СаО, MgO, R20 3) и кислотных (H2S 0 4) 
примесей в исходном растворе экстракционной фосфорной кислоты. 
В процессе получения двойного суперфосфата можно выделить две 
основные стадии. На первой стадии при непрерывном смешении 
фосфата и фосфорной кислоты взаимодействие протекает в подвижной 
суспензии, жидкая фаза которой содержит фосфорную кислоту и 
растворимые продукты реакции. Этот этап разложения, идущий 
вначале быстро, но постепенно замедляющийся вследствие нейтра
лизации фосфорной кислоты, заканчивается, когда жидкая фаза 
насыщается фосфатами кальция. Его длительность в производ
ственных условиях может изменяться от нескольких секунд (ка
мерно-поточный способ) до 3 — 10 мин (камерный процесс) и 1—3 ч 
(поточные способы).

На второй стадии разложение фосфата сопровождается кристалли
зацией продуктов реакции, вследствие чего составы жидкой и твер
дой фаз реакционной массы постепенно изменяются. Выделение 
фосфатов кальция, отлагающихся частично на зернах фосфата, 
затрудняет доступ к ним ионов Н+, и процесс разложения резко 
замедляется. Последовательность кристаллизации твердых фаз иден
тична рассмотренной выше применительно ко второй стадии про
изводства простого суперфосфата, она зависит от концентрации 
исходной кислоты (следовательно, и от начального отношения Т Ж 
в суспензии) и от температуры. Например, при разложении апатита 
фосфорной кислотой с концентрацией 55 % Р20 5 при 75 °С из жидкой 
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Рис. 83. Сопоставление иэохрон растворения апа
тита в частично нейтрализованных рас
творах фосфорной кислоты (при различ
ной степени нейтрализации Z) с изо
термой системы СаО—Р20 Б—Н20 при 
40 °С (линия ABC).

фазы должен вначале кристаллизо
ваться Са(Н2Р 0 4)2-Н 20 ,  а затем его 
смесь с СаН Р04.

Скорость растворения фосфатов 
в ненасыщенных продуктами реакции 
растворах, содержащих фосфорную 
кислоту, лимитируется диффузией 
наименее подвижного иона кальция 
от разрушающейся поверхности зерна 
фосфата в жидкую фазу. Основанием 
для такого утверждения является 
факт соответствия кривых раствори
мости в системе СаО—Р20 6—Н20  и 
изохрон растворения апатита (рис. 83).
При небольшой степени нейтрализации максимум скорости раство
рения апатита практически совпадает с положением узловой точки В 
на диаграмме растворимости. Концентрация ионов Са2+ в насыщен
ном растворе, образующемся у поверхности зерен фосфата, для 
точки В наибольшая, а следовательно, и движущая сила диффузии 
этих ионов в растворе также наибольшая. Поэтому для достижения 
на первом этапе процесса высокой степени разложения целесооб
разно было бы применять фосфорную кислоту такой начальной 
концентрации, которая приводит к получению насыщенного рас
твора, близкого по составу к узловым точкам, равновесным 
с Са(Н2Р 0 4)2-Н 20  и СаН Р04. Например, для максимального разло
жения апатита в момент насыщения жидкой фазы при 75 °С фосфор
ная кислота должна была бы иметь начальную концентрацию 33,6 % 
Р 20 6. Д аж е в этом случае степень разложения апатита окажется 
небольшой —36,5 % при норме кислоты 110 % от стехиометрической. 
Как видно, определяющими для достижения высокой степени 
разложения фосфата в готовом продукте являются условия осу
ществления второго этапа процесса. Применительно к последнему 
установлено, что в интервале температур 30—75 °С наибольшая 
скорость разложения апатита достигается в растворах концентра
ции 46—47 % Р 20 6, равновесных с монокальцийфосфатом. Производ
ственные режимы получения двойного суперфосфата выбирают 
с учетом указанных обстоятельств. Например, при получении двой
ного суперфосфата из апатитового концентрата камерным способом 
оптимальную концентрацию фосфорной кислоты выбирают таким 
образом, чтобы к моменту достижения коэффициента разложения 
около 60 % жидкая фаза камерного суперфосфата содержала 46— 
47 % Р20 5. Этому условию отвечает начальная концентрация кис
лоты 55 % Р20 5, при которой максимальный (равновесный) коэффи
циент разложения сырья в конце первого этапа при 75—100 °С не



может превысить 10 % и скорость разложения относительно мала. 
Лишь на части второго этапа состав жидкой фазы соответствует 
максимальной скорости разложения, но когда коэффициент разло
жения апатита достигает ~ 6 0  %, суперфосфатная суспензия затвер
девает и реакция резко замедляется. Дальнейшее разложение идет 
в течение длительного времени при вылеживании камерного про
дукта на складе (15—30 сут), причем оптимальная температура до
зревания составляет 40—60 °С, ее понижение или повышение замед
ляет доразложение апатита. Фосфориты Каратауского и Кингисепп
ского месторождений разлагают в камерном процессе кислотой кон
центрации 45—50 % Ра0 6.

В бескамерных способах фосфориты обрабатывают при 50—100 °С 
фосфорной кислотой концентрации 28—40 % Р 20 5, что в большей 
мере соответствует оптимальным условиям для первого этапа про
цесса. Но такая низкая начальная концентрация фосфорной кислоты 
неблагоприятна для второго этапа разложения, которое в растворах, 
равновесных с Са(Н2Р 0 4)а-Н 20  +  СаН Р04 (точка В, рйс. 83) или 
с С аН Р04, практически не идет. Процесс завершается при сушке 
реакционной массы. Удаление из нее воды способствует переходу 
системы в область, равновесную с монокальцийфосфатом, и дальней
шему разложению апатита. В процессе сушки из реакционной массы 
кристаллизуется монокальцийфосфат, и степень -нейтрализации жид
кой фазы уменьшается, а активность ее увеличивается.

ПРОИЗВОДСТВО ДВОЙНОГО СУПЕРФОСФАТА

На рис. 84 изображена технологическая схема производства двой
ного суперфосфата камерным способом, который аналогичен камер
ному производству простого суперфосфата и по последовательности 
операций, и по используемому оборудованию. Апатитовый концен-

Рис. 84. Схема производства гранулированного двойного суперфосфата из апатитового коня 
центрата камерным способом:

/ — бункер; 2 — дозатор; 3 — напорный бак; 4 — расходомер; 5 — смеситель; б — шне
ковый смеситель суспензии с молотым известняком; 7 — суперфосфатная камера; 8 — газо
провод для отвода отходящих газов на улавливание соединений фтора в абсорберах; 9 — 
ленточный конвейер камерного суперфосфата; 10 — разбрызгиватель камерного суперфос
фата; И — грейферный кран; 12 — бункер для двойного суперфосфата; 13 — ленточный 
конвейер; 14 — дезинтегратор; 15 — нейтрализационный барабан; 16 — элеватор; 17 — 
грохот; 18 — бункер для нейтрализованного суперфосфата; 19 — ленточный питатель; 
20 — гранулятор; 21 — сушильный барабан; 22 — топка; 23 дробилка,



трат и концентрированную фосфорную кислоту непрерывно подают 
в смеситель, к образовавшейся суспензии добавляют небольшое 
количество молотого известняка (до 3 % от массы апатита). Благо
даря этому схватившаяся в камере суперфосфатная масса («пирог») 
обладает большей рыхлостью и пористостью (вследствие выделения 
из известняка диоксида углерода) и легче выгружается из камеры 
с помощью фрезера. Время пребывания массы в смесителе 3 —6 мин, 
в камере 1—1,5 ч, температура в смесителе 70—80 °С, в камере 
90—100 °С. При использовании типовых отечественных камер (диа
метром 7,1 м) часовые расходы реагентов составляют (в т): апатита 
12—13, фосфорной кислоты (52—54 % Р20 5) 22—24, известняка 0,4. 
Высота «пирога» в камере 1,2—2 м. Возможна добавка к фосфорной 
кислоте концентрированной серной; это позволяет уменьшить удель
ный (на единицу продукции) расход фосфорной кислоты, несколько 
снизить ее концентрацию (до 51—52 % Р20 5). Степень разложения 
апатитового концентрата в камере не превышает 70 %.

Камерный двойной суперфосфат подвергается тем же операциям 
дообработки, что и простой, — дозревает при охлаждении и перело
пачивании на складе, при этом степень разложения повышается до 
77—80 %. Затем его нейтрализуют молотым известняком или дру
гими добавками для снижения свободной кислотности до 1—2 % 
и гранулируют. Полученный камерным способом (при норме фосфор
ной кислоты 110 кг Р аОБ на 100 кг апатита) двойной суперфосфат 
содержит 48—50 % усвояемого Р 20 6. На производство 1 т усвояе
мого Р20 5 в гранулированном двойном суперфосфате затрачивается 
320—330 кг апатита и 810—820 кг фосфорной кислоты (в пересчете 
на Р А ) .

Камерный способ требует применения упаренной экстракционной 
фосфорной кислоты. Его недостатком, как и в производстве простого 
суперфосфата, является необходимость длительного вылеживания 
продукта; это связано со значительными затратами на сооружение 

.громоздких складов, с расходом труда и энергии на неоднократное 
периодическое перемещение продукта на складе и с загрязнением 
атмосферы фтористыми газами.

При использовании вместо апатитового концентрата фосфоритной 
муки Каратауского или Кингисеппского месторождений длительность 
складского дозревания может быть сокращена до 5 сут или оно 
может быть вообще исключено: камерный суперфосфат подвергают 
измельчению, смешивают с ретуром, гранулируют и сушат. В про
цессе сушки степень разложения фосфорита возрастает от 60—70 
до 80—35 %. Товарную фракцию гранул нейтрализуют аммиаком, 
охлаждают и получают продукт, содержащий: 45 —47  % общего, 
42,5—44,5 % усвояемого, 37—38 % водорастворимого, 3 —5,5 % 
свободного Р20 5 и 1,5—2 % азота. На производство 1 т Ра0 5 за
трачивается 824—835 кг фосфорной кислоты, 271—280 кг фосфорит
ной муки (в пересчете на Ра0 6) и 35 кг NH3.

Выделение соединений фтора при получении двойного супер
фосфата камерным и камерно-поточным способами, основанными на 
использовании упаренной фосфорной кислоты, невелико. Так, в про-



ГаЗЫ на Рис. 85. Поточная схема произ
водства гранулирован
ного двойного супер
фосфата из фосфорит
ной муки и неупарен- 
ной экстракционной 
фосфорной кислоты:

/  — бункер для фосфорита; 2 — 
ленточный весовой дозатор; 3 — 
смеситель; 4 — дозатор фосфор
ной кислоты; 5 — реакторы; 5 — 
насос; 7 — аппарат БГС; 8 — 
топка; 9 и 14 — циклоны; 10 — 
элеваторы; 11 — грохот; 12 — 
дробилка; 13 — аммонизатор.

изводстве двойного су
перфосфата из апати
та (содержание фтора 
~ 3 % ) и упаренной фос
форной кислоты концен

трации 52—54 % Р20 6 (0,6—0,8 % F) в газовую фазу выделяется 
22—32 % фтора (12— 15% в смесителе, камере и на складе, 10— 15% 
при сушке гранул, их рассеве, дроблении, охлаждении), 70—80 % 
остается в готовом продукте. Концентрация фтора в удаляемых из 
смесителей и камер газах (преимущественно в виде SiF4) составляет 
всего 0,15—0,2 г/м3. Газы, выделяющиеся при сушке гранул (смесь 
2HF +  SiF4), содержат много пыли. Поэтому получаемые при аб
сорбции SiF4 слабые растворы H2SiF6 не используют. Обору
дование узлов абсорбции в операционном отделении и отделении 
грануляции идентично таковому r производстве простого супер
фосфата.

Большее распространение в СССР получили методы производ
ства двойного суперфосфата по так называемым поточным схемам. 
На рис. S5 показана одна из поточных схем производства двойного 
суперфосфата на основе экстракционной фосфорной кислоты, полу
ченной из апатитового концентрата, и легко разлагающегося кинги
сеппского фосфорита. Фосфорит из бункера 1 через ленточный ве
совой дозатор 2 подается в смеситель 3. Сюда же поступает через 
дозатор 4 фосфорная кислота концентрации 28—36 % Р 20 6. При 
использовании упаренной экстракционной кислоты (52—54 % Р20 Б) 
ее разбавляют до 34—36 % Р20 5 абсорбционными растворами, полу
чаемыми при промывке отходящих из аппаратуры газов от уносимой 
ими пыли двойного суперфосфата. Из смесителя суспензия непрерывно 
поступает в реакторы 5, объем которых обеспечивает перемешива
ние в них реакционной массы в течение 60—90 мин. При 70—90 °С 
за это время фосфорит разлагается на ~ 5 0  %. Дальнейшему его 
разложению препятствует образующаяся на зернах фосфата плохо 
проницаемая корка дикальцийфосфата. Затем суспензия перекачи
вается насосом 6  в аппарат БГС— барабанный гранулятор-сушилку 7, 
в который из топки 8 поступает топочный газ с температурой 550— 
650 °С. Температура уходящего из гранулятора газа 115— 130"С. 
Он очищается от пыли сначала в циклоне 9, затем при промывке 
в абсорбционной установке.



Рис. 80. Барабанный гранул я тор-сушилка (БГС):
1 — камера подачи топочных газов; 2 — лопатки передней части аппарата; 3 — бандажи; 
4 — корпус; 5 — зубчатый венец; € — выгрузочная камера; 7 — роликовые станины; 8 — 
редуктор; 9 — электродвигатель; 10 — обратный шнек.

Аппарат БГС (рис. 86) представляет собой слегка наклонный 
вращающийся барабан (диаметром 4—5 м, длиной 12—30 м), в кото
ром теплоноситель и гранулы движутся параллельными потоками. 
Внутри расположены устройства, создающие завесу из свободно 
падающих высушиваемых гранул (приемно-винтовая и подъемно
лопастная насадки), а также обратный шнек, возвращающий часть 
гранул с конца аппарата в переднюю его зону (внутренний ретур), 
что резко уменьшает количество внешнего ретура. Суспензия рас
пыляется сжатым воздухом (0,7—0,8 МПа) с помощью установленных 
на передней стенке БГС пневматических форсунок непосредственно 
на завесу падающих мелких гранул. На их поверхности проис
ходит кристаллизация из раствора, в результате чего гранулы 
укрупняются. Затем они высушиваются в потоке дымового газа, 
поступающего из топки, где сжигается топливо.

Сухие гранулы, выходящие из БГС, имеют температуру 100— 
105 °С. Как показано на схеме (см. рис. 85), они элеватором 10 
подаются на грохот 11, на котором отделяется фракция, соответ
ствующая кондициям на продукт (1—4 мм). Более крупная фракция 
после измельчения на дробилке 12 вновь возвращается на грохот, 
а мелкая — в аппарат БГС в качестве внешнего ретура. Ретурное 
число (отношение массы ретура к массе продукта) находится в пре
делах 1—2.

Коэффициент разложения фосфорита в высушенном двойном су
перфосфате достигает 80—85 %. Для уменьшения кислотности его 
нейтрализуют, опудривая гранулы во вращающемся барабане мелом, 
или аммонизируют (см. рис. 85). В барабанный аммонизатор 13 
аммиак подают через коллектор под слой гранул. Для удаления вы
деляющейся при аммонизации теплоты в барабан с противополож
ного конца поступает воздух, подаваемый в несколько зон охлажде
ния, находящихся между зонами аммонизации. Температура выгру
жаемого из аммонизатора продукта 40—45 °С. Уносимая воздухом 
пыль улавливается в циклоне 14, а затем при промывке от соеди
нений фтора и аммиака в абсорбционной установке. Пыль из цикло
нов 9 и 14 присоединяется к ретуру. После аммонизации содержание



Рис. 67. Схемы абсорбера с шаровой насадкой (а) и пенного абсорбера со стабилизато
ром (<Г):

/  — слои шаров; 2 — оросительное устройство (форсунка); 3 — брыэгоуловптель; 4 «— 
решетки; 5 — стабилизатор пенного слоя.

свободной фосфорной кислоты в продукте снижается до 4—5 % 
Р20 Б (43—47 % усвояемого Р20 6).

При сушке суспензии в поточных способах производства двой
ного суперфосфата в газовую фазу выделяется (в виде смеси HF 
и SiF4) 50— 55 % фтора, содержащегося в фосфорите и экстракцион
ной фосфорной кислоте. Большие количества удаляемых газов и 
высокое содержание в них пыли существенно усложняют абсорбцию 
фтора, ухудшают качество получаемой гексафторкремниевой кис
лоты. Системы очистки отходящих газов включают циклоны (для 
улавливания пыли) и абсорберы. При трехступенчатой схеме абсорб
ции обычно применяют механические абсорберы (см. рис. 77) и абсор
беры Вентури. При очистке запыленных газов, а также в случае 
выделения в результате гидролиза SiF4 осадка кремнегеля хорошие 
результаты дает использование абсорберов с псевдоожиженным 
слоем шаровой насадки (АПН, рис. 87, а) или пенных абсорберов 
со стабилизаторами пенного слоя (ПАСС, рис. 87, б) и решетками 
провального типа. В качестве стабилизатора, установка которого 
позволяет повысить скорость газа в аппарате, применяют сотовую 
решетку из вертикальных пластин. Для более полной очистки вы
хлопных газов в последнюю ступень абсорбции возможно подавать 
известковое молоко — это позволяет снизить концентрацию фтора 
в отбросном газе в 2—3 раза.

Одним из прогрессивных способов высушивания суспензии при 
производстве двойного суперфосфата по поточной схеме является 
сушка во взвешенном (кипящем) слое с одновременной грануля
цией продукта. Аппарат для сушки суспензии (рис. 88) не имеет 
180
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решетки, поддерживающёй взвешенный слой.
Его ниж няя часть выполнена в виде пневма
тической форсунки, через которую поступают 
суспензия и горячий воздух. В низу конусной 
части аппарата при больших скоростях воздуха 
происходит частичная сушка распыленной сус
пензии. По мере увеличения сечения аппарата 
скорость воздуха уменьшается, и находящиеся 
внутри гранулы образуют взвешенный слой.
Подсушенная распыленная суспензия в виде 
мелких влажных частиц оседает на гранулах, 
размеры которых вследствие этого увеличи
ваются. В центральной части аппарата обра
зуется фонтанирующий поток гранул, кото
рые отбрасываются к стенкам и около них 
движутся книзу. При такой циркуляции гранул их размеры по
степенно увеличиваются, но так как часть гранул непрерывно вы
водится из аппарата через перелив, то устанавливается стационарный 
режим, соответствующий их определенному среднему размеру (с до
вольно узким диапазоном) и определенной высоте слоя в аппарате. 
Скорость формирования гранул регулируется изменением скоро
сти подачи суспензии. Осуществляя непродолжительное (30—40 мин) 
высушивание двойного суперфосфата при более высоких температурах 
(130— 140 °С), можно достичь более глубокой его дегидратации, при 
которой монокальцийфосфат превращается в менее растворимые 
полифосфаты. При повышенном содержании питательного вещества 
(60—65 % Р 2 0 50бщ, 52—56 % Р 2 0 5усв, 18—22 % Р 2 0 6вод) такое 
удобрение будет медленнодействующим, позволяющим длительное 
время сохранять в почве запас фосфора.

Известны бескамерные циклические способы производства двой
ного суперфосфата, в которых разложение природного фосфата 
ведут в 3—5-кратном избытке фосфорной кислоты при концентрации 
жидкой фазы 45—50 % Р 2 0 5; выделившийся осадок монокальций
фосфата отделяют, нейтрализуют, гранулирую т и сушат, а насы
щенный этой солью раствор возвращают на стадию разлож ения, 
куда одновременно добавляют свежую фосфорную кислоту концен
трации 53—58 % Р 2 0 5. Эти способы позволяют достигать очень 
высокой (98—99* %) степени разложения сырья, но характеризую тся 
большим, чем описанные выше, расходом фосфорной кислоты на 1 т 
усвояемого Р 2 0 5; к тому же фильтрация способных кристаллизо
ваться суспензий затруднена. Промышленного применения указан 
ные приемы пока не нашли.

КОРМОВЫЕ ФОСФАТЫ КАЛЬЦИЯ

Фосфаты кальция, натрия, аммония, наряду с некоторыми другими 
минеральными солями, используют для подкормки скота и птицы. 
При недостатке фосфора в естественных кормах подкормка фосфа



тами значительно увеличивает продуктивность животноводства — 
ускоряет рост скота, улучшает качество мяса, жирность молока.

Кормовые фосфаты отличаются от удобрительных тем, что в них 
регламентируется содержание не только полезных компонентов, 
но и вредных для животных примесей— соединений фтора, мышьяка, 
тяжелых металлов. Содержание этих примесей, кроме фтора, и 
в удобрительных солях обычно не превышает норм, допускаемых 
для кормовых средств. Содержание же фтора, переходящего из фос
фатного сырья, значительно больше допускаемого, поэтому фосфор
ные удобрении, за некоторыми исключениями, не могут служить 
кормовыми фосфатами. Последние вырабатывают специально, при
чем методы их получения основаны на необходимости удаления фтора 
из природных фосфатов или из продуктов их переработки, а такж е 
на использовании термической фосфорной кислоты. Д ля того, чтобы 
кормовые фосфаты хорошо усваивались животными, они должны 
быть или водорастворимыми, или растворяться в слабых кислотах; 
пригодными считаются те, которые растворяются в 0,4 %-ной со
ляной кислоте. Естественно, все кормовые фосфаты возможно исполь
зовать и как  удобрения.

В СССР в качестве минеральных подкормок в наибольших ко
личествах применяют фосфаты кальция — костяную муку, обесфто- 
ренный фосфат (трикальцийфосфат), кормовой монокальцийфосфат, 
кормовой преципитат (дикальцийфосфат), а такж е моно- и динатрий- 
фосфаты, моно- и диаммонийфосфаты, фосфат карбамида.

Костяную  муку получают, размалывая кости после их предва
рительного обезжиривания и удаления органической части паром. 
К остяная мука содержит не менее 30 % Р 2 0 6  и 40 % СаО. Количество 
фтора не регламентируется.

О Б Е С Ф Т О Р Е Н Н Ы Е  Ф О С Ф А Т Ы

Так называемые обесфторенные фосфаты получают путем термиче
ской обработки природных фосфатов, сопровождающейся удалением 
из них фтора в газовую фазу в виде смеси H F и S iF 4  с преоблада
нием HP'. Наиболее быстро и полно обесфториваются фосфаты при 
термическом разложении в присутствии водяного пара. Гидротер
мическая обработка апатита при 1400— 1550 °С приводит вначале к 
замещению фтора в кристаллической решетке минерала гидроксидом: 

Са5Ғ (Р 0 4)3 +  Н 20  =  Са5(0 Н )(Р 0 4)э +  Н Ғ

Затем образовавшийся грдроксидапатит распадается: 
2Са5(0 Н )(Р 0 4)э =  2Са3(Р 0 4)2 +  4СаО- Р20 5 +  Н 20

Продуктами распада являю тся лимоннорастворимые тетракаль- 
цийфосфат и сс-трикальцийфосфат. Трикальцийфосфат существует 
в двух модификациях — ос и Р, точка перехода которых равна 1180 °С. 
Ниже этой температуры стабильна неусвояемая кристаллическая 
P-модификация, выше — усвояемая (лимонно- и цитратнораствори- 
мая) a -модификация. Сохранить аморфную a -форму трикальций- 
фосфата можно быстро охлаж дая его (закаливая).



Следует отметить, что в присутствии кремнезема температура 
перехода a -формы в P-форму снижается и скорость этого перехода 
настолько замедляется, что продукт не теряет своих ценных свойств 
даже при медленном охлаждении плава на воздухе. Процесс же 
обесфторивания значительно ускоряется, так как кремнезем способ
ствует разрушению кристаллической структуры апатита; при этом 
образуются силикаты и силикофосфаты кальция разного состава, 
в зависимости от содержания кремнезема в шихте. Например, крем
незем принимает участие в разложении гидроксилапатита по реакции:

2Са6 (ОН) (Р04 ) 3  +  0,5S102  =  3Ca3 (P04)fi +  0,5Ca2 Si04 +  Н20

Суммарная реакция гидротермического разлож ения апатита в при
сутствии кремнезема условно может быть представлена так:

2«Ca5 F(P04 ) 3  +  mSi02 +  яН20  =  10nCaO'3rtP2 (VmSiO2-b 2яНҒ

Гидротермическое обесфторивание фосфатов можно осуществлять 
в шахтных, вращающихся барабанных и других печах. При исполь
зовании топлива, богатого водородом, например мазута, специаль
ной подачи водяного пара не требуется, так как достаточное количе
ство пара содержится а  продуктах горения (больше 1 0  %).

Ш ихта из апатитового концентрата и 20—25 % кремнезема (от 
массы апатита) плавится при наиболее низкой температуре. Шихту 
с таким содержанием кремнезема используют для получения обес- 
фторенных фосфатов методом плавления. При спекании же, во избежа
ние появления заметных количеств жидкой фазы, необходимо, чтобы 
количество кремнезема было либо очень малым, либо очень боль
шим. В США вводят в шихту до 50 % кремнезема от общей массы, 
т. е. смешивают приблизительно равные количества фосфорита и 
песка. Получаемый при этом продукт содержит около 20 % лимонно
растворимого Р 2 0 5.

В СССР осуществляют обесфторивание апатитового концентрата 
спеканием шихты, содержащей только 2 % кремнезема. Технологи
ческая схема этого процесса изображена на рис. 8 9 ..Ш ихту, смочен
ную водой (влажность 12— 14 %), подвергают спеканию во вращ а
ющейся печи при 1450— 1550 °С. Газы, выходящие из печи при 400— 
800 °С, несколько охлаждаю т .в полых скрубберах, вбрызгивая 
в них воду, затем очищают в электрофильтре от выносимой из печи 
пыли и направляю т в абсорбционную установку для улавливания 
соединений фтора ( ~  5 г фтора в 1 м3  в основном в виде 
НҒ). Образующиеся при этом растворы сильно загрязнены; их 
направляю т на обезвреживание. Уловленную пыль смешивают с по
ступающей в печь шихтой. Полученный в печи клинкер после охлаж 
дения измельчают. Тонкость его помола должна быть такой, чтобы 
остаток на сите с отверстиями 0,15 мм был не больше 10 %. При 
времени пребывания материала в зоне горения ~ 2 0  мин и содержа
нии в газовой фазе 1 0 — 1 2  % водяного пара степень обесфторивания 
достигает 94—96 %.

П рокаливание апатита ведут такж е с небольшой добавкой фос
форной кислоты (~ 1 б  кг Р 2 0 6  на 1 т продукта). В этом случае в ка-



Р и с .89 . С хем а п р о и з в о д с т в а  о б е с ф т о р е н н о г о  ф о с ф а т а  и з  а п а т и т о в о г о  к о н ц е н т р а т а :
/  — э л е в а т о р ; 2 — б у н к е р ; 3 — ш н ек о в ы й  п и т а т е л ь ; 4  — ш н ек о в ы й  с м ес и те л ь ; 5 — у в л а ж 
н и т е л ь ; 6 — э л е к т р о ф и л ь т р ; 7 — с к р у б б е р ; 8 — в р а щ а ю щ а я с я  п. 1ь; 9 — ш н ей ; 10  — в е н 
т и л я т о р ; 11 — п л а с т и н ч а т ы й  т р а н с п о р т е р ; 12  — г р о х о т ; 13 — д р о б и л к а ; 14  — п и т а т е л ь ; 
15  — ш а р о в а я  м е л ь н и ц а ; 16  — р у к а в н ы й  ф и л ь т р ; 17 — а в т о м а т и ч е с к и е  в есы ; 18  — з а ш и 
в о ч н а я  м аш и н а ; 19  — аб с о р б ер  д л я  ф то р и с ты х  га з о в ; 20  — б р ы э г о у л о в и т е л ь .

честве промежуточных веществ образую тся. монокальцийфосфат, 
мета- и пирофосфаты кальция, которые, взаимодействуя в присут
ствии водяного пара с апатитом, ускоряю т его обесфторивание.

Гидротермическое обесфторивание спеканием каратауских и дру
гих фосфоритов, содержащих много примесей, которые образуют 
низкотемпературные эвтектики, возможно лишь при введении в шихту 
значительных количеств известняка. Это необходимо для уменьшения 
содержания жидкой фазы в прокаливаемой шихте, тогда она сохра
няет свою сыпучесть и не налипает на стенки печи. Вследствие этого 
концентрация Р 2 0 5  в продукте понижена. Обесфторивание таких 
фосфатов при 1500— 1600 °С рациональнее вести методом плавления 
в энерго-технологических агрегатах — циклонных печах, комбини
рованных с паровыми котлами. Ж идкое или газообразное топливо 
и нагретый воздух вводят в печь-циклон тангенциально. Фосфорит
ную муку подают таким образом, что она попадает на стенки, где 
плавится и стекает вниз. По выходе из печи плав,быстро охлаждают 
водой, причем образуются мелкие стекловидные гранулы. Гранули
рованный плав высушивают и размалывают. Теплоту отходящих 
из печи газов используют в паровом котле-утилизаторе и в нагре
вателе поступающего в печь воздуха. Затем газы, охлажденные до 
200—300 °С, очищают от пыли в электрофильтре и направляю т в аб
сорбционную систему для улавливания HF и SiF4. Полученный та
ким способом обесфторенный фосфат из каратауской фосфоритной 
муки содержит 28—30 % усвояемого Р а0 6  и меньше 0,1 % фтора.



В последние годы в СССР для производства обесфторенных фосфатов применяют 
содержащий примеси силиката м а г н и я  апатитовый концентрат Ковдорского ме
сторождения (см. табл. 6).

Кормовой обесфторенный фосфат, получаемый из апатитового концентрата, 
должен содержать не больше 0,2 % фтора, не меньше 41 %  Р20 5> растворимого 
в 0,4 % -ной соляной кислоте, и не менее 48 % СаО.

Д И К А Л Ь Ц И Й Ф О С Ф А Т  (П Р Е Ц И П И Т А Т )

В обесфторенных фосфатах соотношение СаО Р 2 0 6  несколько 
больше оптимального для минеральной подкормки. Это соотношение 
лучше в дикальцийфосфате.

Кормовой дикальцийфосфат, как и удобрительный, производят, 
обрабатывая фосфорнокислые растворы известью или известняком. 
Преципитат обладает хорошими физическими свойствами (практи
чески негигроскопичен) и высокой агрохимической эффективностью 
на большинстве почв. Несмотря на эти достоинства, удобрительный 
преципитат производят в сравнительно небольших количествах, 
так как фосфорную кислоту выгоднее перерабатывать в водораство
римые удобрения (двойной суперфосфат, аммофос и др'.). Например, 
в производстве двойного суперфосфата фосфорная кислота исполь
зуется для вскрытия природных фосфатов с извлечением из них 
Р 2 0 5, соответственно уменьшаются ее удельный расход и стоимость 
единицы усвояемого Р 2 0 6  в удобрении по сравнению с таковой в пре
ципитате. Поэтому удобрительный преципитат получают главным 
образом из фосфорнокислых растворов, являющихся отходом про
изводства ж елатина на костеперерабатывающих заводах. Д ля  
отделения органического вещества обезжиренных костей их обра
батывают 2 —5 %-ной соляной кислотой, растворяя основное веще
ство кости — трикальцийфосфат. Образующийся при этом фосфор
нокислый раствор, содержащий монокальцийфосфат и хлорид каль
ция, преципитируют.

Известь и известняк при введении в раствор фосфорной кислоты 
вначале полностью растворяются, образуя монокальцийфосфат» 

Са(ОН )а +  2Н 3Р 0 4 =  С а(Н 2Р 0 4)2 +  2НаО 

СаСОз +  2Н 3Р 0 4 =  С а (Н гР 04)2 +  С 0 2 +  Н аО

В слабокислой среде, при постепенной нейтрализации фосфор
ной кислоты, монокальцийфосфат инконгруэнтно разлагается с вы
делением осадка двухводного дикальцийфосфата. Кроме того, моно
кальцийфосфат реагирует с новыми порциями извести или извест
няка, такж е образуя дикальцийфосфат:

С а(О Н )2 +  С а(Н 2Р 0 4)2 +  2 Н 20  =  2 [С а Н Р 0 4-2Н 20 ]

С аС 03 +  С а(Н 2Р 0 4)2 +  ЗН20  =  2 [С а Н Р 0 4-2Н 20 ]  +  СО*

Избыток извести сверх стехиометрического отношения С а О ; Р 2 0 5  

в дикальцийфосфате и соответственно увеличение pH раствора свыше 
6,3 приводит к образованию трикальцийфосфата:

2С аН Р 04 -1- Са(ОН )2 =  Са3(Р 0 4)2 +  2Н 20

Избыток известняка не вызывает разлож ения дикальцийфосфата.



Р и с . 90 . Д и а г р а м м а  о с а ж д е н и я  д и к а л ь ц и й ф о с ф а т а  и з  ф о с ф о р н о й  к и с л о т ы :
0Е  — с т а б и л ь н а я , M L  — м е т а с т а б и л ь н а я  в е т в ь  и зо те р м ы  си с тем ы  C a O - s - P iO .— H ftO п ри  
40  °С .

При использовании для получения преципитата растворов 
экстракционной фосфорной кислоты по мере их нейтрализации про
исходит разложение примесей:

H aS 0 4 +  Са(ОН)а =  CaS04-2H 20 ;

H 2S iF e +  ЗСа(ОН)а =  3CaF2 +  S i0 2 +  4Н аО 

(Fe, A l) (Н 2Р04)3 +  2Ca(OH)a +  2Н гО =

=  (Fe, А1)Р04-2Н 20  +  2 [С а Н Р 0 4-2Н а0 ]

Помимо того, что примеси уменьшают содержание усвояемого 
Р 2 0 6  в продукте, илистые осадки фосфатов Fe, Al, фторида кальция 
и кремниевой кислоты затрудняю т отфильтровывание преципитата.

В системе СаО—Р 2 0 6 —Н 20  ниже 36 °С стабилен двухводный 
дикальцийфосфат С аН Р 0 4 -2Н 20  (брушит), а выше этой темпера
туры — безводный С аН Р 0 4  (монетит). Но безводная соль выделяется 
из раствора лишь выше 60 °С, а ниже этой температуры осаждается 
С аН Р 0 4 -2Н 20  как метастабильная фаза, постепенно переходящая 
в С аН Р 0 4. Безводный С аН Р 0 4  содержит больше Р 2 0 Б) чем С аН Р 0 4- 
• 2Н 2 0 , н о  он хуже растворим и хуж е усваивается растениями и 
животными.

На рис. 90 на диаграмме системы СаО—Р 2 0 5 — Н20  показаны 
услойия преципитирования фосфорной кислоты концентрации 2 0  % 
Р 2 0 6  (точка S ') известковым молоком, содержащим 12 % СаО (точка S), 
и кислоты концентрации 25 % Р 2 0 6  (точка R ')  суспензией извест- 
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няка с отношением Ж  Т =  1,5 (концентрация СаО около 22 % — 
точка' R). В процессе преципитирования, т. е. по мере добавления 
к фосфорнокислому раствору извести или известняка, фигуративные 
точки состава систем перемещаются от точек 5 ' и R '  вдоль соедини
тельных прямых S 'S  и R 'R .  В равновесных условиях ж идкая фаза 
должна стать насыщенной безводным дикальцийфосфатом С аН Р 0 4  

в точках а и а1 Практически насыщение наступает позже — в точ
ках b и Ь' на метастабильной ветви M L  растворимости С аН Р 0 4* 
•2Н 2 0 . Следовательно, образуются пересыщенные растворы. Ин
тенсивное выделение дикальцийфосфата начинается после растворе
ния половины количества оксида кальция, затрачиваемого на пре- 
ципитирование, т. е в момент нейтрализации первого иона водорода 
фосфорной кислоты (точки с и с' на линии, соответствующей соот
ношению компонентов в монокальцийфосфате).

К ак  указано выше, кристаллизация дикальцийфосфата проис
ходит вследствие инконгруэнтного разложения монокальцийфосфата 
(луч растворения которого O N N ' проходит вне поля его кристалли
зации). В точках с и с' степень разложения монокальцийфосфата со
ставляет соответственно 32,6 и 36,1 %. Образую щ аяся при кристал
лизации дикальцийфосфата свободная фосфорная кислота вызывает 
интенсивное разложение оставшегося, еще непрореагировавшего 
карбоната.

По условиям равновесия в системе СаО—Р 2 0 5 — Н 20  фосфорная 
кислота должна осаждаться полностью как известью, так и извест
няком. Н а практике в конце преципитирования частицы известняка 
и особенно извести покрываются трудно проницаемой коркой из 
кристаллов дикальцийфосфата, и процесс резко замедляется. Ней
трализовать до требуемой степени фосфорную кислоту известняком 
невозможно не только из-за образования экранирующей корки, но 
и вследств-ие уменьшения скорости взаимодействия после связывания 
первого иона водорода фосфорной кислоты. Поэтому в промышлен
ных условиях преципитирование ведут в' нескольких реакторах 
с использованием вначале известняка, а затем извести. После этого 
преципитат отделяют на фильтре и направляю т на суш ку. Возможно 
высушивание суспензии после ее сгущения декантацией (без филь
трации).

При сушке С аН Р 0 4 -2Н20  возможна его дегидратация, темпе
ратура и скорость которой зависят от давления, размера кристал
лов и условий их образования при преципитировании. Под атмосфер
ным давлением дикальцийфосфат заметно обезвоживается, если 
нагревать его в течение 1 ч при 100 °С; процесс ускоряется при 
более высоких температурах. Хотя дегидратация, вызванная суш
кой, снижает содержание усвояемого Р 2 0 6  в меньшей степени, чем 
при фазовом превращении через раствор, однако она такж е неже
лательна. При нагревании выше 175 °С дикальцийфосфат отщепляет 
воду и переходит в пирофосфат кальция (2СаНРО^ =  Са 2 Р 2 0 7 +  
+  Н 2 0 ), в котором Р 2 0 6  находится в трудноусвояемрй форме.

При получении кормового дикальцийфосфата фосфорнокислые 
растворы предварительно очищают от вредных примесей. Например,
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свинец и мышьяк, если их содержание в растворах превышает до- 
пустимое, осаждают сероводородом. В большинстве случаев очистку 
можно совместить с частичным преципитированием раствора, при 
котором получается удобрительный преципитат, содержащий сооса- 
жденные с ним примеси, в том числе и соединения фтора (если они 
не, отделены заранее). После его отделения оставшийся фосфорно
кислый раствор подвергают дальнейшему преципитированию, полу
чая более чистый кормовой преципитат. Схема такого двухступенча
того процесса "изображена на рис. 91.

В первой ступени расходуется 70—75 % известняка от теорети
ческого количества и осаждается около 2 / 3 Р г0 5  и основное количество 
загрязнений (фтор, сульфаты, оксиды железа, алюминия, редкозе
мельных элементов). Во второй ступени расходуется остальное коли
чество известняка и осаждается кормовой преципитат. После высу
шивания он содержит 42—45 % Р а0 6усв, менее 0,2 % F, 0,7 % SO s 
и 0,5 % Fe 2 0 3  (As — следы). Оставшийся после преципитирования 
раствор направляется вначале на разбавление известняковой суспен- 
зии для утилизации содержащегося в нем незначительного коли
чества Р 2 0 6, а затем, после сгущения этой суспензии, сливается как 
отброс.

Предпочтительнее получать кормовой дикальцийфосфат из тер
мической фосфорной кислоты, либо из экстракционной предвари
тельно очищенной от вредных примесей в цикле упарки или с по
мощью органических экстрагентов. В этом случае нет необходимости 
фильтровать суспензию и можно- использовать концентрированную 
(50—55 % Р 2 0 5) фосфорную кислоту. Последнюю смешивают с се
парированным мелом, массу измельчают и высушивают. Именно



такие схемы эксплуатируются в настоящее время в СССР — с исполь
зованием термической фосфорной кислоты получают продукт, со
держащий не менее 46 % Р 2 0 6, растворимого в 0,4 %-ной НС1, и не 
более 0,03 % F, 0,006 % As, 0,002 % Pb.

Можно получать кормовой преципитат и из суперфосфата. При об
работке суперфосфата водой после отделения твердого остатка 
получают раствор монокальцийфосфата, который преципитируют 
двухступенчатым -способом или полностью перерабатывают на кор
мовой преципитат, предварительно обесфторив. Обесфторивание 
можно осуществить в процессе выщелачивания суперфосфата, до
бавляя к его водной суспензии хлорид калия. При этом значитель
ная доля фтора осаждается в виде кремнефторида калия, и после 
отделения твердых фаз в водной вытяжке отношение Р 2 0 5  : F >  133, 
что позволяет при одноступенчатом преципитировании получить 
продукт, содержащий около 0,2 % F.

Д ля получения кормового преципитата таким способом следует 
использовать длительно вылежавшийся на складе суперфосфат. 
По мере вылеживания, вместе с ростом степени разложения фто'рапа- 
тита в результате завершения процесса его кислотного разложения, 
уменьшается содержание в суперфосфате водорастворимых соедине
ний фтора — частично вследствие удаления его летучих соединений, 
частично из-за образования труднорастворимых фторкомплексов 
алюминия. Из суперфосфата, хранившегося больше двух месяцев, 
может быть получена водная вытяжка, в которой отношение Р 2 0 5  F 
будет настолько большим, что специального ее обесфторивания не 
потребуется.

М О Н О К А Л Ь Ц И Й Ф О С Ф А Т

Высококачественной подкормкой для жвачных животных является 
кормовой монокальцийфосфат; обладая кислой реакцией, он одно
временно служит консервантом силосных кормов. Его получают 
нейтрализацией апатитовым концентратом или сепарированным ме
лом достаточно чистой фосфорной кислоты — термической или пред
варительно очищенной от вредных примесей экстракционной. Н апри
мер, обесфторенную содой экстракционную кислоту смешивают 
с мелом и ретурвм в двухвальном шнековом смесителе, который 
в -этом случае является реактором-нейтрализатором. Полученные 
здесь гранулы подвергают кратковременному высушиванию топоч
ным газом в сушильном барабане. Материал проходит через сушилку 
в течение 15—20 мин во избежание образования при более длитель
ном нагреве значительных количеств плохо растворимых поли
фосфатов. Затем его охлаждают до 30—40 °С в потоке воздуха в ба
рабанном холодильнике и рассеивают. Крупную  фракцию дробят 
и возвращаку^ в реактор-нейтрализатор. В качестве продукта вы
пускают мелкие гранулы; допускается примесь порошка. По данному 
методу получают продукт 2-го сорта, содержащий 50—51 % Р 2 Ов, 
растворимого в 0,4 % НС1, и не более 0,2 % F.

Продукт лучшего качества получают при термическом обес- 
фторивании двойного суперфосфата, вырабатываемого из апатито



вого концентрата или фосфоритов К аратау и термической фосфор
ной кислоты. Высокая кислотность суперфосфата позволяет дости
гать достаточно полного обесфторивания массы при одновременном 
доразложении природного фосфата; продукт содержит свыше 56 % 
полезного Р 2 0 6  и не более 0,2 % F.

ТЕРМИЧЕСКИЕ ФОСФАТЫ

Термическая обработка природных фосфатов, а такж е спекание при 
высоких температурах их смесей с солями щелочных металлов 
(содой, смесью сульфата натрия с углем) или сплавление их с квар
цитом, с силикатами магния, со щелочными алюмосиликатами 
приводит к образованию веществ, называемых термическими фос
фатами, в которых Р 2 0 5  находится в усвояемых растениями лимонно- 
и цитратнорастворимой формах. Поэтому продукты термической 
обработки фосфатов в измельченном виде являются хорошими удо
брениями, в особенности .на кислых почвах. Их применение дает 
дополнительный эффект, аналогичный известкованию почв. Они 
негигроскопичны, не слеживаются и содержат от 20 до 42 % Р 2 Об, 
в зависимости от состава исходного фосфата, причем усвояемая часть 
составляет 90—98 % от общего количества Р 2 0 5.

Продукты спекания природных фосфатов со щелочами обычно 
называют термофосфатами, а продукты сплавления их с разными 
добавками — пл авлеными фосфатами.

При термической обработке фосфата, в особенности в присут
ствии упомянутых выше добавок, разрушается кристаллическая 
решетка апатита и образуется прежде всего трикальцийфосфат 
З С а0 -Р 2 0 6, а затем другие соединения, усвояемые растениями. 
Выше рассмотрен процесс получения обесфторенных фосфатов, 
которые применяют как в качестве кормовых средств так и в качестве 
удобрений.

Щелочное разложение фосфатов отличается простотой техноло
гического процесса и позволяет обойтись без затраты кислот, не
обходимых при других способах получения фосфорных удобрений, 
а также дает возможность использовать без обогащения низкока
чественное сырье, содержащее значительные количества примесей, 
в том числе и оксидов трехвалентных металлов.

При спекании смеси, состоящей из трикальцийфосфата, диоксида 
кремния и соды, образуются натрийкальцийфосфаты и ортосиликат 
кальция:

2Са3(Р 0 4)2 +  S i0 2 +  2Na2C 0 3 =  2 [N a20 -2 C a 0 -P 20 6] +

-Ь 2 C a 0 *S i0 2 ~|-  2СОа

Фосфаты и силикат кальция образуют силикофосфаты типа 
5 C a0 -P 2 0 6 -S i0 2  или N a 2 0 -4 C a 0 -P 2 0 6 -S i0 2; при избытке СаО и не
достатке или отсутствии S i0 2  возможно образование тетракальций- 
фосфата 4СаО -Р 2 6 5. Все эти соединения также растворимы в лимонной 
кислоте и цитрате аммония, и поэтому содержащийся в них Р 2 0 5  

усваивается растениями.



Производство термофосфата заключается в спекании смеси из
мельченного природного фосфата и соды во вращающихся печах 
при 1100— 1200 °С и в последующем охлаждении, дроблении и раз
моле полученного клинкера до частиц размером 0,15 мм.

Плавленые фосфаты получают сплавлением природных фосфа
тов с известняком, кварцитом при 1400— 1450 °С в мартеновских 
или шахтных печах; вытекающий из печи плав подвергают грануля
ции, быстро охлаждая его водой, — это сохраняет в продукте вы
сокое содержание лимоннорастворимого Р 2 0 6. Гранулированный 
материал высушивают и измельчают.

Применение в качестве добавок серпентинов, змеевиков (породы, 
содержащие водный силикат магния) и других магниевых минера
лов позволяет понизить температуру плавления фосфатов до 1250— 
1350 °С. Преимуществами получаемых при этом магниевых плав
леных фосфатов являются также повышенное содержание Р.2 0 5  

(так как атомная масса магния меньше, чем кальция) и присутствие 
полезного для растений магния. Они обладают очень хорошими фи
зическими свойствами.

В качестве удобрений применяют такж е основные металлурги
ческие шлаки — побочные продукты при выплавке стали из чугуна, 
полученного из руд, содержащих фосфор; они аналогичны плавле
ным фосфатам. Ш лак, получаемый при выплавке стали по тома- 
совскому процессу, называется томасшлаком, а по основному мар
теновскому способу — основным мартеновским шлаком. Производ
ство удобрений заключается в дроблении и измельчении затвер
девшего шлака. Томасшлак содержит 11—23 % Р 2 0 5  и 38—59 % 
СаО, основной мартеновский шлак — 7— 14 % Р 2 0 8; 80—90 % со
держащегося в этих шлаках Р 2 0 5  находится в лимоннорастворимой 
форме.

К этой же группе удобрений принадлежит метафосфат кальция  
[С а(Р0 3 ) 2  ]п, или [СаО-PaOsIn- Чистый метафосфат кальция содер

жит 71,7 % Р 2 0 6, технический продукт — до 65 % усвояемого Р 2 0 5. 
Высокая концентрация питательного элемента является его главным 
достоинством. Он растворим в нейтральном растворе цитрата ам
мония, а под действием воды медленно превращается в водораство
римый монокальцийфосфат. Метафосфат кальция может быть по
лучен обезвоживанием однозамещенного ортофосфата кальция при 
275—300 °С

«Са(Н2Р 0 4)2. Н 20  =  [Са(РОэ)2] „  +  ЗпН20

или взаимодействием Р 2 0 5  (а такж е паров метафосфорной кислоты) 
с известью либо с три- или дикальцийортофосфатами при 1 0 0 0 — 
1200 °С по реакциям:

лСаО +  2 (Н Р 0 3) „  =  [Ca(POs)2] n +  лН20 ;

/гСаэ(Р 0 4)2 +  2гаР20 6 =  3 [Са(РОз)2]п

В США метафосфат кальция производят в шахтной печи. Печь 
загружаю т кусовым фосфоритом, через который пропускают горячие 
газы, полученные при сжигании фосфора в камере горения, располо
женной у основания печи. Образующийся расплавленный мета-



фосфат стекает вниз и периодически выводится из печи; при -охла
ждении он застывает, затем его дробят и измельчают.

Ранее в СССР производили небольшое количество трикальцийфосфата прока
ливанием при 1200 °С вызревшего простого суперфосфата с коэффициентом разло
жения не ниже 93,5— 94 % . Этот процесс осуществляли во вращающейся трубчатой 
печи. Большая часть содержащегося в суперфосфате фтора (98— 99 % ) улетучива-' 
лась в виде S iF4 при условии достаточного содержания в суперфосфате кремниевой 
кислоты и других  соединений кремния. В противном случае к  суперфосфату перед 
его прокаливанием добавляли кремнезем или, что лучше, вводили его в суспензию 
при варке суперфосфата. При прокаливании суперфосфата содержащийся в нем мо-
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том кальция, образовывал пирофосфат и затем трикальцийфосфат:

[Са(РОз)2]п  +  nCaS0 4 =  пСа2Р20 7 +  nS 0 2+  1 /2п 0 2
Са2Р20 7 +  CaS04 =  Саэ(Р 0 4)2 +  SOa +  1 /20 2

Суммарная реакция процесса:

Са(Н2Р 0 4)2-Н 20  +  2CaS04 =  Са8(Р 0 4)2+  2SOa+  0 2 +  ЗН20

Получившийся клинкер охлаждали и измельчали. П родукт содержал 31,Б % 
усвояемого Р20 6, 45 % СаО и меньше 0,1 % F. Его производство было прекращено 
после освоения более рентабельного процесса — гидротермического обесфторивания 
апатита.

ПОЛУЧЕНИЕ СОЛЕЙ ФТОРА 
О Б Щ И Е  С В Е Д Е Н И Я

Отходящие фтористые газы, образующиеся при переработке природ
ных фосфатов в удобрения, являются важным источником фтора 
для получения его соединений. Количество фтора в фосфатных 
рудах составляет 20—30 % от содержания в них фосфора. Большие 
масштабы производства фосфорных удобрений обеспечивают воз
можность попутного получения значительных количеств соединений 
фтора. В настоящее время в Советском Союзе выпуск последних" 
на туковых заводах составляет около половины от их общего произ
водства. При этом в среднем утилизируется пока ~ 1 5  % фтора, 
содержащегося в перерабатываемых фосфатах; ~ 6 0  % уходит в по
лучаемые удобрения. В отдельных производствах степень утилиза
ции фтора достигает 60 %.

Другим источником фтора является природный фторид каль
ция — плавиковый шпат, или флюорит CaF2, месторождения кото
рого в СССР имеются в Приморском крае, в Забайкалье, в Средней 
Азии, на Урале, в районе Амдермы (в Архангельской обл.) и др. 
Однако известные мировые запасы фтора в виде руд плавикого 
шпата (с содержанием более 35 % СаҒ2) составляют менее 10 %, 
а свыше-90 % фтора сосредоточено в фосфатных рудах.

Химическая промышленность производит элементарный фтор 
и его соединения — органические и неорганические. Важнейшими 
неорганическими соединениями являются: жидкий фторид водорода 
и плавиковая кислота, фториды и кремнефториды.

Растворимые фториды и кремнефториды ядовиты — этим обус
ловлено их использование в качестве инсектофунгицидов и анти
септиков. Фторид натрия и кремнефториды натрия и бария служат 
для борьбы с вредителями сахарной свеклы, льна, овощных и других 
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культур, а также в качестве зооцидов, как и фторацетат бария. 
Кремнефторид натрия в смеси с цианамидом кальция применяют 
в качестве дефолианта для предуборочного удаления листьев хлоп
чатника. Фториды и кремнефториды являю тся антисептиками дре
весины.

Соединения фтора используют в металлургии (например, криолит, 
фториды алюминия, натрия и другие — в производстве алюминия), 
в атомной энергетике, в' производстве строительных материалов, 
в текстильной промышленности и проч. Фторид водорода применяют 
для получения многих фторорганических соединений, используемых 
в качестве теплоносителей, хладагентов, диэлектриков, средств 
огнетушения, термоустойчивых смазок, а также для изготовления 
термо- и химически стойких пластических масс — фторопластов.

Расширение промышленной переработки фторсодержащего фос
фатного сырья в фосфорные удобрения приводит к все большему 
загрязнению атмосферы, природных вод и почвы соединениями 
фтора, оказывающими токсическое действие на растения и живот
ных и нарушающими биологическое равновесие в природе * Пред
отвращение этого возможно лишь при наиболее полной утилизации 
фтора, находящегося в перерабатываемом сырье. Это требует созда
ния новых технологических процессов, обеспечивающих выпуск 
удобрений, не содержащих фтора, и совершенное улавливание его 
соединений из отходящих газов.

Ф И З И К О -Х И М И Ч Е С К И Е  СВ О Й С ТВ А  Н Е К О Т О Р Ы Х  С О Е Д И Н Е Н И Й  Ф Т О Р А

Фторид водорода HF бесцветен, кипит (при 0,101 МПа) при 19,9 °С, 
плавится при —83,1 °С. В газообразном, в жидком и твердом состоя
ниях, а также в водных растворах молекулы H F ассоциированы 
(рис. 92). Д ля температур t от 0 до 105 °С давление Р насыщенного 
пара HF (в кПа) вычисляют по формуле:

lg  Р  =  7,5 —  1952 ,6 /(3 55 ,5 +  t)

Фторид водорода хорошо растворим в воде, его водные растворы 
называют плавиковой кислотой. В водных растворах фторид водо
рода диссоциирует по схеме:

Н Ғ  Н+ +  F - и F" - f  H F  H F j

С фторидами щелочных металлов H F образует кристаллические 
соединения типа M eF '/iH F ; например, для K.F п =  2, 3 и 4. Д авле
ние H F в газовой фазе над плавиковой кислотой показано на рис. 93.

Температуры кипения в системе H F — Н.20  и равновесные составы 
пара при атмосферном давлении приведены на рис. 94. Эти данные 
относятся к растворам плавиковой кислоты, содержащим 0 , 1 —
1,8 % H 2 SiF„. К ак  видно из диаграммы, в системе H F— Н20  имеется 
азеотропная смесь, содержащая ~ 3 8  % H F и кипящая при 109 °С 
(0,101 МПа).

* В настоящее время на 1 т  фосфора, вносимого с удобрениями, в почву по
ступают приблизительно следующие количества (в к г )  фтора: с простым супер
фосфатом — 130, с двойным суперфосфатом —  80, с аммофосом— 200.



Р в е , 92 . С р ед н яя  м о л е к у л я р н а я  м а с с а  и  д ав л ен и е  
н а с ы щ е н н о г о  п а р а  ф то р и д а  в о д о р о д а .

Р и с . 93 . Д ав л е н и е  п а р а  Н F  (Я , к П а) 
н а д  п л а в и к о в о й  к и сл о то й  
р а з н ы х  к о н ц е н т р а ц и й .

H F . % ; 1 —  41 ,2 ; 2 —  50 .9 ; 3 —  
6 5 ,1 ; 4  — 6 0 ,5 2 : 5 — 65 .45 ; 6 —  
70 ,2 3 .

Сухой фторид водорода не реагирует 
с большинством элементов и их окси
дов, но энергично вступает в реакции
в присутствии влаги. Плавиковая кислота разруш ает стекло и 
силикаты, так как легко вступает во взаимодействие с диоксидом 
кремния: 4H F +  S i0 2  =  SiF 4  +  2Н 2 0 . Некоторые металлы, напри
мер свинец и медь, относительно устойчивы в плавиковой ки
слоте вследствие защитного действия пленки продуктов реакции. 
Более устойчивы резина, эбонит и некоторые пластмассы.

П лавиковая кислота растворяет клетчатку и потому разруш ает 
кожу, вызывая ожоги. Д аж е ожоги слабой кислотой, вначале не 
замеченные, могут вызвать глубокое поражение через несколько 
часов. Поэтому обращение с плавиковой кислотой и фторидом во
дорода требует особой осторожности.

Кислые фториды щелочных металлов типа MeHF2, являются 
более слабыми кислотами, чем НҒ, а соединения других металлов, 
например, А1Ғ3-ЗНҒ или Н 3 А1Ғв, — более сильными, чем НҒ.

Фторид натрия N aF плавится при 990 °С, выше температуры 
плавления имеет значительную летучесть. Насыщенный водный 
раствор при 0 °С содержит 3,95 %, при 94 °С — 4,73 % NaF.

Растворимость дифторида натрия N aH F 2  в воде — 2,28 % при
0 °С и 4,92 % при 40 °С. N aF легко поглощает H F из разбавленного

газа при 100 °С и выделяет его в виде 
концентрированного H F при 250 °С.

Фторид калия KF плавится при 
856°С. В отличие от N aF хорошо раство
рим в воде; насыщенный раствор при 
20 °С содержит 47,75 %, при 100 °С — 
59,83 %, при 140 °С — 60,5 % KF. 
Из водных растворов выделяются

HFj %
Р и с . 94 . Т е м п ер ат у р а  к и п е н и я  и с о с т а в  п а р а  и с и 

стем е  H F — Н гО п ри  0 ,101  М П а;
/  — состав жидкости; 2 — состав пара.



кристаллогидраты: K F-4H 20  (от—21,8 до 17,7 °С), К Ғ -2 Н 20  (17,7— 
45 °С); выше 45 °С кристаллизуется безводный KF. Водный раствор, 
насыщенный дифторидом калия, при О °С содержит 18,63 %, а при 
100 °С — 50,5 % K H F2.

Фторид аммония N H4F возгоняется без плавления. Насыщенный 
водный раствор при 20 °С содержит 45 % NH 4 F. В системе N H 4 F— 
H F образуются соединения N H 3 -nHF, где п  =  2, 3 и 4.

Полученный сухим путем безводный A1F3  в воде практически 
нерастворим; осажденный из растворов кристаллогидрат — слабо 
растворим: насыщенный при 20, 50 и 102 °С раствор содержит соот
ветственно 0,5, 0,8 и 2,4 % A1F3. В растворах сильно гидролизован; 
кристаллизуется обычно в виде А1Ғ3 -ЗН 2 0 .

Криолит Na3 AlFe, или 3N aF-A lF3, является комплексной солью 
гексафторалюминиевой кислоты H 3 [A1F6], Название криолит (в пе
реводе с греческого означает «ледяной камень») дано вследствие 
внешнего сходства со льдом природного минерала, применяемого 
в технике наряду с искусственным. Криолит плавится при 1011 °С. 
Растворимость криолита в воде при 25 °С равна 0,417, а при 16 °С — 
0,35 г в 1000 г раствора. Помимо криолита, фториды натрия и алю
миния образуют хиолит 5N aF-3A lF3.

Тетрафторид кремния SiF 4  — бесцветный газ, при охлаждении 
переходит непосредственно в твердую фазу. В твердом состоянии 
возгоняется при —94,8 °С. Давление сублимации твердого SiF 4  

(в кПа) вычисляют по формуле: lg Р =  9,5 — 6100/(4,57 Т). Тетра
фторид кремния хорошо поглощается водой (265 объемов на 1 объем 
воды), гидролизуясь при этом и образуя гексафторкремниевую и 
кремниевую кислоты:

3SiF4 +  (п +  2) Н 20  =  2H 2S iF „ +  S i0 2-n H 20

Гидролиз SiF 4  водяным паром при температурах до 600—800 °С 
протекает в незначительной степени.

Комплексная гексафторкремниевая кислота H 2 SiFe образуется 
также при растворении SiF 4  в плавиковой кислоте:

2 H F  +  S iF4 H 2SiFe

Высокая концентрация ионов водорода в растворах H 2 SiFe 
объясняется смещением вправо равновесия диссоциации HF (2HF

2Н + 4- 2F-) вследствие связывания иона F" в комплексный ион 
S iF |_ (2F- +  SiF4pacTB S iF f'). Константа равновесия гидролиза 

SiF§- +  ( п +  2 )Н 20  4 Н + +  6F -  +  S i0 2-reH20

/С =  [Н + ] 4 [F“]6 /[S iF |_] при 20 °С, по разным данным, находится
в пределах 4 '10~28— 1 10-27.

Гексафторкремниевая кислота выделяется из концентрированных 
водных растворов в виде бесцветных кристаллов H jS iFc-2H 2 0 , 
плавящ ихся при 19 °С. В парах она сильно диссоциирована на HF 
п S iF4. Газовая фаза, находящаяся в равновесии с растворами H 2 SiF„, 
инконгруэнтна растворам — мольное отношение SiF 4  : HF в газо
вой фазе больше стехиометрического в молекуле H ,S iF 0. При тем



пературе кипения в парах над кислотой с концентрацией H 2 SiF 0  

больше 13,3 % преобладает SiF4, при меньших концентрациях — HF.
Давление диссоциации N a 2 SiFe на NaF и SiF 4  при 480 °С равно

1,07 кПа, при 522 °С — 6,16 кПа, при более высоких температурах 
оно резко возрастает. Растворимость Na 2 SiFe в воде при 20 °С со
ставляет 0 ,6 6 % , при 100 °С — 2 ,4 5 % . В плавиковой кислоте 
растворимость немного больше. В водных растворах Na2 S iF e гидро
лизуется, особенно значительно в слабых растворах; для гидроли
зованного раствора pH =  3,5—4.

Ф Т О Р И Д  В О Д О РО Д А

В качестве технических продуктов в СССР производят водные рас
творы H F и жидкий фторид водорода. Техническая плавиковая 
кислота марок А и Б должна содержать соответственно не менее 70 
и 40 % H F и не более 0,5 и 0,02 % H 2 SiF6, 0,1 и 0,02 % H 2 S 0 4. 
Тарой для нее служат полиэтиленовые сосуды вместимостью до 50 л. 
Плавиковую кислоту перевозят такж е в гуммированных стальных 
железнодорожных цистернах. Тарой для жидкого фторида водо
рода служат стальные баллоны, контейнеры и специальные железно
дорожные цистерны, рассчитанные на эксплуатацию в условиях 
повышенного давления.

Д ля получения безводного фторида водорода и плавиковой 
кислоты применяют преимущественно природный плавиковый шпат. 
Плавиковый шпат в чистом виде бесцветен, но природный минерал 
большей частью содержит примеси кварца, кальцита, иногда барита, 
сульфидов свинца, цинка и других тяжелых металлов и окрашен 
в белый, зеленый, желтый, розовый, синий и фиолетовый цвета. 
Особенно нежелательной примесью является кварцит, так как при 
производстве фторидов он связывает часть фтора в кремнефториды. 
Обычно добываемый плавиковый шпат подвергают обогащению.

Д ля получения H F измельченный плавиковый шпат при 220— 
280 °С разлагаю т в печах 90—92 %-ной серной кислотой по реакции

CaFt  +  H 2S 0 4 =  2H F  +  CaS04

Из печей с наружным обогревом выходит концентрированный 
газ, из которого при охлаждении конденсируется жидкий фторид 
водорода. Из печей с внутренним обогревом выходит разбавленный 
газ — при промывке его водой получают плавиковую кислоту. 
Она загрязнена гексафторкремниевой кислотой, образовавшейся 
из фторида водорода и содержащейся в сырье примеси кремнезема. 
Д ля очистки плавиковой кислоты от H 2 SiFe ее обрабатывают содой, 
при этом осаждается малорастворимый кремнефторид натрия:

H 2SiF„ +  Na2C 0 8 =  Na2S iFe +  Н 20  +  С 0 2

Очищенную кислоту перерабатывают на фторуглеводороды, те
трафторид урана, криолит, фториды алюминия, натрия, калия, 
магния и другие продукты.



Фторид водорода можно получать и при переработке отходящих 
газов производств фосфорных удобрений. Например, возможна 
отгонка H F и SiF 4  из смесей серной и гексафторкремниевой кислоты 
с последующим разделением компонентов газовой фазы. Однако 
это связано со значительными трудностями. Предпочтительнее вна
чале отделение S i0 2  с получением фторидных (NaF, CaF2) или дифто- 
ридных (N aF-H F, NH 4 F -H F) солей, которые затем подвергают 
кислотному или термическому разложению. Так, при аммиачной 
абсорбции SiF 4  сначала образуется раствор кремнефторида аммония; 
после его дальнейшей аммонизации и отделения осадка S i0 2  полу
ченный раствор N H 4F смешивают с твердым фторидом натрия. При 
упарке таких смесей выделяется аммиак, возвращаемый на разлож е
ние кремнефторида аммония; образовавшийся дифторид натрия на
гревают для выделения газообразного HF, и твердый остаток воз
вращают в производственный цикл. При данном способе важно иметь 
чистые фтористые газы и соответственно растворы кремнефторида 
аммония, так как примеси фосфатов и сульфатов накапливаются 
в циркулирующих растворах и фториде натрия; их приходится вы
водить из цикла.

Другой способ основан на упарке плава фторида аммония с от
гонкой части аммиака; при этом получают смесь фторида и дифто
рида аммония, которую разлагают при 200— 330 °С серной кислотой:

N H 4F  +  H 2S 0 4 =  N H 4H S 0 4 - f  H F ;

N H 4H F 2 +  H 2S 0 4 =  N H 4H S 0 4 +  2H F

По второй реакции расход аммиака и серной кислоты, а также 
количество побочного продукта — N H 4 H S 0 4  — в 2 раза меньше, 
чем по первой.

Ф Т О Р И Д Ы  А М М О Н И Я

Представляет интерес получение из отбросных фтористых газов 
или из продуктов их улавливания кремнефторида или фторида 
аммония, легко перерабатываемых в другие соединения фтора. 
Растворами фторида аммония можно пользоваться для получения 
почти всех ныне применяемых солей фтора, причем они содержат 
меньшее количество примесей. Этот метод позволяет избежать за 
трат соды, используемой для получения некоторых фторидов. Кроме 
того, при этом методе часть фтора не переходит в менее ценный 
кремнефторид натрия, образующийся, например, в качестве побоч
ного продукта при получении фторидов сернокислотным разлож е
нием плавикового шпата. Это позволяет с успехом перерабатывать 
аммиачным методом не только отходящие фтористые газы, но и дру
гие фторсодержащие материалы, в том числе низкосортный необо- 
гащенный шпат с предварительным получением из него гексафтор
кремниевой кислоты. Повышенное содержание кремнезема в шпате 
при этом не только не является нежелательным, но, наоборот, дает 
возможность увеличить выход побочного продукта — белой сажи.



При нейтрализации аммиаком или аммиачной водой гексафтор
кремниевой кислоты, полученной из отходящих фтористых газов, 
идут следующие реакции;

H 2S iF0 +  2NH., =  (N H 4)2SiFe 

(N H 4)aS iFe +  4 N H 3 +  (п +  2 )Н гО =  6N H 4F +  SiOS'« H jO  (A)

Выделившийся осадок аморфной кремниевой кислоты после 
промывки и сушки выпускают в виде продукта, называемого белой 
сажей. Она служит наполнителем в резиновых смесях и применяется
БЗЗмсН ТсХНИЧсСКОГО у  Г Л ер  ОД £ (ЧсрНОИ С а ж и ) l ip  и ИЗГОТОВЛЕНИИ
цветных резиновых изделий. После отделения осадка остаются весьма 
чистые растворы фторида аммония, которые и перерабатываются 
на различные соли фтора.

Реакция (А) обратима и, подобрав соответствующие условия, 
ее можно проводить практически до конца как в одном, так и в дру
гом направлении. При 15—20 °С и небольшом избытке аммиака 
(4—7 г/л) получаются почти чистые растворы фторида аммония, 
а кремнезем выделяется в осадок; при нагревании аммиак удаляется 
и кремнезем опять переходит в раствор.

Это позволяет перерабатывать на ценную белую сажу, облада
ющую хорошими адсорбционными свойствами, любой кремнезе
мистый материал. Процесс сводится к обработке кварцевого песка 
и других 5102-содержащих материалов раствором фторида аммония 
при нагревании. Процесс идет через промежуточное образование 
дифторида аммония по реакции:

2N H 4F =  n h 4f - h f  +  n h 3

Образовавшийся дифторид аммония (этот продукт может быть 
получен отдельно и использован непосредственно для растворения 
кремнеземистых материалов) затем взаимодействует с S i0 2;

4N H 4F- H F  +  S i0 2 =  4N H 4F +  S iF4 +  2H20

SiF4 +  2N H 4F  =  (N H 4)2SiFe

Получающийся раствор кремнефторида аммония отфильтровы
вают от нсразложквшегося остатка и насыщают при 15—20 °С до 
слабощелочной реакции аммиаком, выделившимся в первой стадии 
процесса. При этом кремнезем выделяется обратно в твердую фазу, 
но уже в виде геля, который после промывки и сушки обладает цен
ными активными свойствами. Раствор фторида аммония вновь воз
вращается в цикл.

Возможно непосредственное улавливание фтористых газов ам
миачной водой:

SiF4 +  4 N H 4O H +  aq =  4N H 4F  +  S i0 2-n H 20

Однако выделение кремнезема осложняет эксплуатацию аппа
ратуры. Использование для этой цели растворов фторида аммония, 
получаемых, например, при промывке осадка кремниевой кислоты, 
позволяет избежать выделения S i0 2 -/zH2 0 . Обычно при данной 
схеме абсорбции получают кислые растворы кремнефторида аммо
ния, содержащие 1—3 % свободной H 2 SiF4.



Д ля получения кремнефторида аммония 10— 12 %-ные растворы 
H 2 SiF 0  нейтрализуют аммиаком до pH =  2ч-3, упаривают до кон
центрации 28—30 %, кристаллизуют (N H 4 ).,SiF0, отделяют его на 
центрифугах и высушивают. Продукт 1-го сорта должен содержать 
не менее 92 % (NH 4 ).2SiFe в сухом веществе и не более: 3 % влаги, 
0,2 % свободной H 2 SiFe, 2 % Р 2 0 5  и 3 % нерастворимого в воде 
остатка.

Кристаллический фторид аммония может быть получен при 
аммонизации его растворов; кристаллы соли имеют небольшую 
плотность и всплывают в маточном растворе. Возможно также 
выпаривание растворов фторида аммония до насыщенного состоя
ния с последующей кристаллизацией. Так как при выпаривании 
идет частичная диссоциация N H 4F с образованием кислой соли и 
удалением аммиака, то последний улавливают и возвращают в вы
париваемый раствор к началу кристаллизации соли. Это обеспечи
вает выделение в осадок фторида аммония, который отделяют и 
высушивают при 35—40 °С. Маточный раствор возвращают на вы
паривание.

В СССР в качестве технического продукта производят не фторид аммония, 
а его смеси с кислой солью — дифторидом аммония N H 4F -H F . При выпаривании 
раствора N H 4F без возврата N H 3 получается плав, состоящий из смеси N H 4H F a 
(70— 75 % ) и N H 4F (16— 20 % ), который при охлаждении на холодильных вальцах 
превращается в твердый чешуйчатый продукт —  фторид-дифторид аммония. Техни
ческий фторид-дифторид аммония высшего и первого сортов должен содержать 
(в сухом веществе) соответственно: не менее 60 и 58 % F и не более 1,2 и 1,4 % S i0 2, 
0,2 и 0,3 % нелетучего остатка, 0,005 и 0,007 % Сг, 7 % влаги. Он сильно ги гр о 
скопичен, на воздухе расплывается. А ппаратуру для выпарки раствора N H 4F из
готовляют из стали ЭИ-448 или из графитопласта.

К Р Е М Н Е Ф Т О Р И Д  Н А Т Р И Я

Кремнефторид натрия в соответствии с требованиями ГОСТа вы
рабатывают двух сортов: высшего (не менее 98 % N a 2 SiF9) и первого 
(пс мснсс 95 %). Содержание свободных кислот в пересчете на НС1 
должно быть не более 0,1 и 0,15 %, Н 20  — 0,5 и 1 %. В продукте, 
применяемом для фторирования воды, ограничено также содержание 
мышьяка (меньше 0,003 % As2 0 3), тяжелых металлов (меньше 
0,05 % РЬ) и нерастворимого в воде остатка (меньше 1 и 2 %). Про
дукт выпускают в мелкокристаллическом виде (остаток на сите 
№ 0063 — не более 40 %).

Д ля переработки гексафторкремниевой кислоты в кремнефторид 
натрия последний осаждают концентрированным ( 2 1  %-ным) рас
твором поваренной соли при 15—20 °С. (Для осаждения предпочти
тельнее использовать сульфат натрия — в этом случае маточные 
растворы могут быть возвращены, например, в производство супер
фосфата для разбавления серной кислоты.)

Кремнефторид натрия, применяемый в качестве инсектицида 
или дефолианта, должен быть весьма дисперсным. Степень его дис
персности зависит от условий кристаллизации. При неизменной 
концентрации кислоты (8 — 10 % H 2 SiF0) можно получить кристаллы 
разного размера (10—60 мкм и больше), изменяя продолжительность



Р и с . 05 . И зо тер м ы  р а с т в о р и м о с т и  в си стем е 
N a2S i F , -  N aC l— Н аО при  26 и 50 °С.

подачи реагентов от 30 до 360 с. Н аи
большая степень пересыщения раствора 
кремнефторидом натрия достигается при 
кристаллизации в избытке ионов N a+, 
наименьшая — в избытке ионов S iF | 
Поэтому для получения мелкокристал
лического осадка необходимо прили
вать гексафторкремниевую кислоту 
к раствору NaCl, а не наоборот, или 
быстро и одновременно сливать оба 
раствора. Однако при одновременной 
подаче реагентов уменьшение началь
ной концентрации H 2 SiFe от 10 до 4 %

_________ приводит к заметному увеличению отно-
и " о,5 1,0 i,s сительного размера кристаллов N a 2 SiFe.

Na2 siF6,% Содержащийся в кислоте во взве
шенном состоянии кремнегель не влияет 

на процесс кристаллизации Na 2 SiFe, а золь S i0 2  ей способствует.
Д ля более полного выделения Na 2 SiFe в твердую фазу необхо

димо вводить избыток NaCl — 125 % от стехиометрического коли
чества по следующей реакции:

H 2SiFe +  2NaCl =  Na2SiF„ +  2НС1

Присутствие в растворе избыточной поваренной соли сильно по
нижает растворимость кремнефторида натрия (рис. 95). Так, при 
25 °С она равна 0,78 %; введение в раствор 2 % NaCl снижает со
держание Na 2 SiF 0  до 0,1 %, а при 10 % NaCl и больше в растворе 
остаются лишь сотые доли процента Na 2 SiF0. Обычно поваренную 
соль вводят в таком количестве, чтобы маточный раствор после 
осаждения кремнефторида содержал около 2 % NaC!.

Кристаллы Na 2 SiFe отделяют от маточного раствора и геля крем
ниевой кислоты в гидроциклонах или отстаиванием в течение 30 мин. 
Скорость осаждения кристаллов Na 2 SiF 6  равна 3 м/ч, а геля кремние
вой кислоты — 0,25—0,3 м/ч. Такая большая разница в скорости 
осаждения позволяет отделить Na 2 SiFe из загрязненного гелем 
раствора, благодаря чему и не требуется предварительной очистки 
гексафторкремниевой кислоты от кремнегеля. Это существенно 
также и потому, что предварительное отделение геля от кислоты 
влечет за собой значительные ее потери вследствие адсорбции шла
мом и трудности его отмывки.

Сгущенную суспензию N a 2 SiFe после декантации раствора и 
кремнегеля иногда обрабатывают небольшим количеством раствора 
соды для нейтрализации соляной кислоты. Избыток соды вреден, 
так как ведет к потере N a 2 SiFe вследствие перехода его в более 
растворимый NaF.



Кристаллы Na 2 SiFe отфуговывают и промывают в гуммированной 
центрифуге до тех пор, пока в осадке не останется менее 0,2 % NaCl 
и 0,02 % НС1. Промывка необходима для уменьшения гигроскопич
ности и слеживаемости продукта. Промывную воду используют для 
растворения поваренной соли. Кристаллы, снятые с центрифуги 
и содержащие 10— 13 % влаги, высушивают до влажности менее 
1 %. Сушку следует вести при температуре до 400 °С, так как выше 
этого предела резко возрастает давление диссоциации Na 2 SiF„. 
Сушку производят в прямоточных вращающихся барабанах. При
меняют также неподвижные барабанные суш илки, в которых ма
териал перемещается шнеком и высушивается в токе горячего воз
духа, нагреваемого с помощью калориферов; снаружи барабаны 
сушилок обогреваются топочными газами, которые затем поступают 
в калориферы для нагрева воздуха.

Поскольку при сушке продукт комкуется, то после высушива
ния его очень тонко размалывают в вакуумных мельницах ударно
центробежного типа; измельченный продукт отсасывается из кожу
хов мельниц, и его выделяют из воздушного потока с помощью се
паратора.

Газы из сушилок, особенно из вращающихся барабанов, а такж е 
воздух, отсасываемый из размольных установок, содержат кремне- 
фторидную пыль и немного НС1. Д ля обезвреживания перед выбро
сом в атмосферу их следует промывать водой.

При переработке отходящих газов производства суперфосфата 
выход готового кремнефторида натрия обычно не превышает 7—9 кг 
на 1 т суперфосфата. При сокращении потерь он может быть повы
шен, так как при получении 1 т суперфосфата из апатитового кон
центрата в газовую фазу выделяется 5,5— 6  кг фтора, что соответ
ствует 9,6— 10,4 кг N a 2 SiF„.

Выход кремнефторида натрия может быть такж е увеличен путем 
некоторого повышения степени выделения фтора в газовую фазу при 
получении суперфосфата. Этого можно достичь, например, добавкой 
к реакционной суперфосфатной массе активных форм диоксида 
кремния, например кремнегеля, образующегося при водной абсорб
ции фтористых газов.

Отходом производства кремнефторида натрия является слабый 
раствор соляной кислоты, содержащий 3—4 % НС1, 2 % NaCl и 
0,15 % Na 2 SiFe. Использование такого раствора затруднительно; 
обычно его нейтрализуют известью.

Другим отходом производства является кремнегель, количество 
которого при улавливании фтористых газов суперфосфатного про
изводства составляет ~ 2 0  % от массы гексафторкремниевой кислоты 
или 1,6— 1,8 кг на 1 т суперфосфата. Размер частиц кремнегеля 
меньше 1 мкм. После промывки и высушивания полученный мате
риал может быть использован как добавка к стекольным и цемент
ным шихтам, к резиновым смесям или как теплоизоляционный 
материал.

Кремнефторид натрия может быть такж е получен путем осажде
ния из растворов, являющихся полупродуктами в производстве



удобрений и содержащих примесь H 2 SiFe, например, при обработке 
содой или фосфатом натрия растворов экстракционной фосфорной 
кислоты, содой или нитратом натрия — азотнокислотной вытяжки 
(см. гл. 7). При этом, однако, требуется большой избыток осадителя 
(140— 150 % от стехиометрического количества), а качество продукта, 
в который переходят находящиеся в растворах взвеси (сульфат каль
ция, неразложенный фосфат и др.), неудовлетворительно. Д ля по
лучения продукта высокого качества взвешенные твердые примеси 
отделяют от суспензии кремнефторида, пропуская ее через гидро
циклоны. При этом выход продукта уменьшается, так как 10— 15 % 
кристаллического Na 2 SiFe уносится в верхнем сливе из циклонов 
вместе с примесями.

Д ля  получения кремнефторида калия раствор H 2 SiF 6  или N a 2 SiF 8  

обрабатывают хлоридом калия.
Потребность в кремнефторидных солях натрия и калия в целом 

невелика и все более ограничивается в связи с появлением новых 
эффективных дефолиантов. Поэтому возникает необходимость пере
работки фтористых газов на другие продукты. Наиболее целесооб
разно перерабатывать их во фториды натрия, алюминия, аммония 
и в криолит для использования в производстве алюминия, стекла, 
фторуглеводородов и др. Указанные соединения получают как 
в процессе улавливания фтористых газов, так и из предварительно 
полученных H 2 SiFe или Na 2 SiFe.

Ф Т О Р И Д  Н А Т Р И Я

В СССР производят фторид натрия первого и второго сортов, со
держащий соответственно не менее 97 и 80 % основного вещества, 
не более 0,7 и 1 % нерастворимого остатка. Наиболее качественный 
продукт получают нейтрализацией плавиковой кислоты содой:

2H F +  Na2C 0 3 =  2NaF +  Н 20  +  С 0 2

Большое распространение имеют способы, основанные на пере
работке гексафторкремниевой кислоты и ее солей.

При нагревании во вращающейся печи при' 600—620 =С кремне
фторид натрия разлагается по реакции:

Na2S iF e =  2NaF +  SiF4

Выделяющийся SiF 4  может быть вновь поглощен водой и пере
работан на Na 2 SiF 6  — на этом основана циклическая схема произ
водства NaF термическим способом. При улавливании вторичного 
SiF 4  можно получить чистую гексафторкремниевую кислоту концен
трации 36—39 %, которая может быть возвращена в производствен
ный цикл или переработана в кремнефториды.

Прокаливание Na 2 SiFe в присутствии соды (содово-термический 
способ)

Na2SiFe +  2Na2C 0 3 =  6NaF +  S i0 2 +  2C 02

позволяет упростить производство NaF, так как отпадает необходи
мость переработки SiF4.



Содовый способ получения NaF из отходящих газов, заклю ча
ющийся в промывке их содовым раствором, наиболее прост. Абсорб
ция SiF 4  по реакции

SiF4 +  2Na2C 0 3 +  л Н 20  =  4NaF -|- S i0 2-n H 20  +  2СОа

и осаждение NaF осуществляются в одной операции. Однако при 
этом получается смесь NaF с S i0 2 -2H 2 0 ,  которую разделяют класси
фикацией, основанной на разности плотностей и размеров частиц 
фторида натрия и тонкодисперсного диоксида кремния.

Содово-суспензионный способ заключается в использовании для 
взаимодействия g раствором соды суспензии кремнефторида натрия, 
что значительно сокращает объемы реакционных растворов.

Фторид натрия можно осадить из растворов NH4F солями натрия)
2N H 4F +  Na2C 0 3 =  2NaF +  2 N H , +  Н 20  +  СОа 

2N H 4F +  Na2S 0 4 =  2NaF +  (N H 4)2S 0 4 

N H 4F +  NaCl =  NaF +  N H 4C1

После отделения NaF из оставшихся маточных растворов аммиак 
может быть регенерирован обычным способом — обработкой из
вестковым молоком при нагревании.

Ф Т О Р И Д  А Л Ю М И Н И Я  И К Р И О Л И Т

Согласно ГОСТу в СССР выпускают фторид алюминия высшего, 
первого и второго сортов с содержанием соответственно: не менее 93, 
8 8  и 8 8  % основного вещества и не более 4, 7 и 7 % А12 0 3; 0,3, 0,4 
и 0,5 % суммы оксидов S i0 2  и Ғе2 0 3; 0,05, 0,1 и 0,1 % Р 2 0 6; 0,5,
0,7 и 1 % SO4 ’ Продукт высшего сорта производят, растворяя гидро
ксид алюминия в плавиковой кислоте:

А1(ОН)э +  З Н Ғ +  m H20  =  A lF 9-m H 20  +  ЗН20

Осадок фторида алюминия отделяют и прокаливают для получе
ния безводной соли.

Синтетический натриевый криолит (его обычно называют просто 
криолитом) AlF3-mNaF марок К-0, К.-1 (применяют в электроме
таллургии алюминия) и К - 2  (для производства стекла, эмали, абра
зивов) должен характеризоваться мольным отношением NaF : A1F3  

(криолитовым модулем т) не менее 1,5 и содержать не менее 54 % F 
и 13 % А1, не более 30 % натрия; не более 0,05, 0,1 и 0,2 % Р 2 0 6  

соответственно.
При использовании для получения криолита плавиковой кислоты 

в последней сначала растворяют гидроксид алюминия
6H F  +  А1(ОН)3 =  Н эА1Ғв +  ЗН аО 

а затем раствор фторалюминиевой кислоты нейтрализуют содой) 
2H 3A lF e +  3Na2C 0 3 =  2 (A lF 3-mNaF) +  ЗСОа +  3H20  +  (6 —  2m)NaF

По данному методу производят высококачественный продукт 
с модулем, близким к 3.



Карбонатный способ получения криолита заключается в карбо
низации смеси растворов фторида натрия и алюмината натрия^ 

1 2 N a F +  Na2O A I 20 3 +  4С 02 =  2Na3A lF 6 +  4NaaC 0 3 

Na2C 0 3 +  C 0 2 +  H 20  =  2NaHCO„

Раствор фторида натрия получают, например, абсорбцией фто
ристых газов 5 % раствором соды; осадок кремнегеля отделяют 
на центрифуге. Алюминатный раствор с содержанием 8  % А12 0 3  

и R % Na20  приготовляют, растворяя гидроксид алюминия в 50 %• 
ном растворе NaOH и разбавляя его. Оба раствора смешивают при 
одновременной их подаче в реактор и карбонизации.

Д ля образования хорошо фильтрующего осадка криолита зна
чение pH жидкой фазы должно быть 10,2— 10,7. Карбонизацию 
ведут газом, содержащим 12— 15 % С 0 2, до достижения отношения 
Na2 C 0 3  N aH C 0 3  =  1. Суспензию криолита направляют в сгусти
тель, затем осадок отделяют на фильтре, промывают и высушивают. 
Маточный раствор и промывные воды возвращают на абсорбцию 
(на приготовление содового раствора).

По кислотному способу У Н И Х И М  из H 2 SiFe получают как фто
рид алюминия, так и криолит. Д ля получения фторида алюминия 
в нагретой до ~ 8 5  °С гексафторкремниевой кислоте, растворяют 
гидроксид алюминия:

2А1(ОН3 +  H 2S iF 0 +  (2m —  4)Н 20  =
=  2 A lF 8-m H 20  +  S i0 2-2H 20  +  2Н аО

Благодаря способности AiF 3  образовывать стойкие пересыщенные 
растворы, от них можно отделить кремнегель фильтрованием. Затем 
для кристаллизации А1Ғ3 -ЗН20  в раствор вводят затравку и переме
шивают при 80 °С в течение 4 ч. Осадок тригидрата отделяют и, 
нагревая его до 500—700 °С, получают безводный фторид алюминия. 
Фильтрат, содержащий растворенный фторид алюминия, может 
быть направлен на производство криолита. При использовании 
растворов H 2 SiFe, загрязненных фосфатными соединениями, их 
нейтрализацию г и д р о к с и д о м  алюминия осуществляют не полностью 
(до остаточного содержания H 2 SiFe 1—3 г/л) или добавляют в них 
серную кислоту — это предотвращает соосаждение фосфата алю
миния с продуктом, однако, за счет некоторого увеличения потерь 
фтора и алюминия.

При получении криолита часть H 2 SiF 6  нейтрализуют гидрокси
дом алюминия, другую — содой. Отделенные от кремнезема растворы 
фторидов натрия и алюминия смешивают в каскаде реакторов, 
добавляя при необходимости минеральную кислоту (обычно серную) 
для уменьшения загрязнения продукта фосфатными соединениями. 
Выделившийся в результате реакции

A1F3 +  mNaF =  A lF 3.m NaF

осадок криолита после сгущения суспензии отделяют, промывают 
водой и сушат. Получаемый кислотным методом криолит характе
ризуется сравнительно низким (1,5— 1,7) модулем, уменьшающимся 
при повышении кислотности жидкой фазы суспензий.



Лучшим вариантом является изготовление криолита из кристал
лического фторида натрия или его суспензии и из пересыщенного 
раствора фторида алюминия — при этом количество маточного рас
твора резко сокращается, а фильтруемость осадка улучшается. 
Непрерывный процесс получения криолита этим методом имеет 
наиболее хорошие технико-экономические показатели.

Криолит и фторид алюминия можно получать на основе растворов 
фторида аммония, образующихся при нейтрализации гексафтор
кремниевой кислоты аммиаком (см. выше). Так, криолит осаждают, 
прибавляя к нагретому раствору NH4F алюминат натрия, по реакции!

6N H 4F +  A l(O N a )3 =  A lF 3-m NaF +  (3 — m)NaF +  6N H 3 +  3 H 20

Выделяющийся аммиак улавливают и возвращают в цикл, а крио
лит отфильтровывают от маточного раствора и сушат.

Криолит может быть выделен и из кислого раствора N H 4F (pH *=«
5,5), который смешивают без нагревания с растворами солей алю 

миния и натрия, например:

12NH4F + .  3Na2S 0 4 +  A12(S 04)3 =  2 A lF 3-m N aF +  2 (3 —  m )NaF +  6 (N H 4)2S 0 4

Полученный криолит отфильтровывают, промывают и сушат. 
Из раствора (NH 4 )2 S 0 4  регенерируют аммиак.

Нагреванием раствора фторида аммония с гидроксидом алюминия 
получают аммониевый криолит. При этом в газовую фазу вследствие 
диссоциации NH4F удаляется аммиак, в растворе образуется дифто
рид аммония, который и взаимодействует с гидроксидом алюминия:

3N H 4H F2 +  А1(ОН)3 =  (N H 4)3A1F0 +  ЗНаО

Д ля получения фторида алюминия осадок аммониевого криолита 
отфильтровывают и прокаливают при 450—500 °С. При этой темпе
ратуре происходит разложение комплексной соли с образованием 
A1F3; выделившиеся газы (NH 3  +  HF) могут быть уловлены и воз
вращены в производство.

Л И Т Е Р А Т У Р А

Поэин М . Е. Технология минеральных солей. 4-е изд. Л . :  Химия, 1974. 1556 о. 
ч. 2 , гл . 23— 31.

Ван Везер. Фосфор и его соединения: Пер. с англ. М .: И Л , 1962. 688 с.
Корбридж Д. Фосфор: Основы химии, биохимии, технологии: Пер. с англ. М .5 

М ир, 1982. 680 с.
Кочетков- В. Н. Фосфорсодержащие удобрения: Справочник. М .: Х им ия, 

1982. 400 с.
Ратобыльская JI. Д ., Бойко Н. Н., Кожевников А. О. Обогащение фосфатных 

руд. М .: Недра, 1979. 260 с.
Соколовский А. А ., Унанянц Т. П. К раткий  справочник по минеральным удоб

рениям. М .: Х им ия, 1977. 376 с.
Технология фосфора/Белов В. Н ., Больш акова А. П ., Данцис Я- Б. и др. 

Под ред. Ершова В. А. и Белова В . Н . Л . :  Х им ия, 1979. 336 с.



Постников Н. Н. Термическая фосфорная кислота. М .: Химия, 1970. 304 с. 
Кармышов В. Ф. Химическая переработка фосфоритов. М .: Химия, 1983. 304 с. 
Копылев Б. А. Технология экстракционной фосфорной кислоты. 2-е изд. Л .: 

Химия, 1981. 224 с.
Чепелевецкий М . JI., Бруцкус Е. Б. Суперфосфат. Физико-химические основы 

производства. М .: Госхимиздат, 1958. 272 с.
Копылов В. А., Завертяева Т. И., Андрейченко А. М ., Буслакова J1. П. П ро

изводство двойного суперфосфата. М .: Х им ия, 1976. 192 с.
Рысс И. Г  Химия фтора и его неорганических соединений. М .: Госхнмиэдат, 

1956. 718 с.
^  г% * Г Г .  Я 4 ___  п TJ П _ _________ - _______  — ._____ ______о и ц ц е в  U . / 1. ,  и о в и гк и о  f t .  /! •»  l  и и и п  и .  t l .  X ipu iuo v j,u ,c i uvj LfJ i i d ia

нений при переработке фосфатного сырья. М .: Х им ия, 1982. 248 с.
Очистка газов в производстве фосфора и фосфорных удобрений/Тарат Э. Я ., 

Воробьев О. Г ., Балабеков О. С. и др .; Под ред. Тарата Э. Я- Л . :  Х им ия, 1979. 
208 с.

Охрана природы. Атмосфера. Правила установления допустимых выбросов 
вредных веществ промышленными предприятиями. ГОСТ 17.2.3.02—78.

Глава 4
АЗОТНЫЕ УДОБРЕНИЯ

Азотные удобрения подразделяют на аммиачные (содержат сво
бодный аммиак или аммиакаты), аммонийные (азот находится в форме 
катиона NHJ), нитратные (азот — в форме аниона NOJ), амидные 
(азот — в форме аминогруппы NHJ, замещающей гидроксидную 
группу О Н ' в кислотах и солях), а также аммонийно-нитратные, 
аммонийно-амидные, в которых эти формы сочетаются. В качестве 
азотсодержащих минеральных удобрений используют карбамид, 
нитрат, сульфат и фосфаты аммония, нитраты кальция и натрия, 
а, кроме того, получаемые на основе этих солей и других компонентов 
смешанные и сложные удобрения. Применяют такж е жидкие азот
ные удобрения — жидкий и водный аммиак, аммиакаты, водные 
растворы различных солей.

Настоящая глава посвящена технологии однокомпонентных азот
ных удобрений,'содержащих}толькоодин|питательный элемент — азот.

Аммониевые и нитратные соли, а также карбамид хорошо раство
ряются в воде. Азот из них легко усваивается растениями, особенно 
из аниона NOJ, отличающегося высокой подвижностью в почве.

Сырьем для получения аммонийных форм азотных удобрений слу
жит аммиак, нитратных — азотная кислота, амидных — аммиак 
или свободный азот. Поскольку источник азота для получения и 
аммиака и азотной кислоты — это атмосфера, то основным сырьем 
в производстве всех азотных удобрений является воздух — атмосфер
ный азот. Запасы его практически неограниченны. Количество азота 
в воздухе над каждым участком посевной площади приблизительно 
в миллион раз превышает годовую потребность этого участка в азоте 
для питания растений. Однако вследствие медленности естественной 
фиксации атмосферного азота его необходимо перерабатывать в ми
неральные удобрения заводскими методами.



СВОЙСТВА

Сульфат аммония (NH 4 )2 S 0 4  — бесцветное кристаллическое вещество 
(плотность 1769 кг/м3), содержит 21,21 % азота, при нагревании 
выше 350 °С разлагается на аммиак и серную кислоту; частичное 
разложение с образованием кислых солей начинается выше 200 °С. 
Растворимость сульфата аммония в воде показана на рис. 96; он не 
образует кристаллогидратов, и его растворимость мало изменяется 
при повышении температуры. Сульфат' аммония применяют почти 
исключительно в качестве удобрения; он обладает весьма небольшой 
гигроскопичностью, мало слеживается, внесение его в почву не 
вызывает затруднений. Недостатком является большая физиологи
ческая кислотность. При его применении в почве, если она не со
держит достаточного количества оснований, постепенно накапли
вается серная кислота, для нейтрализации которой необходимо 
периодически производить известкование.

СЦромышленные способы производства сульфата аммония в ос
новном базируются на нейтрализации серной кислоты аммиаком. 
Д ля этой цели используют аммиак, содержащийся в газах, получае
мых при коксовании каменных углей, а такж е синтетический аммиака 
В СССР сульфат аммония производят из аммиака коксового газа. 
Синтетический аммиак предпочитают перерабатывать в более кон
центрированные азотные удобрения, например в нитрат аммония, 
стоимость единицы азота в котором ниже, чем в сульфате аммония. 

г  Кроме того, для производства сульфата аммония расходуется боль
шое количество серной кислоты, которая (S O D  переходит в удобрение 
как балласт. Поэтому и на коксовых заводах в последнее время 
предпочитают поглощать аммиак фосфорной кислотой, т. е. выпускать 
концентрированное удобрение — фосфат аммония вместо сульфата 
аммония^

Сульфат аммония получают также конверсией гипса, обрабаты
вая его растворами карбоната аммония, и из растворов, образу
ющихся в производстве капролактама, используемого для получения 
капрона.

Р и с . 9G. П о л и тер м а  с и с т е м ы  (N H 4) 2SO*— Н йО .
10S ,9 5С — т е м п е р а т у р а  к и п е н и я  н а с ы щ ен н о го  р а с т в о р а  под  д а в л е н и е м  0,101 М П а.



Высший 1-й сорт 2-й сорт
сорт

Азота (на сухое вещество), не 21 20,8 20,8
менее
Свободной серной кислоты, не 0,021 0,05 0,05
более
Воды, не более

0,3в кристаллическом 0,2 0,3
в гранулированном 0,6 Не нормируется

'«'рапЦИИ КрИСхаллСв размерим Эи 70 Не норми
больше 0,25 мм, не менее руется
Ф ракции гранул размером 1— 90 Не нормируется
4 мм, не менее

Тарой для продукта служат бумажные, полиэтиленовые или ламинированные 
мешки.

Ф И З И К О -Х И М И Ч Е С К И Е  О С Н О В Ы  П О Л У Ч Е Н И Я  С У Л Ь Ф А Т А  А М М О Н И Я  
Н Е Й Т Р А Л И З А Ц И Е Й  С Е Р Н О Й  К И С Л О Т Ы  А М М И А К О М

^Нейтрализация серной кислоты газообразным аммиаком по реакции 
2М Н э(г.) +  НгБО ц'ж .) - (N I I4)2S 0 4(tb .) +  274 к Д ж

сопровождается выделением большого количества теплоты. Эта 
теплота (в сатураторном процессе) и теплота, подводимая извне 
(в бессатуральном процессе), расходуется на испарение из системы 
значительного количества воды, и продукт кристаллизуется из пере
сыщенного раствора. Важно обеспечить кристаллизацию из горячего 
реакционного раствора средней соли, не допуская выделения кислых 
солей. Находящиеся в серной кислоте примеси, особенно сульфаты 
железа и алюминия, затрудняют кристаллизацию сульфата аммо
ния. При нейтрализации кислоты осаждаются коллоидные гидро
ксиды железа и алюминия:

(Fe, A1)2(S 04)3 +  6N H 3 +  6Н 20  =  2 (Fe, A I)(O H )s +  3 (N H 4)2S 0 4

обволакивающие кристаллы сульфата аммония и тормозящие их 
рост. Во избежание этого кислоту нейтрализуют неполностью —

в непрерывнодействующих 
реакторах поддерживают 
кислую реакцию среды.

На рис. 97 изображены 
изотермы растворимости 
в системе (NH 4 )2 S 0 4— 
H 2 S 0 4 —Н 2 0 . В этой си
стеме в твердой фазе мо-

Р и с . 07 . И зо т ер м ы  р а с т в о р и м о с т и  
в  с и с тем е  (N H < )ES 0 4— 
H ,S 0 4— Н ,0  при  10, 80 , 
50, 70 и  90 °С.

У ч а с т к и  к р и в ы х  со о т в е тст в у ю т  н а 
с ы щ е н и ю  р а с т в о р а : 1 — ( N H 4) ,S 0 4: 
2 — 4 ( N H J sS 0 4- H !S 0 4; 3  — 
3 (N H 4)!S 0 1- H ,S 0 4; 4 - < N H 4)tS 0 4- 
• H ,S 0 4; 5 — (N H * )jS 0 4 * 3 H bS 0 * .

H1SO4

s(Na,)aso<-3Hzso<

frjH4)2SO v HaS 0 4

o(NH4) sS 0 4  H jS 0 4 

4(NH4)2 S04M2S04

20 -40 eo eo ( n h 4) , s o 4 

(n h 4) 2 s o 4, V 0



гут существовать различные кислые соли. Поле кристаллизации 
(NH4)2S 0 4 лежит в области составов систем, содержащих неболь
шие количества серной кислоты — а хЕ хс при 10 °С и а2Егс при 
90 °С. Во избежание выделения кислых солей содержание H 2S 0 4 
в жидкой фазе системы должно быть меньше, чем в точках Е, т. е. 
меньше 11,08 % при 10 °С или 19,77 % при 90 °С. В про
цессе нейтрализации реакционная масса имеет высокую тем
пературу, но при последующем отделении кристаллов она охла
ждается, и это необходимо учитывать при выборе состава реакцион
ного раствора. Практически кислотность раствора поддерживают 
на уровне 4— 12 % свободной H2S 0 4, распределяя серную кислоту 
в значительном количестве циркулирующего реакционного раствора.

П Р О И ЗВ О Д С Т В О  С У Л Ь Ф А Т А  А М М О Н И Я  И З А М М И А К А  К О К С О В О Г О  Г А ЗА

В коксовом газе содержится 6— 14 г/м3 аммиака. Его можно пере
работать в сульфат аммония тремя способами: косвенным, прямым 
и полупрямым. По косвенному способу коксовый газ охлаждают, 
причем из него конденсируется смола и надсмольная вода, насыщен
ная аммиаком; оставшийся в газе аммиак поглощают водой в аммиач
ных скрубберах. Из полученной аммиачной воды и из надсмольной 
воды отгоняют в дистилляционных колоннах аммиак и поглощают 
его серной кислотой. Этот способ требует громоздкого оборудования 
и значительного расхода энергии. По прямому способу поглощение 
аммиака серной кислотой с образованием сульфата аммония произ
водят непосредственно из коксового газа, предварительно охлажден
ного до ~ 6 8  °С и очищенного от смолы в электрофильтрах.

Наиболее экономичен и широко распространен полупрямой спо
соб. Коксовый газ сначала охлаждают до 25—30 °С для конденса
ции смолы. Конденсат расслаивается на два слоя: нижний — смолу 
и верхний — надсмольную воду, в которой растворена часть аммиака. 
Надсмольную воду обрабатывают в дистилляционной колонне из
вестковым молоком, и выделившийся аммиак поглощают серной 
кислотой вместе с аммиаком, оставшимся в доочищенном в электро
фильтрах от смолы коксовом газе.

Поглощение аммиака из коксового газа можно производить 
в сатураторах барботажного типа (сатураторный метод) или в скруб
берах (бессатураторный метод). Д о недавнего времени применяли 
только сатураторный метод, в котором поглощение аммиака из коксо
вого газа и кристаллизация сульфата аммония совмещены в одном 
аппарате — сатураторе. Это ограничивает возможность выбора тех
нологического режима, который был бы оптимальным одновременно 
для обоих процессов, т. е. обеспечивающего наиболее полное)погло
щение аммиака и образование крупнокристаллического^ сульфата 
аммония, легко отделяемого и отмываемого от маточного раствора. 
Рациональнее эти процессы вести раздельно — поглощение аммиака 
в скрубберах, а кристаллизацию сульфата аммония — в кристалли
заторах. Такой, бессатураторный, метод используют теперь многие 
заводы.



Р и с . 98 . С хем а п р о и з в о д с т в а  с у л ь ф а т а  а м м о н и я  и з  а м м и а к а  к о к со в о го  г а з а  п о л у п р я м ы м  
способом :

1 — н а п о р н ы й  б ак  д л я  се р н о й  к и сл о ты ; 2  — п о д о гр е в а т е л ь  г а з а  (р еш о ф е р ); 3 — с а т у р а 
т о р ; 4 — б ар б о т с р ; 5 и 8 — н ас о сы ; 6 — ц и р к у л я ц и о н н ы й  б а к ; 7 — к и с л о т н а я  л о в у ш к а ; 
9 —• п р и е м н ы й  с о с у д  д л я  м а т о ч н о го  р а с т в о р а ; 10 —  к р и с т а л л о п р и е м я и к ; / /  — ц ен тр и ф у га ; 
12 — с у ш и л к а  с к и п я щ и м  сл о ем ; 13  — с б о р н и к  м ат о ч н о го  р а с т в о р а .

На рис. 98 изображена схема производства сульфата аммония 
сатураторным методом,- Очищенный от смолы коксовый газ подогре
вают до 60—80 °С и подают в сатуратор 3, примешивая к нему паро
аммиачную смесь, получаемую при дистилляции надсмольной воды. 
Сатуратор — стальной цилиндрический аппарат с коническим дни
щем, футерован кислотоупорными плитками. Он заполнен суспен
зией, состоящей из насыщенного раствора и кристаллов сульфата 
аммония. Температура суспензии 55—60 °С, содержание свободной 
H2S 0 4 в жидкой фазе 4—5 %. В сатуратор непрерывно дозируется 
серная кислота в количестве, необходимом для связывания всего 
аммиака. Коксовый газ подается через центральный барботер 4, 
снабженный зонтом с направляющими лопатками, что обусловливает 
вращательное движение жидкости и способствует лучшему ее кон
такту с газом. Дополнительное перемешивание достигается с по
мощью насоса 5, обеспечивающего циркуляцию раствора между 
сатуратором и циркуляционным баком 6 и подающего его в сопло 
ажитатора (жидкостного эжектора), находящегося в нижней части 
аппарата. Благодаря этому серная кислота равномерно распреде
ляется в маточном растворе и ее концентрация выравнивается. 
При диаметре 6,25 м и общей высоте —9,5 м производительность 
сатуратора по газу составляет 40—45 тыс. м3/ч.

Выходящий из сатуратора коксовый газ, содержащий водяной 
пар, освобождается от брызг раствора в кислотной ловушке 7 
Содержание аммиака в нем не превышает 0,02—0,03 г/м3. Суспензия 
из нижней части сатуратора центробежным насосом 8 непрерывно 
откачивается в кристаллоприемник 10. Здесь происходит отделение 
кристаллов от основной части маточного раствора, который через 
сборник 13 и приемный сосуд 9 возвращается в сатуратор. Оконча
тельное отделение кристаллов сульфата аммония от маточного 
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Р и с . 99 . Схема п р о и з в о д с т в а  с у л ь ф а т а  а м м о н и я  и з а м м и а к а  к о к с о в о го  г а з а  б е с с а т у р а т о р -  
н ы м  м ето д о м :

J — л о в у ш к а ; 2 — с к р у б б е р ; 3 —  б р ы зг а л ы ; 4, 10  и / /  — с б о р н и к и ; 5, 8, 9  и  12  — ц е н 
т р о б е ж н ы е  н асо сы ; 6 — в ы п а р н о й  а п п а р а т ; 7 — ц е н т р и ф у г а .

раствора производится в центрифуге фильтрующего типа И ,  здесь же 
соль промывают водой. Продукт с влажностью 2—3 % сушат, про
дувая горячим воздухом в аппаратах с кипящим слоем. Затем охла
ждают холодным воздухом. Сульфат аммония получается мелко
кристаллическим. Д ля выпуска крупнозернистого сульфата его 
гранулируют прессованием на вальцах или высушивают насыщенные 
растворы в аппаратах с кипящим слоем гранул^

На получение 1 т сульфата аммония затрачивается 0,73— 0,75 т серной кислоты 
(100 % -ной), 0,26— 0,27 т  аммиака (содержащихся в 30—35 тыс. м3 коксового газа), 
100— 108 М Д ж  электроэнергии, 8 м3 воды и 2,7—6 т пара.

В бессатураторных процессах для улавливания аммиака исполь
зуют суспензии кристаллов сульфата аммония или ненасыщенные 
растворы с последующей их упаркой. В последнем случае операции 
улавливания аммиака и кристаллизации сульфата аммония аппара- 
турно разделены; это позволяет получать крупнокристаллический 
продукт. Вариант такой схемы показан на рис. 99. Аммиак из коксо
вого газа улавливается в полом скруббере 2, снабженном брызга
лами 3. Скруббер разделен на две ступени. Н ижняя его часть оро
шается раствором, содержащим 3—4 % свободной H2S 0 4, верхняя — 
раствором, содержащим 10— 12 % H2S 0 4. Коксовый газ из скруббера 
проходит через ловушку брызг 1 и направляется на дальнейшую 
переработку. Серная кислота и вода (необходимая для разбавления 
и компенсации испарения) поступают в сборник 4 раствора, циркули
рующего в верхней части скруббера с помощью насоса 5. Часть этого



раствора передается в сборник П  маточного раствора, циркулиру
ющего в нижней части скруббера с помощью насоса 12. Сюда же 
поступает маточный раствор с центрифуги 7 Из нижней зоны скруб
бера часть раствора, в котором содержится около 1 % свободной 
серной кислоты и 40 % сульфата аммония, отбирается в сборник 10 
и насосом 9  подается в вакуум-выпарной аппарат 6. Образовавшиеся 
здесь кристаллы опускаются в нижнюю коническую часть аппарата, 
где мелкие кристаллы поддерживаются во взвешенном состоянии 
в восходящем потоке свежего раствора, который подается в низ 
конуса, Быполняюще! о роль кристаллорастителя. Это обеспечивает 
их рост при небольшом пересыщении раствора, и более 60 % кри
сталлов получаются с размерами, превышающими 0,5 мм. Такие же 
результаты достигаются при использовании выпарных аппаратов, 
снабженных выносными кристаллорастителя ми. Суспензия из вы
парного аппарата подается для фильтрации на центрифугу 7. Затем 
соль сушится.

За рубежом сульфат аммония получают такж е из синтетического аммиака 
двумя способами. М окрый способ аналогичен описанному выше получению суль
фата аммония из коксового газа, но в сатуратор вводят аммиак, предварительно 
разбавленный водяным пярпм во избежание зарастания отеретий  барботера интен
сивно кристаллизующимся сульфатом аммония. Сухой способ 'заключается в ней- 
трацизащ ш  газообразным аммиаком мелких брызг серной кислоты. Вносимая с сер
ной кислотой вода испаряется за счет теплоты реакции, и образуется мелкокристал
лический порошкообразный продукт.

П О Л У Ч Е Н И Е  С У Л Ь Ф А Т А  А М М О Н И Я  И З  ГИ П С А

Сульфат аммония может быть получен без затраты серной кислоты 
из природного гипса или из фосфогипса, являющегося отходом 
в производстве экстракционной фосфорной кислоты. Конверсию 
гипса в сульфат аммония осуществляют при 50—55 °С с помощью 
32—33 % раствора карбоната аммония так называемым жидкостным 
методом по реакции:

CaS04 +  (N H 4)2C 0 3 =  (N H 4)2S 0 4 +  СаСО,

Эта реакция идет вследствие того, что растворимость карбоната 
кальция меньше, чем сульфата кальция.

После отделения осадка СаСОэ [~ 7 6 0  кг на 1 т (NH4)2S 0 4] полу
ченный ~ 4 0  %-ный раствор сульфата аммония перерабатывают 
в твердый продукт выпаркой и кристаллизацией.

На получение 1 т  сульфата аммония затрачивается 1,13 т гипса, 0,74 т  кар 
боната аммония, 1,4 т пара, 25 м3 воды, 65 к В т -ч  электроэнергии, 71,5 к г  услов
ного топлива.

Можно получать сульфат аммония из гипса, применяя вместо 
карбоната аммония газы — аммиак и диоксид углерода:

C aS04 +  2 N H S +  СОа +  Н аО =  (N H 4)2S 0 4 - f  СаСОэ

Газовый метод не требует предварительного получения карбоната 
аммония, однако выделяющиеся мелкие игольчатые кристаллы кар
боната кальция значительно хуже отфильтровываются и промы
ваются, чем крупные пластинчатые кристаллы, образующиеся при 
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жидкостном методе. В связи с этим при газовом методе требуется 
более длительное время для проведения реакции, чем при жидкост
ном. В газовом процессе для отвода теплоты реакции необходима 
установка холодильников внутри реакторов и требуется серно
кислотная промывка отходящих из реакторов газов. При жидкост
ном методе отвод теплоты осуществляют циркуляцией через холо
дильники чистого раствора карбоната аммоний и необходимости 
в сернокислотной промывке газов нет.
П О Л У Ч Е Н И Е  С У Л Ь Ф А Т А  А М М О Н И Я  И З О Т Х О Д О В  П РО И ЗВ О Д С Т В А  
К А П Р О Л А К Т А М А

Одна из завершающих стадий производства капролактама, используемого для изгото
вления полиамида — капрона, заключается в оксимировании получаемого из бензола 
или фенола промежуточного продукта — циклогексанона СН 2— СНа— С = 0  путем его

СН2— СН2— С Н 2
обработки водным раствором гидроксидаминосульфата 2 (N H 2OH) H 2S 0 4; избыток 
последнего разлагают аммиаком:

Образующийся ж и д ки й  циклогексаноксим отделяют от водного раствора и 
подвергают обработке концентрированной серной кислотой— олеумом —  для изо
меризации в капролактам.

После завершения изомеризации серную кислоту нейтрализуют аммиаком, 
и смесь лактамного масла и сульфатного щелока разделяют. В результате на стадиях 
оксимирования и нейтрализации получают раствор, содержащий 34— 43 % 
(N H 4)2S 0 4, 1,3— 1,5%  N H 4N 0 3 и 0,5— 2 %  органических веществ. Этот раствор 
является отходом производства; выпариванием и кристаллизацией из него получают 
твердый сульфат аммония. Крупнокристаллический и достаточно чистый продукт 
(не окрашенный органическими примесями) образуется при использовании выпарных 
аппаратов с кристаллорастителями, где медленная кристаллизация обеспечивается 
малым пересыщением. П ри концентрации раствора 34 % на 1 т  (N H 4)2S 0 4 затра
чивают 1,15 т  пара, 87 М Д ж  электроэнергии, 55,5 мэ воды.

НИТРАТ АММОНИЯ (АММИАЧНАЯ ИЛИ АММОНИЙНАЯ СЕЛИТРА)

СВО ЙСТВА

Нитрат аммония N H 4N 0 3, называемый такж е аммиачной селитрой 
(правильнее было бы называть аммонийной селитрой), при атмосфер
ном давлении в интервале от —50 °С до температуры плавления
169,6 °С существует в пяти кристаллических формах I — V, разли
чающихся структурой и плотностью кристаллов. На политермиче- 
ской диаграмме системы N H 4N 0 3—Н 20  (рис. 100) показаны темпе
ратурные интервалы стабильности / — IV  кристаллических форм. 
Модификация V стабильна от — 17 до —50 °С. Температурные гра
ницы и скорость взаимопревращений модификаций зависят от влаж 
ности селитры и от наличия в ней других примесей.

Нитрат аммония очень хорошо растворим в воде. Например, при 
100 °С в 1 г растворяется больше 9 г N H 4N 0 3. Выпаркой раствора

(2N H aO H )- H 2S 04 +  2N H 3 =  2 N H 20 H  +  (N H 4)2S04

C H a— C H „—  C = N — OH
I I

C H a- C H 2— C H 3
NH

C H a— CHa— C H 2/
цик ю г е к с а н о к с и ы к а п р о л а к т а м



Температура,°С

Р и с . 100. Р а с т в о р и м о с т ь  N H 4 N 0 9 в в о д е .
Ф орм ы  к р и с т а л л о в ; /  — к у б и ч е с к а я ; I I  — т р и г о н а л ь н а я ;  I I I  — р о м б и ч е с к а я , м о н о к л и н н а я ; 
I V  — р о м б и ч е с к а я , б и п и р а м и д а л ь н а я ;  V — т е т р а г о н а л ь н а я .

NH4N 0 3 при температуре выше температур его кристаллизации 
воду можно удалить практически полностью, и раствор превратится 
в расплавленную соль. Чистый нитрат аммония плавится при
169,6 °С.

Нитрат аммония весьма гигроскопичен. Номограмма рис. 101 
показывает, что, например, при 30 °С давление пара над его насы
щенным (70,2 %) раствором составляет ~ 2 ,4 6  кПа (18,5 мм рт. ст.), 
а гигроскопическая точка равна ~ 6 0  %; при относительной влаж 
ности воздуха большей 60 % нитрат аммония будет увлажняться. 
Гигроскопичность нитрата аммония и скорость поглощения им влаги 
из воздуха, как правило, увеличиваются при добавке растворимых 
неорганических солей. Так, добавка 1,2 % нитрата магния понижает 
гигроскопическую точку аммиачной селитры от 62,7 до 57,3 %, 
скорость поглощения влаги при этом увеличивается.

Из-за большой растворимости в воде, значительного температур
ного коэффициента растворимости, гигроскопичности и полиморфных 
превращений нитрат аммония сильно слеживается, что затрудняет 
его применение. Используют разные средства борьбы со слеживае- 
мостью:

1. Выпуск продукта в гранулированном виде с минимальным (не 
более 0,2 %) содержанием влаги и охлаждение гранул перед упаков
кой, чтобы образовалась стабильная форма IV

2. Применение кондиционирующих добавок, вводимых в раствор 
нитрата аммония до его кристаллизации, — нитрата магния, полу
чаемого растворением магнезита в азотной кислоте; нитратов кальция 
и магния, получаемых разложением доломита; сульфата аммония 
или эквивалентного количества серной кислоты; смесей фосфорной 
и серной кислот (или их аммонийных солей); смесей ортоборной 
кислоты, диаммонийфосфата и сульфата аммония. Используют также 
получаемые разложением в азотной кислоте раствор фосфоритной 
муки (РФМ) или апатита (РАП) и добавки твердых нерастворимых 
веществ — глины, талька, диатомита, вермикулита, кизельгура и 
другие, ускоряющие кристаллизацию плава при гранулировании. 
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Т е м п е р а т у р а , е С

Р и с . 101. Р а в н о в е с н о е  д а в л е н и е  в о д я н о го  п а р а  н а д  н а с ы щ е н н ы м и  р а с т в о р а м и  н и т р а т а  а м м о 
н и я .

Механизм действия перечисленных добавок может быть различным. 
Например, применяемая в СССР добавка нитрата магния способ
ствует связыванию свободной воды плава вследствие образования 
кристаллогидрата M g(N03)2 • 6 Н ,0 , замедляет переход модификации
I I  в I I I  и обеспечивает метастабильный переход I I  -> IV ,  что уве
личивает прочность гранул. Введение в плав нерастворимых веществ 
приводит к образованию гранул с мелкокристаллической структурой, 
повышенными плотностью и прочностью.

3. Обработка гранул поверхностно-активными веществами, спо
собными образовывать гидрофобные пленки. Д ля этой цели в СССР 
применяют 40 % раствор диспергатора НФ, получаемого конден
сацией сульфокислот нафталина с водным раствором формаль
дегида.

4. Опудривание гранул тонкоизмельченньши малогигроскопич
ными веществами — диатомитом, талькомагнезитом, вермикулитом, 
мелом, каолином и т. д.

Эффективным средством для предотвращения увлажнения и 
уменьшения слеживаемости нитрата аммония является упаковка 
соли в плотную, хорошо герметизированную тару, например в по
лиэтиленовые мешки или пятислойные битумированные бумажные 
мешки.

При нагревании выше 110 °С нитрат аммония разлагается на 
аммиак и азотную кислоту:



Скорость этой реакции невелика, зависит от температуры, и, 
например, при 165 °С потеря массы за сутки не превышает 6 %.

При 200—270 °С идет интенсивное разложение по реакции»
N H 4N 0 3 ->- N20  ( г .) +  2Н 20  (г .)  +  36,8 к Д ж

При быстром нагревании до 400—500 °С происходит разложение 
со взрывом по реакции:

N H 4N 0 3 ->- Na +  2Н 20  +  V 20 ,  +  118 к Д ж

Практически взрывоопасной является температура 300 °С.
Чистый нитрат аммония не чувствителен к ударам или трению, 

но при определенных условиях обладает взрывчатыми свойстзами. 
Вследствие этого его используют и как сырье для производства ам- 
миачно-селитренных взрывчатых веществ — аммонитов (смесей 
N H 4N 0 3 с древесной мукой и другими органическими материалами 
с добавкой нитропродуктов), аммоналов (смесей, содержащих алю
миниевый порошок) и др. Они взрываются только от детонатора. 
Взрывы чистой аммиачной селитры могут быть вызваны, помимо воз
действия детонаторов, термическим разложением соли в замкнутом 
пространстве. При этом газообразные продукты разложения (N 0 2), 
по-видимому, служат катализаторами дальнейшего разложения, 
приводящего к взрыву. Взрывоопасность N H 4N 0 3 возрастает в при
сутствии минеральных кислот и легко окисляющихся материалов 
и уменьшается при увеличении влажности соли. При содержании 
больше 3 % воды аммиачная селитра не взрывается даже при взрыве 
детонатора. Д ля предотвращения самопроизвольного разложения 
к ней добавляют стабилизаторы — вещества, связывающие обра
зующуюся при разложении азотную кислоту и N 0 2 или выделяющие 
при взаимодействии с N H4N 0 3 аммиак, который нейтрализует 
азотную кислоту и восстанавливает оксиды азота до элементарного 
азота. Стабилизаторами являются карбамид (0,05—0,1 % от массы 
селитры), карбонаты кальция и магния и др.

Аммиачная селитра, содержащая около 35 % N — одно из наи
более эффективных азотных удибрений. Впервые в чистом виде 
в качестве удобрения ее стали применять в СССР Это безбалластное 
удобрение, и стоимость перевозки содержащегося в нем азота ниже, 
чем при перевозке других азотных удобрений (за исключением 
карбамида и жидкого аммиака).

Согласно ГО СТу выпускаю т гранулированную  аммиачную селитру двух ма
рок —  А  и Б . Селитра марки А , предназначенная для применения в сельском 
хозяйстве и в промышленности, должна содержать не менее 98 % N H 4N 0 3, не бо
лее 0,3 % воды и 0,2 % нерастворимых в 10 % -ной азотной кислоте веществ и кон 
диционирующие добавки (нитраты кальция и магния в пересчете на СаО 0,2— 0,5 % , 
или фосфаты в пересчете на Р20 5 0 ,5— 1,2 % , или сульфат аммония с диспергатором 
Н Ф  0J3— 0 ,7 % , или смесь сульфата аммония и фосфатов —  ее концентрация не 
нормируется). Доля гранул размером 1— 3 мм должна составлять не менее 9 2 % , 
размером менее 1 мм —  на более 5 % , прочность гранул — не менее 400 г  на гра
нулу.

П родукт марки Б, применяемый в сельском хозяйстве (высшей категории ка 
чества и обычный), должен содержать не менее 34 % азота и не более 0,2 и 0,3 % 
воды, 4 и 5 % гранул  размером менее 1 мм (гранулы  размером 5 мм и более должны



отсутствовать), прочность гранул — 500 и 300 г на гранулу диаметром 2 мм 
соответственно. Концентрация конднционнрующпх добавок в продукте марки Б 
не регламентирована. Для селитры обеих марок установлены одинаковые показа
тели по pH 10 %-ного водного раствора (не менее 4) и рассыпчатости (не менее 
100 %). Последнюю определяют следующим образом. Любые пять мешков с селит
рой сбрасывают на пол плашмя с высоты 1 м и производят рассев содержимого каж
дого мешка в два приема на стандартном сите с отверстиями 5 мм в течение 2 мин. 
За это время селитра должна полностью пройти сквозь сито; допускается остаток на 
сите отдельных комков, легко измельчаемых рукой.

В сравнительно небольших количествах для технических целей производят се
литру чешуйчатую кристаллическую, водоустойчивую (кристаллическую и гранули
рованную) и пористую гранулированную.

Аммиачная селитра является пожароопасным продуктом I категории, ее сле
дует предохранять от нагревания; запрещается хранить ее и транспортировать 
совместно с другими веществами и материалами.

П РО И ЗВ О Д С Т В О  Н И Т Р А Т А  А М М О Н  ИЯ

Получение нитрата аммония основано на нейтрализации аммиаком азотной 
кислоты:

ЫН8(г.) +  Н1Ч03(ж.) = NH4N03(tb.) +  144,9 кДж.
Обычно применяют азотную кислоту концентрации 47—60 %; 

в результате ее нейтрализации аммиаком образуется раствор ннтрата 
аммония, который для получения твердого продукта необходимо вы
паривать. В процессе выпарки используется теплота нейтрализации. 
Количество теплоты, выделяющейся при реакции, зависит от кон
центрации исходной азотной кислоты: чем слабее кислота, тем меньше 
выделяется теплоты (рис. 102). К ак видно из рис. 103, при соответ
ствующей организации производственного процесса за счет теплоты 
реакции можно выпарить основную массу воды, вводимой с азотной 
кислотой, и получить высококонцентрированный раствор и даже 
плав нитрата аммония.

Отвод теплоты нейтрализации из реакционной зоны необходим 
не только с целью ее использования для выпарки раствора, но и по
тому, что чрезмерное повышение температуры раствора нежела
тельно — это привело бы к разложению азотной кислоты и нитрата 
аммония, т. е. к потере азота. Последнее осложняет утилизацию 
теплоты реакции в самом нейтрализаторе. Поиск путей решения 
этой задачи способствовал разработке разных способов производства 
нитрата аммония, различающихся технологическим режимом и 
аппаратурным оформлением. В наи
более старых способах теплота 
реакции вообще не использова
лась, а отводилась в водяном 
холодильнике, через который рас
твор нитрата аммония проходил, 
циркулируя между нейтрализа
тором и абсорбером аммиака.

Р в е . 102. Т е п л о т а  н е й т р а л и за ц и и  q а з о т н о й  
к и с л о т ы  га з о о б р а з н ы м  а м м и а к о м  
(п р и  а т м о с ф е р н о м  д а в л е н и и  и 
18 вС ).

100 105 110
q, кЪк на (моль NH 4NO3



Р и с . Ю З. З а в и с и м о с т ь  к о н ц е н т р а ц и и  р ас тв о р о в  N H 4 N 0 3l 
п о л у ч а ем ы х  п ри  и с п о л ь з о в а н и и  т е п л о т ы  р е а к 
ци и , о т  к о н ц е н т р а ц и и  а з о т н о й  к и с л о т ы  (п о 
тери  т е п л о т ы  у ч т е н ы  в р азм ер е  3 % ). 

Т е м п е р а т у р ы  азо тн о й  к и с л о т ы  и а м м и а к а , °С: 1 — 70;
2 —  50; 3 — 50 (H N O e) и 20 ( N Н 3); 4 —  20 . 
П у н к т и р н а я  п р я м а я  — та  ж е  за в и с и м о с т ь , но без и с
п о л ь зо в а н и я  те п л о ты  р е а к ц и и .

В других способах раствор из нейтрали
затора подавали в вакуум-испарители, где 
он вскипал, оказываясь перегретым. 
Этот же принцип положен в основу спо
собов, в которых нейтрализация произво
дится при 180—200 °С под давлением 
0,35—0,6 МПа, а самоиспарение рас

твора — при меньшем или при атмосферном давлении. При 
этом соковый пар используют для дальнейшей выпарки раствора 
от 75—80 до 95—99 % N H 4N 0 3 в вакуум-аппаратах. Все эти 
способы исключают кипение раствора в зоне реакции. В рас
пространенном у нас способе производства нитрата аммония 
отвод теплоты реакции осуществляют в самом нейтрализаторе, 
где одновременно с нейтрализацией происходит кипение и упарива
ние раствора. Реакционный аппарат назван ИТН (использователь 
теплоты нейтрализации). Работает он под атмосферным давлением.

На рис. 104 показан схематический разрез аппарата ИТН (одна 
из конструкций, применяемая на многих предприятиях). Он пред
ставляет собой два концентрически расположенных вертикальных 
цилиндра из стали 08Х18Н10Т. Во внутреннем цилиндре происходит 
реакция нейтрализации азотной кислоты аммиаком при 115— 120 °С. 
Образовавшийся раствор нитрата аммония переливается в испари
тельную часть аппарата — в кольцевое пространство между цилин
драми. Здесь раствор упаривается за счет теплоты нейтрализации 
и вытекает через гидравлический затвор и сепаратор. Соковый пар 
удаляется через верхний штуцер под давлением, лишь немного пре
вышающим атмосферное (на 15—20 кПа). Его очищают путем частич
ной конденсации и используют в качестве греющего агента для даль
нейшей выпарки раствора. Производительность одного аппарата 
ИТН в пересчете на 100 %-ный NH4N 0 3 при наружных диаметрах
2,6 и 3,2 м равна соответственно 600 и 750 т/сут.

Д ля уменьшения потерь связанного азота (в виде N H 3) H N 0 3, 
N H 4N 0 3, N 0 2) с соковым паром процесс нейтрализации предпочи
тают вести в слабокислой среде, так как при избытке азотной кислоты 
давление пара H N 0 3 над раствором нитрата аммония меньше, чем 
давление аммиака при его избытке в растворе. Слабокислую среду 
поддерживают на заданном уровне (H N 0 3 — до 2—3 г/л) с помощью 
автоматического регулятора кислотности. Во избежание коррозии 
выпарных аппаратов и для обеспечения безопасной упарки до вы
соких концентраций вытекающий из аппаратов ИТН раствор ней
трализую т аммиаком в донейтрализаторах — резервуарах с мешал
ками. Нейтрализованный раствор нитрата аммония, содержащий 
избыточного аммиака меньше 0,1 г/л, поступает на выпарку в двух- 
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1 — к о р п у с  а п п а р а т а  (н а р у ж н ы й  ц и л и н д р ); 2 — в н у 
тр е н н и й  ц и л и н д р ; 3 —  у с т р о й с т в о  д л я  подачи  а зо тн о й  
к и с л о т ы ; 4 — у с т р о й с т в о  д л я  п о д а ч и  а м м и а к а ; 5 — 
ш т у ц е р  д л я  о п о р о ж н е н и я  а п п а р а т а  п ри  р ем он те; 6 — 
о к н а  д л я  ц и р к у л я ц и и  р а с т в о р а ; 7 — г и д р а в л и ч е с к и й  
з а т в о р ; 5 — з а в и х р и т е л ь ; 9 — с е п а р а т о р .

или трехкорпусную вакуум-выпарную 
батарею, использующую в качестве гре
ющего пара соковый пар из аппара
тов ИТН.

При нейтрализации 47—49 %-ной 
азотной кислоты из аппаратов ИТН 
вытекает раствор, содержащий 62—
65 % NH4N 0 3 — на 1 т аммиачной 
селитры в них выпаривается за счет 
теплоты реакции около 0,4 т воды.
При применении 54 %-ной кислоты 
в аппарате ИТН получается 72—80 % 
раствор нитрата аммония. Поэтому его 
выпаривают только свежим паром в 
одну ступень.

Нейтрализацию азотной кислоты 
аммиаком, разбавленным другими га
зами (например, при использовании 
газов из цеха синтеза аммиака), осуществляют при 90— 100 °С в ап
паратах колонного типа скрубберных или тарельчатых, орошаемых 
циркулирующим раствором нитрата аммония, в который вводится 
47—49 %-ная азотная кислота. Вытекающий горячий раствор (62— 
64 % N H 4N 0 3) поступает в вакуум-испаритель, где при остаточном 
давлении 13—20 кП а охлаждается до температуры кипения (70—
75 °С), затем часть его возвращают на орошение колонного нейтра
лизатора, а другую часть направляют на выпаривание.

На рис. 105 представлена технологическая схема производства 
аммиачной селитры с использованием аппарата ИТН и трехступен
чатой выпарки. Азотная кислота из напорного бака 1 поступает 
в нейтрализатор — аппарат ИТН 5 через подогреватель 2, в котором 
нагревается до 50 °С конденсатом сокового пара из выпарки I сту
пени 9. Газообразный аммиак проходит отделитель-испаритель 
жидкого аммиака 3, подогревается до 50—70 °С в подогревателе 4 
вторичным паром (120 кПа) из расширителя конденсата 31 или по
ступает из цеха синтеза аммиака под давлением 200—300 кПа и по
дается в нейтрализатор 5. Из него раствор селитры вытекает в сбор
ник 6, где он донейтрализовывается газообразным аммиаком и через 
напорный бак 8 направляется на выпарку I ступени 9. Здесь раствор 
выпаривается под вакуумом около 80 кП а до концентрации 80— 
82 % NH 4N 0 3; греющим паром служит соковый пар из сепаратора 7 
аппарата ИТН и пар (120 кПа) из расш ирителя конденсата 31, 
получаемый при снижении давления конденсата II  ступени вы
парки.



Р я с . 105. С хем а п р о и з в о д с т в а  а м м и а ч н о й  с е л и т р ы  и з  4 7 — 4 9 % -н о й  а з о т н о й  и и с л о т ы .
1 — н а п о р н ы й  б а к  а з о т н о й  к и с л о т ы ; 2 — п о д о г р е в а т е л ь  а з о т н о й  к и с л о т ы ; 3 — о т д е л и т е л ь -и с п а р и т е л ь  ж и д к о г о  а м м и а к а ; 4 — п о д о г р е в а т е л ь  
а м м и а к а ; 5  — а п п а р а т  И Т Н ; б и 10 — с б о р н и к и  д л я  р а с т в о р а  N H 4N 0 3; 7 — с е п а р а т о р ; 8 и 14  — н а п о р н ы е  б а к и  д л я  р а с т в о р а  N H 4NOd; 
9  —• в ы п а р н о й  а п п а р а т  I с т у п е н и ; 11 — ц е н т р о б е ж н ы й  н ас о с ; 12  — б а р о м е т р и ч е с к и й  к о н д е н с а т о р  с м е ш е н и я ; 13 — б а э о м е т р и ч е с к и й  я щ и к ; 15  — 
в ы в а р н о й  а п п а р а т  I I  с т у п е н и ; 16  и 17  — с е п а р а т о р ы  к  в ы п а р к е  II  с т у п е н и ; 18 — п о в е р х н о с т н ы й  к о н д е н с а т о р ; 19 — г и д р а в л и ч е с к и й  з а т в о р ; 
20  и 23  — ж ел о б ы ; 21  и 24  — н а п о р н ы е  б а к и  д л я  п л а в а ;  2 2  — в ы п а р н о й  а п п а р а т  I I I  с т у п е н и ; 25  — в е н т и л я т о р  д л я  в о з д у х а ; 26  — п о д о г р е 
в а т е л ь  в о з д у х а ; 27  — г р а н у л я ц и о н н а я  б а ш н я ; 28  — г р а н у л я т о р ;  29  — о х л а д и т е л ь н ы й  а п п а р а т  с  д в у м я  к и п я щ и м и  с л о я м и ; 30  — х о л о д и л ь н и к  
в о з д у х а ; 31  — р а с ш и р и т е л ь  к о н д е н с а т а ; 32  — с б о р н и к  п а р о в о г о  к о н д е н с а т а ; 33  —  п о г р у ж н о й  в а с о с ; 3 4  — с б о р н и к  к о н д е н с а т а  с о к о в о г о  п а р а .



Раствор из выпарного аппарата I ступени поступает в сборник 10, 
где в него вводят добавки (см. выше), и затем насосом подается 
в напорный бак 14 выпарки II ступени 15. Здесь раствор выпари
вается под вакуумом 65—70 кПа до 98—98,5 % N H 4N 0 3. Теплоно
сителем является свежий пар (0,9— 1,3 МПа). Обычно для упарива
ния растворов в I и II ступенях используют вертикальные выпарные 
аппараты пленочного типа.

Выходящая из аппарата 15 парожидкостная эмульсия разде
ляется в сепараторах 16 и 17, откуда соковый пар направляется 
в конденсатор 18. Двойная сепарация уменьшает потери селитры. 
Раствор, выходящий из второго сепаратора 17, имеет меньшую 
концентрацию, чем после первого сепаратора 16, и поэтому вместе 
с раствором после I ступени выпарки возвращается на выпаривание 
в аппарат II ступени 15. Плав из выпарки II ступени через гидравли
ческий затвор 19, желоб 20 и напорный бак 21 поступает в выпарной 
аппарат III  ступени 22. В напорный бак 21 подается газообразный 
аммиак для нейтрализации избыточной кислотности плава, обра
зовавшейся вследствие частичного гидролиза нитрата аммония в про
цессе выпаривания. В I I I  ступени выпарки концентрация плава 
повышается до 99,5—99,8 % NH4N 0 3, затем он через желоб 23 
и напорный бак 24 подается на грануляцию.

Третья ступень выпарки осуществляется в аппарате со стекающей 
пленкой с одновременной продувкой горячим воздухом (~ 1 8 0 °С ). 
Плав подается на верхнюю трубную решетку выпарного аппарата 
и равномерно стекает по внутренней поверхности теплообменных 
трубок, обогреваемых снаружи паром (1,3— 1,4 МПа). Горячий воздух 
поступает в низ аппарата и движется вверх по трубкам. За  счет раз
ности давлений паров воды над плавом и в сухом воздухе обеспе
чивается удаление воды из плава. Увлажненный воздух из выпар
ного аппарата выбрасывается в атмосферу. Современные выпарные 
аппараты имеют в нижней части от 2 до 5 барботажных тарелок для 
доупарки плава горячим воздухом до остаточной влажности не 
более 0,2 %.

Грануляцию  плава осуществляют в потоке воздуха в гран уля
ционной башне 27 Башни имеют цилиндрическую или прямоуголь
ную форму и конусное разгрузочное днище. Высота их различна: 
от 15 до 100 м. Изготовляют башни из железобетона, алюминия, 
стали. В СССР эксплуатирую тся круглые железобетонные, футеро
ванные кислотоупорным кирпичом, грануляционные башни диа
метром 12 и 16 м, высотой 30—35 м и прямоугольные из кислотостой
кой стали, сечением 11 х 8  и высотой 50 м. П лав селитры с темпера
турой 175— 180 °С разбрызгивается с помощью статических или 
вибрационных грануляторов 28. Воздух входит в башню через 
расположенные внизу отверстия. Д ля создания тяги воздуха в спе
циальных вытяжных трубах помещены вентиляторы. В нижней 
части конуса башни (или рядом с ней) расположен аппарат 29 для 
охлаждения гранул в кипящем слое. Гранулы  охлаждаются атмосфер
ным воздухом (I кипящий слой) и (в случае необходимости) воздухом, 
предварительно охлажденным в аммиачном холодильнике 30 (II ки



пящий слой). Охлажденные гранулы (40—50 °С) поступают н? 
упаковку в склад. В процессах гранулирования и последующего 
охлаждения в потоках воздуха гранулы слегка подсушиваются — 
их влажность на 0,1—0,15 % меньше влажности поступающего 
в башню плава.

Аппараты с кипящим слоем материала применяют не только 
для охлаждения гранул, но и для гранулирования плава аммиач
ной селитры. Можно разбрызгивать в аппарате с кипящим слоем 
гранул горячий раствор с концентрацией 50—95 % NH 4N 0 3 и вы
паривать из него воду одновременно с гранулированием в потоке го
рячего воздуха, подаваемого в кипящий слой.

Температура плава, подаваемого на грануляцию, на 5—7 К 
превышает температуру его кристаллизации. Чем больше в плаве 
остаточной воды, тем ниже температура полного затвердевания 
гранул, которое происходит после кристаллизации ~ 9 0  % вещества. 
Плав селитры с влажностью 0,2 % начинает кристаллизоваться при 
~ 1 6 7 °С , а полностью затвердевает при ~ 1 4 0 °С .

Прочность гранул аммиачной селитры существенно зависит от 
режима получения плава и его гранулирования. После отверждения 
гранул при их падении в башне происходит модификационный пере
ход /  -* I I  (см. рис. 100). В процессе дальнейшего охлаждения 
гранул, при последовательных превращениях модификаций I I  
-* ■ ///-» -  IV , изменяются удельные объемы (удельный объем у моди
фикации I I I  больше, чем у I I  и IV ), что предопределяет образование 
малопрочных гранул. Возможно осуществлять метастабильное пре
вращение I I  -*■ IV ,  при котором удельные объемы изменяются не
значительно, так как параметры кристаллических решеток модифи
каций I I  и IV  близки друг к другу. В этом случае гранулы полу
чаются прочными. Переход I I  -*■ IV  обеспечивается режимом ра
боты, при котором в плаве, поступающем на грануляцию , содер
жатся добавки, а его влажность не превышает некоторого предела. 
Наиболее эффективной является добавка нитрата магния (0,3— 
0,6 %), при этом содержание влаги в плаве не должно быть больше 
0,25 %. Эти условия обеспечивают переход / /  -> IV  при 45—47 °С, 
т. е. в процессе охлаждения гранул в кипящем слое в низу башни 
или по выходе из нее.

В связи с ростом производства аммиачной селитры в СССР мощ
ность строящихся вновь заводов непрерывно растет. Так , современ
ные крупнотоннажные агрегаты АС-67 и АС-72* имеют мощность 
1360 т/сут. Удельные капитальные вложения при строительстве 
таких крупных установок значительно меньше, производительность 
труда на них выше, себестоимость продукта ниже, а качество его 
лучше.

В агрегате АС-67 газообразным аммиаком, подогретым до 120— 
130 °С, нейтрализуют 58—60 %-ную азотную кислоту (70—80 °С), 
в которую в качестве кондиционирующей добавки вводят серную 
кислоту. Она превращается в сульфат аммония; содержание послед-

* Агрегаты аммиачной селитры, разработанные в 1967 и 1972 г.



1 — р е а к ц и о н н ы й  с т а к а н ; 2 — б ар б о т е р  а м м и а к а ; 3 — 
б ар б о т ер  азо тн о й  к и сл о ты ; 4 — д и ф ф у зо р ; 5 — з а в е р и 
т е л ь ; 6 —* п р о м ы в а т е л ь ; 7 к о л п а ч к о в а я  т а р е л к а ;  а — 
сетчаты й  о тб о й н и к  б р ы з г .

него в готовом продукте должно быть 
0,3—0,7 %. Д ва аппарата ИТН произ
водительностью по 30 т продукта в час 
работают при 155— 165 °С под давлением, 
немного превышающим атмосферное. П олу
чается раствор, содержащий 92—93 %
NH4N 03.

Современный аппарат ИТН (рис. 106) 
изготовлен из сталей 03Х18Н11 и 
12Х18Н10Т. Он имеет наружный диаметр
1,6 м, а верхней сепарационной части —
3.8 м. Общая высота аппарата ~ 1 0  м.
При диаметре внутреннего реакционного 
цилиндра 1,2 м и высоте 4,3 м реагенты 
проходят через реакционную зону за 0,5—
1 с. Барботеры для аммиака и азотной кислоты изготовлены из титана. 
Скорость аммиака в отверстиях барботера 30—50 м/с (при 6650 от
верстиях диаметром 3 мм). Скорость истечения азотной кислоты 
из 2150 отверстий диаметром 1,5 мм — 2—3 м/с. Промыватель соко
вого пара в верхней части аппарата имеет ситчатые (АС-67) или кол
пачковые (АС-72) тарелки. На нижних тарелках происходит отмывка 
пара от аммиака 25 % раствором N H 4N 0 3 с добавкой азотной кис
лоты, а на верхних — отмывка N H 4N 0 3 и H N 0 3 конденсатом. В ре
зультате разбавления промывными растворами концентрация рас
твора нитрата аммония, уходящего из аппарата И ТН , снижается 
до 89—91 %.

После донейтрализации этот раствор концентрируют до 99,7—
99.8 % N H 4N 0 3 в одноступенчатом вертикальном выпарном аппарате 
со стекакйцей пленкой, работающем под атмосферным давлением 
с продувкой горячим воздухом. Плав гранулируется в железобетон
ной башне диаметром 12 м, в нижней части которой гранулы охла
ждаются воздухом в кипящем слое. Разбрызгивание плава в башне 
производится акустическими леечными грануляторами, что обеспе
чивает получение 70—80 % гранул с размерами 2—3 мм. В полете 
гранулы охлаждаются до 120— 130 °С, а в кипящем слое — до 40— 
45 °С. После выгрузки гранулы опрыскиваются из форсунок раство
ром диспергатора НФ. Уходящий из башни воздух (500—550 тыс. 
мэ/ч) омывается от пыли селитры и от аммиака в тарельчатом скруб
бере циркулирующим раствором N H4N 0 3. Д ля преодоления гидра
влического сопротивления скруббера (~ 1  кПа) грануляционная 
башня работает под напором, создаваемым подающими воздух 
вентиляторами.

В агрегате АС-67 все остальные аппараты размещены на крыше 
грануляционной башни. Это исключает необходимость применения
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г р а н у л ;  25  «— к о н в е й е р ; 26  *— э л е в а т о р ; 27  — б а р а б а н  д л я  о п р ы с к и в а н и я  г р а н у л .



насосов для перекачки растворов и плава нитрата аммония. Общая 
высота агрегата достигает 85 м.

На рис. 107 показана схема производства аммиачной селитры 
в агрегате АС-72. Основное оборудование и технологические режимы 
здесь такие же, как в агрегате АС-67. Д ля кондиционирования 
вместе с серной кислотой добавляют такж е фосфорную. Главное от
личие заключается в том, что все технологическое оборудование 
разм ерено не на грануляционной башне, а внизу, рядом с ней. 
Вынесены наружу и аппараты для охлаждения гранул воздухом. 
Поэтому .грануляционная башня изготовляется облегченной из 
листовой кислотоупорной стали, она имеет прямоугольное сечение 
8 x 1 1  м. Высота падения гранул 50—55 м. Монодисперсные гран уля
торы обеспечивают узкий диапазон размеров гранул — от 2,2 до
2,6 мм. П лав из выпарного аппарата после донейтрализации и филь
трации перекачивается на верх башни погружным насосом по тру
бопроводу со специальной антидетонационной вставкой, что обеспе
чивает необходимую безопасность. Воздух из грануляционной 
башни отсасывается шестью вентиляторами через шесть секций 
промывного скруббера, расположенного над башней. Общая высота 
агрегата ~ 7 0  м.

По сравнению с агрегатом АС-67 агрегат АС-72 требует меньших 
капитальных затрат и сооружается в более короткие сроки; продук
ция получается лучшего качества при меньшем расходе электро
энергии.

Осуществление производства с минимальными потерями аммиака и азотной 
кислоты возможно лишь при автоматическом регулировании материальных и теп
ловых потоков. В этом случае для производства 1 т гранулированной аммиачной 
селитры (34,4 % N) расходуется 0,214 т аммиака, 0,785 т азотной кислоты (100 % 
HNOg) и при работе на 47— 49 % -ной кислоте — 0 ,375т пара (с давлением 1,6 МПа) 
и 30,5 кВ т -ч  электроэнергии, а при работе на 58— 60 % -ной кислоте —  0,215—- 
0,275 т пара и 25— 35 кВ т -ч  электроэнергии.

Аммиачную селитру, предназначенную для технических целей, 
выпускают не только в гранулированном виде, но и в форме чешуек. 
Их получают при кристаллизации плава (97,5—98,5 % N H 4N 0 3) 
на поверхности охлаждаемого изнутри водой барабана (рис. 108). 
К ристаллизатор (охлаждающий валец) представляет собой полый 
барабан, вращающийся с частотой 0,05—0,1 с-1 (3—боб/мин). Внутри 
находится неподвижный барабан меньшего диаметра. О хлаж да
ющая вода поступает в кольцевое пространство между барабанами 
и выходит через камеры, расположенные во внутреннем барабане, 
и через полый вал. Плав селитры поступает в обогреваемое паровыми 
змеевиками корыто, в которое частично (на -—-100 мм) погружен 
наружный барабан. При вращении на его наружной поверхности 
застывает слой плава толщиной 1— 1,2 мм. Закристаллизовавш ийся 
плав срезается с поверхности барабана ножом, при этом образуются 
чешуйки.

Обычно при кристаллизации нитрата аммония на охлаждающих 
барабанах плав подсушивается на 0 ,5—0,7 %, и снимаемый чешуй
чатый продукт имеет влажность около 2 %. Его досушивают в прямо-
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точной барабанной суш илке воздухом, нагретым в калорифере до 
110— 120 °С. При этом продукт не нагревается выше 75 °С. Содер
жание влаги в нем снижается приблизительно в 2 раза.

Кристаллическую  селитру получают такж е в чашечных или 
шнековых кристаллизаторах. Д ля  производства водоустойчивого 
продукта плав, содержащий не менее 95,5 % N H 4N 0 3, обрабатывают 
раствором F e2(S04)8 (600—800 г на 1 т) и кристаллизуют частично 
(до образования кашицеобразной массы) на вальцах. Окончательная 
кристаллизация и.подсуш ка продукта осуществляются в шнековом 
кристаллизаторе, куда добавляют расплавленную смесь синтетиче
ских жирных кислот с парафином. Д алее .кристаллическая масса 
охлаждается до 50 °С в барабанной сушилке.

Пористую гранулированную  селитру (ее применяют в производ
стве простейших взрывчатых веществ) получают сушкой гранул 
с повышенным содержанием влаги при добавке в плав порообразу- 
ющих легколетучих веществ.

П О Л У Ч Е Н И Е  Н И Т Р А Т А  А М М О Н И Я  О Д Н О С Т А Д И Й Н Ы М  ( Б Е З У  П А Р О Ч Н Ы М ) 
С П О СО БО М

Получение нитрата аммония этим способом требует применения азотной кислоты 
повышенной концентрации. Испарение воды из раствора N H 4N 0 3 и получение су
хого  продукта осуществляются за счет теплоты реакции без использования выпар
ных аппаратов.

В реактор поступают 5 9 % -н а я  азотная кислота и аммиак, предварительно 
подогретые в теплообменниках. Температура внутри реактора достигает 230 °С, 
давление 0,34 М Па. Отделенный от парогазовой смеси в сепараторе плав проду
вается воздухом, причем содержание влаги в нем уменьшается от 2 до 0 ,2 % , 
а температура понижается до 195— 205 °С. Затем плав поступает па кристаллизацию, 
осуществляемую на ленточном конвейере. Плав застывает на поверхности ленты из 
нержавеющей стали, движущ ейся со скоростью 0,4 м/с и охлаждаемой снизу водой. 
К у с ки  плава направляются с ленточного конвейера на измельчение, смешиваются 
с припудривающим порошком и укупориваю тся в тару.

Этот способ производства N H 4NO s, пока не получивший распространения, ста
новится перспективным в связи с расширением выработки азотной кислоты по
вышенной концентрации. Его преимущества заключаются в уменьшении энергети
ческих затрат и расходов на строительство цехов вследствие отсутствия выпарных 
установок и большей удельной производительности нейтрализаторов, чем аппаратов



В СССР разработан вариант безупарочного способа получения нитрата аммо
ния, в котором нейтрализацию 60— 65 % -ной азотной кислоты осуществляют в ко 
лонне с насадкой из нержавеющей стали под давлением 0,5 М Па при '-—240 °С. Пре
дотвращение термического разложения селитры при этой температуре обеспечива
ется малым временем пребывания парожидкостной эмульсии в зоне реакции ( ~ 0 ,4  с), 
концентрацией N H 4N 0 3 в плаве не выше 93 % и введением в исходную азотную 
кислоту .стабилизатора — карбамида (0,15—0,2 % от массы селитры). Дальней
шее концентрирование плава происходит за счет самоиспарення воды при сниже
нии давления в сепараторах до абсолютного значения ~ 1 3  К П а  — конечная ко н 
центрация плава под таким вакуумом достигает 9 9 ,8 % , а его температура умень
шается до -—-170 СС. Затем плав гранулируют.

В перспективе возрастет количество нитрата аммония, получаемого конверсией 
нитрата кальция, который образуется при азотнокислотной переработке фосфатов 
(см. гл. 7).

У Д О Б Р Е Н И Я  НА О С Н О В Е  Н И Т Р А Т А  А М М О Н И Я

Аммиачная селитра является физиологически кислым удобрением. П ри длительном 
ее внесении почва подкисляется, что ведет к  снижению  урожайности. Поэтому при
менение аммиачной селитры для удобрения кислы х почв, которые весьма распро
странены, требует их  известкования. Наиболее удобно применять сплав нитрата 
аммония с известняком, называемый извес'тково-аммиачной селитрой. За грани
цей ее используют довольно широко, особенно в  странах Западной Европы. Этот 
продукт выпускают в виде гранул с различными массовыми соотношениями N H 4N 0 3 :
: СаСОэ —  от 80 20 до 53 : 47. Наилучшие физические свойства имеет известково
аммиачная селитра, содержащая 60 % N H 4NO s и 40 % СаС03; при этом соотноше
нии компонентов продукт содержит 20,5 %  N .

При смешении известняка с плавом нитрата аммония теряется в виде аммиака 
0,3— 0,8 % содержащегося в нем азота. Это происходит вследствие частичного раз
ложения N H 4N 0 3 на N H a и H N 0 3 и взаимодействия образующейся азотной кис
лоты с карбонатом кальция:

2 H N 0 3 +  СаСОэ =  C a (N 08)a +  Н 20  +  С 0 2

Появляющаяся в продукте примесь нитрата кальция (0,4— 1,2 % )  повышает 
его гигроскопичность. Из-за дополнительных затрат (стоимость известняка, расходы 
на его размол и др.) стоимость азота в известково-аммиачной селитре на 15— 20 % 
выше, чем в аммиачной селитре.

Значительная гигроскопичность и слеживаемость нитрата аммония затрудняют 
его хранение и применение, особенно в странах с теплым и влажным климатом. 
Сплавлением с другими солями, с которыми нитрат аммония в той или иной мере 
вступают в химические реакции, например с сульфатом аммония, м огут быть по
лучены менее гигроскопичные удобрения с лучш ими физическими свойствами.

Сплав нитрата и сульфата аммония (N H 4)2S 04-2N H 4N 0 8 —  сульфат-нитрат 
аммония вы пускаю т за границей в небольших количествах. В  несколько больших 
масштабах производят комплексное удобрение —  калийно-аммиачную селитру, 
получаемую сплавлением N H 4N 0 3 и КС1. Эти продукты  выпускаю т в чешуйчатом 
или гранулированном виде.

КАРБАМИД (МОЧЕВИНА)

Применяемый в мировой практике метод производства карбамида 
основан на открытых в 1868 г. русским химиком А. Й. Базаровым 
обратимых реакциях взаимодействия аммиака и диоксида углерода 
с образованием карбамата аммония и его последующего разложения: 

2 N H 3 +  С 0 2 * *  N H aCO O NH4 =f* N H 2C O N H b +  Н .О
С ВО Й СТВА

Карбамид CO(NH2)2 — диамид угольной кислоты, называемый такж е 
мочевиной, в чистом виде представляет собой бесцветные не имеющие 
запаха кристаллы, плавящиеся при 132,7 °С. Технический продукт — 
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белые или желтоватые кристаллы в форме иглообразных ромбиче
ских призм. При нагревании под атмосферным давлением до темпе
ратуры плавления карбамид начинает разлагаться с выделением 
аммиака. Предполагается, что сначала карбамид изомеризуется 
в изоцианат аммония, который диссоциирует на изоциановую кислоту 
и аммиак)

C O (N H 2)a - *  N H 4NCO HNCO  +  N H S

Изоциановая кислота, взаимодействуя с карбамидом, образует 
биурет;

H N C O  +  C O (N H 2)2 ->  N H 2C O N H C O N H a

В присутствии избытка аммиака образование биурета протекает 
со значительно меньшей скоростью путем непосредственного взаимо
действия молекул карбамида:

2CO (N Hs)a N H gC O N H C O N H a +  N H 3

Д обавка нитрата аммония такж е приводит к стабилизации карб
амида.

Карбамид хорошо растворяется в воде, спирте и жидком аммиаке. 
Насыщенный водный раствор при 20 °С содержит 51,14 %, при 
60 °С — 71,1 %, при 120 °С — 9 5 %  CO(NH2)2. С аммиаком карб
амид образует соединение (NH2)2CO -N H 3, содержащее 77,9 % карб
амида и плавящееся инконгруэнтно при 46 °С. С повышением темпе
ратуры растворимость карбамида в жидком аммиаке значительно 
увеличивается; выше 30 °С она больше, чем в воде. На рис. 109 
приведена диаграмма состояния системы CO(NH2)2 — NH3 — Н 20 .

С кислотами карбамид, являющ ийся слабым основанием (при 
25 °С константа диссоциации 1,5-10-14) , образует солеобразные со
единения: нитрат CO(NH2)2-H N 0 3, малорастворимый в воде, при 
нагревании разлагаю щ ийся со взрывом; фосфат CO(NH2),2- Н3Р 0 4, 
хорошо растворяющийся в воде, но при этом полностью диссоцииру- 
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ющий, и др. С солями карбамид такж е образует комплексные соеди
нения. Большой интерес представляют, в частности, те из ннх, 
в которых оба компонента являю тся удобрениями, например 
C a(N 03)2-4C 0(N H 2)2, Ca(H2P 0 4)3-4C 0(N H 2)E.

В водных 'растворах карбамид достаточно устойчив до 80 'С. 
Выше этой температуры он переходит в изоцианат и далее в карбонат 
аммония

C O (N H 2)a N H 4NCO; N H 4NCO +  2Н20  (N H 4)2C 0 3

который в последующем превращается в гидрокарбонат аммония, 
распадающийся затем на аммиак и диоксид углерода:

(N H 4)2C 0 3 ^  N H 4H C 0 3 +  N H 3; N H 4H C 0 3 ^  С 0 2 +  Н 40  +  N H 3

Карбамат аммония в разбавленных растворах также неустойчив 
и почти полностью переходит в карбонат:

N H  COONH* +  Н 20  =  (N H 4)2C 0 3

Степень разложения карбамата аммония значительно понижается 
в присутствии аммиака. На рис. 110 показана растворимость в си
стеме N H 2COONH4 — Н 20 . Ниже 60 °С растворы карбамата аммония 
содержат примеси других углеаммонийных солей. От — 13 до 5 °С 
карбамат аммония кристаллизуется совместно с карбонатом, а от 5 
до 60 °С — с сесквикарбонатом аммония — (NH4)2C 0 3-2N H 4H C 03. 
Температура плавления чистого карбамата аммония 152— 155 СС; 
в присутствии других углеаммонийных солей, карбамида, воды 
эта температура понижается.

Растворимость карбамата аммония в жидком аммиаке в интер
вале от 0 до 118 °С незначительна. При 118— 119 °С образую тся 
два расслаивающихся раствора — карбамата аммония в жидком 
аммиаке ( ~ 3  % N H 2COONH4) и аммиака (26 % N H 3) в жидком 
карбамате аммония.

Карбамид является концентрированным безбалластным удобре
нием. В чистом карбамиде содержится 46,6 % N — больше, чем 
в других азотных удобрениях (кроме N H 3). Азот карбамида легко 
усваивается растениями. К ак удобрение карбамид имеет преимуще
ства перед нитратом аммония — он содер
жит больше азота, не взрывоопасен, мед
леннее вымывается из почвы, менее ги
гроскопичен и не так сильно слеж ива
ется. Гигроскопическая точка карбамида 
при 20 °С равна 80 %. Себестоимость азота 
в карбамиде близка, а при выпуске на 
крупных заводах меньше таковой в ни
трате аммония.

В почве карбамид сначала аммони
фицируется, превращаясь под действием 
влаги в карбонат аммония, оказывающий

О '20 £0 100
Р и с , 110. Р а с т в о р и м о с т ь  в си стем е  к а р б а м а т  аммо< К о н ц е н т р а ц и я  қ а р б а м о т й
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нейтрализующее действие на кислую почву. Но далее ион аммония 
нитрифицируется, что приводит к подкислению почвы. Поэтому 
карбамид следует отнести к удобрениям с небольшой физиологичес
кой кислотностью.

Представляют интерес карбамидоформальдегидные (мочевино- 
формальдегидные) удобрения как медленно отдающие азот, а также 
карбамидокротоновые и другие полимерные композиции на основе 
карбамида. Такие удобрения позволяют создать в почве запас пита-
ТсЛЬНОГС £ 5 0 7 2 .

Вредной примесью в карбамиде, применяемом в качестве удобре
ния, является биурет, который токсичен для растений, особенно 
при их некорневой подкормке раствором карбамида (возможен 
ожог листьев при содержании биурета свыше 0,25 %). При внесении 
твердого карбамида в почву содержание биурета в нем может быть 
несколько больше.

При применении карбамида в качестве протеиновой добавки 
к кормам в нем допускается повышенное (до 3 %) содержание би
урета. Карбамид добавляют к кормам, содержащим много угле
водов и мало белков; им можно заменить 25—30 % белка в кормовом 
рационе.

Д ля нужд сельского хозяйства выпускают карбамид марки Б в гранулиро
ванном виде. Согласно ГО СТу, продукт должен содержать не менее 46,1 % N 
(в сухом веществе), не более 0,9 % биурета и 0,25 % влаги (при определении методом 
Фишера — не более 0,6 % ). Размеры гранул для карбамида, предназначаемого 
в качестве удобрения, 1— 4 мм (не менее 9 3 % , в том числе 2— 3 мм не менее 
5 0 % ); гранул размером меньше 1 мм должно быть не более 5 % ;  для подкормки 
скота пригодны гранулы размером 0 ,2— 1 мм.

В промышленности кристаллический или гранулированный карбамид 
(марка А) применяют для приготовления искусственных смол, пластических масс, 
клеев, лаков, фармацевтических препаратов, гербицидов и др. Он должен содержать 
не менее 46,2 % N и не более 0,6— 0,9 % биурета, 0,01 % свободного N H 3l 
0,005— 0,010 % SO’ 2, 0,0005— 0,001 % Ғе20 3, 0,2— 0,3 % Н 20 ,  0,005— 0,01 % не
растворимого в воде остатка. Гранулометрический состав продукта не регламенти
руется и определяется требованиями потребителя.

Ф И З И К О -Х И М И Ч Е С К И Е  О С Н О В Ы  С И Н Т Е З А  К А Р Б А М И Д А  И З А М М И А К А  
И Д И О К С И Д А  У Г Л Е Р О Д А

Производство карбамида заключается во взаимодействии NH3 и С 0 2 
при 150—220 °С, 7— 100 МПа, в дистилляции продуктов синтеза 
(плава) и в переработке получаемых растворов в готовый продукт. 
При синтезе карбамида протекают следующие основные обратимые 
реакции: вначале получается карбамат аммония

2NHa(r.) +  С02(г.) *± ЫНаС00ЫН4(ж.) +  125,6 кДж 
который затем отщепляет воду и превращается в карбамид: 

ЫНаСООЫН4(ж.) =f=s NHjCONHj^.) +  Н20  (ж.) — 15,5 кДж
Процесс протекает с образованием двух фаз: газообразной (NHS, 

СОа, НгО) и жидкой, состоящей из расплавленных и растворенных 
компонентов (аммиака, карбамата аммония, карбамида, углеаммо
нийных солей) и воды. Карбамид образуется преимущественно 
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в жидкой фазе, т. е. из расплавленного карбамата аммония. Твердый 
карбамат аммония при нагревании отщепляет воду очень медленно. 
На рис. 111 приведена диаграмма состояния системы карбамид — 
карбамат аммония — аммиак. На ней ограничены три поля кристал
лизации — C 0(N H 2)2, CO(NH2)2-N H 3 и N H 2COONH4 — и область 
расслоения, в которой система состоит из двух, трехкомпопентных 
несмешивающихся жидкостей; точки составов этих жидкостей на
ходятся на пересечениях соответствующей изотермы с кривой, 
ограничивающей область расслоения.

К арбамат аммония при 150—220 °С разлагается на аммиак и ди
оксид углерода. Д ля подавления этого процесса синтез карбамида 
ведут под высоким давлением.

На рис. 112 показано изменение давления паров над плавом 
в зависимости от температуры синтеза карбамида при разном коли
честве исходных веществ на единицу объема реактора (плотности 
загрузки). Это давление зависит не только от температуры, но и от 
состава системы, в частности от мольного соотношения N H 3 С 0 2 
в исходной смеси. Оно резко увеличивается при возрастании содер
жания С 0 2 в исходной смеси сверх стехиометрического соотношения 
вследствие того, что непрореагировавший диоксид углерода нахо
дится преимущественно в газовой фазе. Избыток же N H 3, хорошо 
растворимого в жидкой фазе, не приводит к такому сильному воз
растанию давления. При избытке аммиака давление понижается 
при добавлении к системе воды.

Скорость образования карбамата аммония увеличивается при
близительно пропорционально квадрату давления. При атмосферном 
давлении и .невысокой температуре образование карбамата аммония 
идет очень медленно, а при 10 МПа и 150 °С проходит практически
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мгновенно. С повышением общего давления в системе возрастает 
такж е степень конверсии карбамата аммония в карбамид (рис. 113).

Так как карбамид образуется преимущественно в жидкой фазе, 
то чем больше степень заполнения ею аппарата (плотность загрузки), 
тем больше выход карбамида — при малом объеме газовой фазы 
она образуется из меньших количеств N H 3 и СОа, выделяющихся 
из карбамата аммония, превращение же его в карбамид увеличи
вается (см. рис. 112).

Хотя карбамид образуется из расплавленного карбамата аммо
ния, но этот процесс идет и при температурах ниже точки плавления 
чистого NHoCOONH* (152 °С), так как по мере нагревания карбамат 
аммония отщепляет воду, которая снижает температуру плавления 
массы. Например, при содержании в плаве 9,2 % воды температура 
плавления N H 2COONH4 снижается до 140 °С, а при 14,7 % — до 
130 °С. При этом увеличивается объем жидкой фазы. Под действием 
воды часть карбамата переходит в карбонат и затем в гидрокарбонат 
аммония, которые, как и образующийся карбамид, такж е понижают 
температуру плавления карбамата. На рис. 114 видно, насколько 
сильно понижается температура плавления N H 2COONH4 в присут
ствии СО(МН2)2. Эвтектическая смесь, содержащая 15 % 
NH.,COONH4 и 49 % CO(NHjj)2, плавится при 98 °С.

Изменение во времени выхода карбамида при нагревании 
карбамата аммония для разных температур показано на рис. 115. 
Скорость образования и выход карбамида тем больше, чем выше 
температура. Выше 180 °С кривые выходов проходят через макси
мум — при дальнейшем увеличении продолжительности нагревания 
реакционной массы степень конверсии карбамата в карбамид умень
шается Это объясняется, во-первых, тем, что при повышении темпе
ратуры возрастает не только скорость превращения карбамата аммо
ния в карбамид, но и скорость его разложения на N H 3 и СО.,, а, во- 
вторых, усилением роли побочных реакций.



Р и с . 115. И зм ен ен и е  в ы х о д а  (в д о л я х  о т  т е о р е т и 
ч е с к о го )  к а р б а м и д а  ( и з  к а р б а м а т а  а м м о 
н и я  во  в р ем ен и  при  р а з н ы х  тем пера*  
т у р а х .

Число молей боды на! моль карбамата аммония
Р и с , 116. В л и я н и е  д о б ав к и  в о д ы  

к к а р б а м а т у  а м м о н и я  
н а  р а в н о в е с н ы й  в ы х о д  
к а р б а м и д а  (по  С 0 2) 
при  160 °С.

Образую щ аяся в начале процесса вода увеличивает степень кон
версии, так как способствует появлению жидкой фазы. Но по мере 
накопления воды реакция замедляется вследствие сдвига равновесия 
в сторону исходных веществ. По этой причине выход карбамида, 
достигнув известного предела, далее не увеличивается (см. рис. 115), 
а при добавке воды к карбамату аммония — уменьшается 
(рис. 116).

Избыточное количество диоксида углерода, поскольку послед
ний находится преимущественно в газовой фазе, почти не оказывает 
влияния на выход карбамида, но наличие в нем примесей имеет 
большое значение — чем чище газ, тем больше степень конверсии. 
Обычно источником С 0 2 служит экспанзерный газ — отход произ
водства аммиака. Содержащиеся в нем примеси (Н 2, СО, N2, 0 2 
и другие) уменьшают парциальное давление аммиака и, следова
тельно, его растворимость в жидкой фазе. Так, при прочих равных 
условиях синтеза уменьшение концентрации С 0 2 в исходном газе 
с 98—99 до 85—86 % снижает степень конверсии с 65 до 45 %.

Наибольшее влияние на увеличение выхода карбамида оказы 
вает избыток аммиака в исходной смеси против стехиометрического 
количества, определяемого мольным отно
шением NH 3 С 0 2 =  2 (рис. 117). Избы
точный аммиак уменьшает вредное действие 
выделившейся в процессе воды — он связы 
вает воду и тем самым сдвигает равновесие 
реакции превращения карбамата аммония 
в карбамид в сторону последнего. По этой же 
причине замедляется разложение карбамата 
аммония с образованием побочных про
дуктов. Кроме того, избыточный аммиак 
уменьшает коррозию аппаратуры. Однако

Р и с . 117 . В л и я н и е  и з б ы т к а  а м м и а к а  н а  р а в н о в е с н ы й  в ы -  
ход  к а р б а м и д а  (п о  ср ед н и м  д а н н ы м  д л я  1 85— 
195 °С, 1 8 ,6  — 32 М П а и п л о т н о с т и  з а г р у з к и  
0 ,7  г /с м 3).



при выборе соотношения N H 3 С 0 2 в исходной смеси следует 
учитывать, что избыточный аммиак или должен быть возвращен 
в цикл, или переработан в другие продукты, например в аммиачную 
селитру. Рециркуляция аммиака связана с усложнением произ
водства и возрастанием капитальных затрат и- эксплуатационных 
расходов. При переработке же избыточного аммиака в аммиачную 
селитру количество ее намного превышает количество вырабатыва
емого карбамида — на 1 т карбамида получается 5—8 т и больше 
аммиачной селитры. Практически в этом случае производство карб
амида становится небольшим придатком к производству аммиачной 
селитры.

С П О С О Б Ы  П Р О И ЗВ О Д С Т В А  К А Р Б А М И Д А

В результате синтеза карбамида образуется плав, состоящий из воды, 
карбамида, карбамата и карбонатов аммония и избытка аммиака. 
Плав далее подвергают дистилляции для термического разложения 
карбамата и карбонатов и извлечения не превратившихся в карбамид 
аммиака и диоксида углерода, а получаемый водный раствор карб
амида перерабатывают в твердый продукт.

Промышленные способы производства карбамида различаются 
не столько условиями синтеза (температура, давление, отношение 
NH3 С 02), сколько методами улавливания и использования газов 
дистилляции плава — смеси аммиака с диоксидом углерода, степень 
превращения которых в карбамид обычно не превышает соответ
ственно 50 и 70 %. Небольшие производства карбамида, комбиниру
ющиеся с мощным производством нитрата аммония, могут работать 
по разомкнутой схеме, т. е. без возврата газов дистилляции на полу
чение карбамида. В этом случае дистилляцию ведут в одну ступень, 
и весь выделяющийся аммиак поглощают из смеси газов азотной 
кислотой для получения нитрата аммония. Современные и наиболее 
совершенные производства карбамида большой мощности работают 
по замкнутым схемам, в которых дистилляцию плава проводят в две 
ступени, и продукты дистилляции полностью возвращают на синтез 
карбамида. Совершенствование таких схем идет в направлении 
повышения единичной мощности агрегатов и степени полезного 
использования энергетических ресурсов процесса.

Рециркуляцию  газов дистилляции можно осуществлять разными 
способами: 1) с газовым рециклом (продукты дистилляции возвра
щаются в газообразной форме); 2) с частичным или полным жидко
стным рециклом (в цикл возвращают жидкий аммиак или растворы 
углеаммонийных солей).

Непосредственный возврат в цикл синтеза газовой смеси NH3 
и COs, получаемой при дистилляции, требует ее сжатия (до давления 
синтеза), при высокой температуре во избежание образования твер
дого карбамата аммония. Работа компрессоров в этих условиях 
затруднена, они подвергаются сильной коррозии. Поэтому в спосо
бах с газовым рециклом требуется предварительно разделять газы 
дистилляции, обрабатывая их селективными абсорбентами для из
влечения N H 3 или СОг. Например, промывая газы в абсорбере рас- 
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твором нитрата карбамида, из них можно извлечь аммиак; остав
шийся в газовой фазе С 0 2 может быть использован вновь При реге
нерации поглотительного раствора в десорбере выделяется аммиак, 
который возвращают в цикл синтеза.

Если абсорбентом служит водный раствор моноэтаноламина, из 
газов дистилляции извлекается диоксид углерода, остающийся 
газообразный аммиак может быть ожижен и возвращен в цикл При 
нагревании вытекающего из абсорбера поглотителя из него десор
бируется СОг, а регенерированный раствор вновь поступает в аб
сорбер.

В случае жидкостного рецикла газы дистилляции поглощают 
водой, и образовавшийся концентрированный раствор аммонийных 
солей возвращают на синтез карбамида. Поглотителями газов ди
стилляции кроме воды могут быть и другие жидкости, например 
минеральное масло, в котором поглощенные NH3 и СО,, находятся 
в форме суспензии кристаллов карбамата аммония; последнюю 
подают в аппарат синтеза карбамида. Наиболее совершенным яв
ляется способ с жидкостным рециклом водного раствора углеаммо
нийных солей.

С И Н Т Е З  К А Р Б А М И Д А  С П О Л Н Ы М  Ж И Д К О С Т Н Ы М  Р Е Ц И К Л О М

На рис. 118 изображен один из вариантов схемы синтеза карбамида 
с двухступенчатой дистилляцией плава и жидкостным рециклом. 
Газообразный диоксид углерода, предварительно осушенный и очи
щенный от механических загрязнений, от сероводорода и органи
ческих серусодержащих соединений, сжимается в четырехступен
чатом компрессоре до ~ 2 0  МПа и при 95— 100 °С направляется 
в смеситель 6 (При необходимости на одной из ступеней комприми- 
рования осуществляется каталитическая очистка С 0 2 от примеси 
водорода во избежание его накопления в производственном цикле.) 
Сюда же под давлением 20 МПа плунжерным насосом 3 подается 
жидкий аммиак (^ я » 9 0 °С ), а плунжерным насосом 7 — раствор 
аммонийных солей (t ^  95 °С), в виде которого возвращаются в цикл 
N H 3 и С 0 2. В результате перемешивания компонентов в смесителе 
при 175 °С начинается образование карбамата аммония. Затем реак
ционная J смееь [мольное отношение N H 3 ' С 02 Н 20  =  (3,8-** 
-М ,5) . 1 : (0,5 -ч-0,8) ] поступает в колонну синтеза 5, в которой 
при 185 °С и 20 МПа завершается образование карбамата аммония 
и его разложение до карбамида.

Колонна для синтеза карбамида (рис. 119) представляет собой 
полый цилиндрический аппарат со сферическим днищем, изготовлен
ный из углеродистой низколегированной стали; соприкасающиеся 
с плавом внутренние поверхности аппарата защищены листовой 
хромоникельмолибденовой сталью Х17Н16МЗТ. Для контроля за 
состоянием футеровки в корпусе колонны имеются отверстия, соеди
ненные с общим коллектором. Реакционная масса поступает в ко
лонну через нижний штуцер и постепенно движется к выходному 
штуцеру в плоской крышке; для лучшего перемешивания плава 
в нижней части колонны имеются решетчатые перегородки, Габариты
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Р и с . l i e .  С хем а п р о и з в о д с т в а  к а р б а м и д а  с ж и д к о с т н ы м  р ец и к л о м  (с и н т е з  и д и с т и л л я ц и я  п л а в а ) :
1 — ч е т ы р е х с т у п е н ч а т ы й  к о м п р е с с о р  д л я  СС)2; 2 —  т а н к  ж и д к о г о  N H 3; 3 — п л у н ж е р н ы й  н ас о с  д л я  N H *; 4  — к о н д е н с а т о р  I с т у п е н и ; 5  — 
к о л о н н а  с и н т е з а ; 6 — с м е с и т е л ь ; 7 — п л у н ж е р н ы й  н а с о с ; 8 — п р о м ы в н а я  к о л о н н а ; 9 — р е к т и ф и к а ц и о н н а я  к о л о н н а  I с т у п е н и ; 10  — п о д о 
г р е в а т е л ь  I с т у п е н и ; / /  — с е п а р а т о р  I с т у п е н и ; 12  — р е к т и ф и к а ц и о н н а я  к о л о н н а  II  с т у п е н и ; 13 —  п о д о г р е в а т е л ь  II  с т у п е н и ; 14  — с е 
п а р а т о р  II с т у п е н и ; 15 — в а к у у м -и с п а р и т е л ь ;  16 — с б о р н и к  р а с т в о р а  к а р б а м и д а ; 17  — м а с л о о т д е л и т е л ь ; 18  — ц е н тр о б е ж н ы й  н ас о с ; 19 —• 
к о н д е н с а т о р ; 20  —  в а к у у м -н а с о с ; 21 —  к о н д е н с а т о р  И  с т у п е н и ; 22  — р е з е р в у а р ;  23 —  ц е н т р о б е ж н ы й  н ас о с ; 24  — а б с о р б е р ; 25  — с б о р н и к  
р а с т в о р а  ам м о н и й н ы х  с о л ей ; 2 6  — д е с о р б е р ; 27  — х о л о д и л ь н и к ;  28  ■— те п л о о б м е н н и к ; 29  ц е н т р о б е ж н ы е  н а с о с ы .



Ni-Га
Жидкий

Р и с . U  9. К о л о н н а  д л я  с и н т е з а  к а р б а м и д а :
к о р п у с ; 2 — ф у т е р о в к а ; 3 — к о л л е к 

то р  к о н т р о л я  ф у т е р о в к и ; 4  — р еш етк и ; 
$ — к р ы ш к а ; 6 — ш т у ц е р  д л я  т е р м о п а р ы .

Рис* 1 20 . К о л о н н а  д л я  с и н т е з а  к а р б а м и д а  
с з а щ и т н ы м и  ц и л и н д р и ч е ск и м и  
с т а к а н а м и :

1 — к о р п у с  в ы с о к о го  д а в л е н и я ;  2 — на* 
р у ж н ы й  ц и л и н д р ; 3 — в н у т р е н н и й  ц и л и н д р ; 
4  — в н у т р е н н е е  с ф ер и ч еск о е  д н и щ е ; 5 —• 
д н и щ е  к о р п у с а ; 6  — р е ш е т ч а т ы е  п е р е го - 
р о д к и ^  7 — т е р м о п а р а ; 8 — к р ы ш к а  к о 
л о н н ы .

колонны при мощности агрегата 
250 т/сут (90 тыс. т/год): диа
метр — 1,5, в ы со та— 24 м, 
объем 31,5 м3. На агрегатах большой мощности (450 тыс. т/год) 
устанавливают колонны синтеза аналогичной конструкции диа
метром 2—2,5 м и высотой 30—35 м (их Ъбъем — до 160 м3), 
футерованные листовыми хромоникельмолибденовой сталью или 
титаном. Многослойный корпус высокого давления (25—30 МПа) 
изготавливается из листовой углеродистой стали. Использование 
титана в качестве коррозионностойкого материала позволяет повы
сить температуру синтеза до 200 °С.

На агрегатах с частичным рециклом аммиака при мощности 
100— 150 т/сут используют колонны синтеза объемом 11,8 м3 (диа-



метр 1,2 м, высота 14 м), состоящие (рис. 120) из стального корпуса 
высокого давления и двух защитных стаканов — вертикальных 
цилиндров из хромоникельмолибденовой стали Х18Н12МЗТ. Стой
кость этой стали увеличивается при избытке NH3, но снижается 
при содержании в поступающей угольной кислоте соединений серы, 
которые депассивируют поверхность нержавеющей стали. Д ля обра
зования устойчивой пассивирующей пленки, защищающей от кор
розии, в колонну синтеза подают небольшое количество кисло
рода или воздуха.

Ж идкий аммиак п окуп ает  в колонну снизу по кольцевому 
пространству между корпусом колонны и наружным цилиндром 
поднимается вверх, нагреваясь при этом за счет теплоты реакции, 
а затем между наружным и внутренним цилиндрами проходит вниз 
и через зубчатый конец внутреннего цилиндра входит во внутреннее 
реакционное пространство. При такой схеме движения аммиака 
корпус высокого давления не соприкасается с агрессивной реакцион
ной средой и не перегревается. Д ля регулирования температуры 
часть холодного жидкого аммиака может вводиться через верхний 
штуцер в кольцевое пространство между цилиндрами. Диоксид 
углерода поступает в реакционную зону через штуцер в днище 
колонны. Д ля лучшего перемешивания реагентов в нижней части 
колонны имеются горизонтальные решетчатые перегородки. Реак
ционная масса медленно движется кверху. Готовый плав выводится 
через штуцер в крышке колонны. При времени пребывания реак
ционной смеси в колонне 40—45 мин и мольном отношении 
N H 3 COjj Н 20  =  4,5 1 0,7 степень конверсии СОа в карбамид 
составляет около 62 %. Она может быть повышена до 68,5 % при 
обеспечении в колонне режима полного вытеснения (например, с по
мощью направляющей поток насадки). При этом возрастает и удель
ная производительность по карбамиду. Последнюю можно увеличить 
в несколько раз при использовании форреактора. В нем для взаимо
действия N H 3 и С 0 2 и перехода их в жидкую фазу требуется менее 
1 мин. В колонне процесс заверш ается.

Образовавшийся в колонне синтеза плав, содержащий 30—31 % 
карбамида, 21—22 % карбамата аммония, 33—34 % избыточного 
аммиака и 16— 17 % воды, направляется на двухступенчатую ди
стилляцию. Агрегат дистилляции каждой ступени состоит из трех 
аппаратов: ректификационной колонны, подогревателя и сепара
тора (см. рис. 118).

Плав карбамида, выходящий из колонны синтеза 5, дроссели
руется от 20 до 1,8—2,0 МПа и поступает в верхнюю часть ректифи
кационной колонны 9 агрегата дистилляции I ступени. Здесь при 
120— 125 °С происходит выделение в газовую фазу избыточного 
аммиака. Затем плав для разложения карбамата аммония нагревается 
до 158— 162 °С в теплообменнике 10, и образовавш аяся парожидко
стная смесь разделяется в сепараторе 11 — газовая фаза возвра
щается в нижнюю часть (барботажный слой) ректификационной 
колонны 9, а ж идкая фаза дросселируется до давления 0,25—0,4 МПа 
и направляется на дистилляцию  II ступени, 
азв



Газовая фаза из ректификационной колонны 9, содержащая 
75—76 % NH3, 21—22 % С 0 2 и около 3 % Н20 ,  направляется в ниж
нюю часть промывной колонны 8, где с помощью парового подогре
вателя поддерживают температуру 92—96 °С; сюда же подается 
раствор углеаммонийных солей со II ступени дистилляции. Здесь 
поглощается основное количество С 0 2 и конденсируется водяной 
пар с образованием раствора, содержащего 38—45 % NH3, 30— 
37 % СО.,, 22—27 % Н20 .  Этот раствор сжимается плунжерным 
насосом 7 до 20 МПа и возвращается в смеситель 6. Газообразный 
аммиак при 45—50 °С окончательно отделяется от С 0 2 в верхней 
насадочной части колонны 8, орошаемой концентрированным водным 
аммиаком (93—96 % NH3), и направляется в конденсатор 4, где он 
сжижается и через танк 2 возвращается в цикл. Несконденсировав- 
шиеся газы (в основном Н 2, N2, 0 2) отмываются от остатка аммиака 
в системе абсорбции, дросселируются до атмосферного давления 
и сбрасываются в атмосферу.

Раствор, поступающий на дистилляцию II ступени, содержит 
55—61 % карбамида, 4—5 % карбамата аммония, 6 ^ 7  % избыточ
ного аммиака и 28—35 % воды. Д истилляция во II ступени про
текает так же, как и в I, т. е. сначала раствор проходит через ректи
фикационную колонну 12, охлаж даясь до 110°С за счет испарения 
аммиака и разложения карбамата аммония, затем в подогревателе 13 
нагревается до 140— 142 °С и поступает в сепаратор 14, где проис
ходит разделение газообразной и жидкой фаз. Во II ступени дистил
ляции заверш аются разложение карбамата аммония и отгонка ам
миака и диоксида углерода. Остающийся раствор, содержащий 
70—72 % карбамида, из сепаратора 14 дросселируется и поступает 
в вакуум-испаритель 15, в котором при остаточном давлении 40 кП а 
происходит его концентрирование до 74—76 % и охлаждение до 
90 °С за счет самоиспарения. Д алее этот раствор через сборник 16 
и маслоотделитель 17 направляется на переработку в готовый про
дукт.

Газовая фаза из ректификационной колонны 12, содержащая 
55—56 % N H 3, 24—25 % С 0 2 и 20—21 % Н 20 ,  направляется в кон
денсатор 21. Образовавшийся здесь при 40 °С слабый раствор аммо
нийных солей (33—50 % N H 3, 10— 16 % С 0 2, 35—55 % Н 20 ) через 
резервуар 22 насосом 23 подается в промывную колонну 8. Газовая 
фаза из конденсатора 21 и другие отходящие газы, содержащие N H a 
и С 0 2, направляю тся в абсорбер 24, в котором N H 3 и С 0 2 погло
щаются при 40 °С раствором аммонийных солей, циркулирующим че
рез холодильник 27. Инертные газы из абсорбера выбрасываются 
в атмосферу.

Образовавшийся в абсорбере 24 раствор аммонийных солей 
подогревается в теплообменнике 28 до 90—95 °С и подается 
в десорбер 26\ здесь при 0 ,3—0,4 МПа и 135— 145° С с помощью 
острого пара происходит полное разложение аммонийных солей на 
N H 3 и С 0 2. Газообразные N H 3 и С 0 2 вместе с водяными парами 
направляю тся в конденсатор II ступени 21, а оставш аяся вода уда
ляется в канализацию.



Р и с . 121 . Схема с и н т е з а  к а р б а м и д а  и д и с т и л л я ц и и  п л а в а  (с т р и п и н г -п р о ц е с с ):
1, 11, 14 — с е п а р а т о р ы ; 2 — к о м п р е с с о р ; 3 — т е п л о о б м е н н и к -д и с т и л л я т о р ; 4 —  н асо сы ; 
5 , 7  —  к о н д е н с а т о р ы  в ы с о к о го  д а в л е н и я ;  6 — р е а к т о р ;  8 — д р о с с е л ь н ы й  к л а п а н ;  9 — 
р е к т и ф и к а ц и о н н а я  к о л о н н а ; 10  — п о д о г р е в а т е л ь ; 12  — к о н д е н с а т о р  н и з к о г о  д а в л е н и я ;  
13, 17 —  ем к о сти ; 15 — д е с о р б е р ; 16  — т е п л о о б м е н н и к ; 18  — с к р у б б е р .

Недостатками описанной схемы являю тся сравнительно низкая 
(62—65 %) степень конверсии карбамата аммония в карбамид, 
сложность системы регенерации и возврата непрореагировавших 
компонентов, невозможность рационального использования теплоты 
синтеза. Поэтому все более широкое распространение получают 
усовершенствованные процессы (их называют стрипинг-процессы*), 
основанные на отгонке и конденсации большей части непрореагиро
вавших N H 3 и С 0 2 при давлении синтеза, что позволяет упростить 
схему, уменьшить количество возвращаемой в узел синтеза воды, 
утилизировать теплоту конденсации. Д истилляция в таких процессах 
осуществляется при противоточной обработке плава диоксидом угле
рода или аммиаком — это обеспечивает возможность дистилляции 
плава при относительно низкой температуре и предотвращает гидро
лиз карбамида.

Один из вариантов такого процесса (рис. 121) включает синтез 
карбамида при 13 МПа и 180— 190 °С в реакторе-автоклаве 6, раз
деленном 8— 10 ситчатыми перегородками (для предотвращения 
продольной циркуляции реакционной смеси), при подаче в аппарат 
свежего жидкого N H 3 и водноаммиачного раствора карбамата аммо
ния (t ^  170 °С) из конденсаторов высокого давления 5 и 7 За время 
прохождения реакционной смеси через автоклав (45—60 мин) дости
гается 90—95 % степень приближения к равновесию. Выходящий 
из реактора плав при том же давлении (13 МПа) подвергают дистил
ляции в теплообменнике-дистилляторе 3, обогреваемом паром 
(2,5 МПа), с помощью свежего С 0 2, к которому добавляют воздух

* Англ. s tr ip in g  — отгонка.



для подавления коррозии аппаратуры. Газы из дистиллятора напра
вляют п поверхностный конденсатор 7, где под давлением синтеза 
образуется основное количество раствора углеаммонийных солей, 
возвращаемого в колонну синтеза, и пар низкого давления 
(0,35 МПа). В конденсатор 7 насосом подают некоторое количество 
карбаматного раствора из конденсатора низкого давления 12. Сте
пень конденсации за счет.подачи воды поддерживают на уровне 80 % 
для обеспечения автотермичности синтеза. Плав из теплообменника- 
дистиллятора 3 дросселируют до 0 ,3—0,4 МПа и направляют в узел 
дистилляции II ступени, работающий аналогично описанному выше.

П Е Р Е Р А Б О Т К А  Р А С Т В О Р А  К А Р Б А М И Д А  В Г О Т О В Ы Й  П Р О Д У К Т

По реакции синтеза карбамида на 1 моль CO(NH2)2 образуется 1 моль 
Н 20 , т. е. около 0,3 кг воды на 1 кг карбамида. Основная масса 
этой воды выводится из цикла синтеза в виде раствора, поступающего 
на переработку в твердый продукт. Раствор выпаривают под ва
куумом до состояния почти безводного плава.

Вариант схемы переработки раствора карбамида в готовый про
дукт изображен на рис. 122. Раствор карбамида концентрации 74—
76 % из сборника 1 насосом 2 через напорный бак 3 подается на 
упарку. Последнюю обычно осуществляют в две ступени (на рис. 122 
показана одна ступень), сначала при остаточном давлении 20— 
40 К П а и 118— 125 °С — до концентрации 92—95 %, затем при 
2 ,5—6,5 кП а и 135— 140 °С — до 99,5—99,8 %. Д ля предотвращения 
образования значительных количеств биурета концентрирование 
раствора карбамида ведут в выпарных аппаратах пленочного типа 
при минимально возможных температурах раствора и греющего 
пара. Разреж ение в выпарных аппаратах 4 поддерживается с по
мощью конденсаторов 5 и вакуум-насосов или эжекторов. П лав из

Р и с . 122 . С хем а п о л у ч е н и я  г р а н у л и р о в а н н о г о  к а р б а м и д а :
/  — с б о р н и к  р а с т в о р а  к а р б а м и д а ; 2, 7 —  ц е н т р о б е ж н ы е  н асо сы ; 3, 8 — н а п о р н ы е  б а к и ; 
4 — в ы п а р н о й  а п п а р а т ;  5 — к о н д е н с а т о р ; 6 — с б о р н и к  д л я  п л а в а  к а р б а м и д а ; 9 — р а з 
б р ы з г и в а т е л ь  п л а в а ;  10 — г р а н у л я ц и о н н а я  б а ш н я ; 11 — в е н т и л я т о р ; 12, 16  — л ен т о ч н ы й  
К о н в ей е р ; 13 — э л е в а т о р ; 14 -=• Г р охот ; 15 — б а к  для р а с т в о р е н и я  пы ли  н к р у п н ы х  г р а н у л .



выпарки поступает в сборник 6, из которого насосом 7 через напор
ный бак 8 подается в разбрызгиватель 9. С помощью разбрызгивателя 
плав равномерно распределяется по сечению грануляционной башни 
10 (диаметр 16, общая высота около 40 м, высота падения капель 
■—-32,5 м). Падающие капли плава охлаждаются встречным потоком 
воздуха и затвердевают в гранулы. Охлаждение гранул от 60—70 
до 40—50 еС осуществляется в аппаратах с кипящим слоем, рас
положенных внутри башни (в нижней ее части) или рядом с ней. 
ГГття nnnvDPHuo nnnnvn-тя р пячмрппм гпятг.п 1—4 мм o r  пппврпгяртся
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сортировке на двухситном грохоте 14', частицы с размерами меньше
1 мм и больше 4 мм собираются в баке 15, растворяются в воде и 
возвращаются на выпарку. Применение вибрационных разбрызги
вателей плава позволяет получать монодисперсный продукт.

На производство 1 т  карбамида по описанной схеме затрачивается: 0,58 т 
N H 8 (100 % ), 0,75 т  С 0 2 (100 % ), 7,9 Г Д ж  пара, 240 м3 воды, 570 М Д ж  электро
энергии.

Холодильники с кипящ им слоем гранул работают со значительно большей 
интенсивностью, чем, например, вращающиеся барабанные. Однако при охла
ждении в кипящ ем слое гранулы карбамида раскалываются и истираются, вследствие 
чего образуется много пыли, часть которой уносится с газом и ее необходимо улав
ливать, а другая часть остается в продукте и способствует его слеживанию.

Гранулирование карбамида возможно осуществлять такж е на наклонном вра
щающемся грануляторе тарельчатого типа. Мелкие гранулы ретура, находящиеся 
на тарелке, опрыскивают 99,5— 99,8 %-ным плавом карбамида. Полученные гра
нулы  охлаждают и рассеивают.

Д л я  получения продукта с низким содержанием биурета в некоторых вари
антах технологических схем раствор карбамида после дистилляции (концентрация 
70— 71 % ) направляют на вакуум-кристаллизацию, отделяют кристаллы от маточ
ного раствора, сушат горячим воздухом, плавят и плав гранулирую т.

Перспективными являются способы получения гранулированного мрбамида 
в аппарате К С  непосредственно из растворов, выводимых из цикла после дистилля
ции, содержащих до 30 % воды. Раствор карбамида впрыскивается горячим газом 
через сопла в кипящ ий или фонтанирующий слой гранул и высыхает на их поверх
ности. Отводимые из аппарата гранулы  охлаждают, рассеивают и фракцию мельче
1 мм возвращают в кипящ ий слой. Эти способы позволяют легко регулировать 
размер продукционных гранул, но требуют улавливания из отходящего газа боль
ш их количеств пыли, образующейся из мелких брызг при впрыскивании раствора. 
Зто пока тормозит промышленную реализацию таких  способов.

Д л я  улучшения физических свойств карбамида — увеличения прочности гра
нул, уменьшения слеживаемости —  в последнее время стали вводить в плав конди
ционирующие добавки —  формальдегид или продукты  конденсации карбамида 
с формальдегидом (й другими альдегидами), сульфат аммония и проч. Незначитель
ная добавка полифосфата натрия (например, 20— 45 % -ного его раствора перед вы
паркой плава) существенно увеличивает прочность гранул карбамида. Образую
щийся полифосфат карбамида затвердевает в виде пространственной сетки из пере
плетающихся волокон, выполняющей роль укрепляющей гранулу арматуры. При 
добавке всего 0,15 или 0 , 3 %  полифосфата прочность гранул возрастает соответ
ственно в — 1,3 или в ~ 1 ,7  раза. Содержание азота в продукте при этом понижа
ется только на десятые доли процента, но так ка к  оно не должно быть меньше 
требуемого по ГО СТу, то это лимитирует возможную массу добавки н степень упроч
нения гранул.

Д ля  уменьшения слеживаемости гранулы карбамида перед складированием 
обеспыливают и обрабатывают органическими или неорганическими реагентами: 
жирными кислотами, минеральными маслами, смолами, серой, глиной, тальком, 
поверхностно-активными веществами и т. п. Покрытие гранул карбамида коркой 
затвердевшей серы (нанесенной распылением расплавленной серы) замедляет пере
ход его в почвенный раствор, что позволяет создавать в почве запас азота.



Д ля получения карбамида в кристаллическом виде раствор упаривают до кон
центрации 92—94 % , затем его направляют в кристаллизаторы шнекового типа или 
в вакуум-кристаллизаторы, где охлаждают до 40—45 °С. Отделение кристаллов 
от маточного раствора ведут на центрифугах с одновременной подсушкой воздухом. 
Так как кристаллический карбамид используют главным образом для технических 
целей, то его раствор предварительно подвергают очистке активированным углем-

ЖИДКИЕ АЗОТНЫЕ УДОБРЕНИЯ

ОБЩИЕ СВЕДЕНИЯ

В качестве жидких азотных удобрений применяют жидкий аммиак, 
водный аммиак и жидкие аммиакаты, представляющие собой рас
творы ннтрата аммония, карбамида, карбоната аммония и других 
компонентов в жидком или водном аммиаке. При получении ам
миакатов исходят из необходимости обеспечения низкой темпера
туры кристаллизации (замерзания) и небольшого давления паров 
аммиака над раствором при высокой концентрации в нем азота. 
Аммиак и аммиакаты усваиваются растениями и дают такой же 
эффект, как и обычные, твердые азотные удобрения, производство 
же их проще и дешевле, чем производство твердых удобрений. П ри
менение жидких азотных удобрений позволяет полностью механи
зировать работы по их погрузке, выгрузке и внесению, что обусло
вливает меньшие потери питательных веществ. На их внесение 
затрачивается в 2—3 раза меньше труда, чем при использовании 
твердых азотных удобрений. К  тому же жидкие удобрения более 
равномерно распределяются в почве. Некоторые виды жидких удоб
рений могут распыливаться для подкормки растений с самолетов 
и автомобилей.

Непосредственное использование жидкого и водного аммиака 
в качестве жидких азотных удобрений обеспечивает возможность 
ускоренного строительства азотных заводов по «короткой» схеме, 
без цехов переработки аммиака в азотную кислоту и аммиачную се
литру или в карбамид. При этом сокращается объем строительных 
работ по энергетическому, транспортному и складскому хозяйству, 
вспомогательным службам и жилью.

Значительно сокращаются также эксплуатационные затраты и, 
следовательно, удешевляются удобрения, так как себестоимость 
единицы азота в аммиаке примерно на 35 % ниже, чем в самом деше
вом твердом азотном удобрении — аммиачной селитре. Отпадает 
необходимость в таре — мешках, годовой расход которых на упа
ковку продукции одного завода составляет много миллионов штук. 
Кроме того, жидкие удобрения не обладают такими отрицательными 
свойствами твердых удобрений, как слеживаемость, сегрегация 
и т. п.

Н аряду с преимуществами, в производстве и применении жидких 
удобрений имеются известные трудности и недостатки. В жидких 
удобрениях — водных растворах солей — в случае большой их 
концентрации возможно высаливание, кристаллизация солей при 
понижении температуры. Применение же менее концентрированных 
растворов приводит к необходимости перевозить большие количе



ства растворителя — воды. Требуется сооружение резервуаров боль
шой емкости для хранения жидких удобрений, так как они расхо
дуются в течение относительно короткого времени. Применение 
жидких удобрений требует капиталовложений на организацию 
распределительных пунктов вблизи районов потребления, создания 
специального оборудования для внесения удобрений в почву, а такж е 
парка цистерн (железнодорожных и автомобильных) для их пере
возки; применение безводного аммиака в качестве удобрения требует 
специального оборудования, рассчитанного на повышенное давление.

Существенным недостатком некоторых жидких удобрений яв
ляется их корродирующее действие. В особенности это относится' 
к растворам аммиакатов нитрата аммония, обладающим повышен
ными коррозионными свойствами по отношению к черным металлам. 
Это затрудняет производство, хранение, транспортировку и внесе
ние удобрений в почву, так как связано с применением дорогостоя
щих материалов (нержавеющей стали, алюминия и др.).

Аммиакаты, водный и особенно безводный аммиак во избежание 
потерь азота требуется вносить в почву на глубину не менее 12— 
15 см. Поверхностное внесение жидких удобрений типа аммиакатов 
недопустимо, так как при этом будут большие потери аммиака. 
Кроме того, возможны ожоги листьев и стеблей растений при по
падании на них аммиака и аммиакатов. Поэтому для внесения в почву 
этих жидких удобрений применяют специальные машины. Резер
вуары их должны быть рассчитаны на повышенное давление и снаб
жены аппаратурой для контроля давления и дозировки жидкости.

ФИЗИКО-ХИМИЧЕСКИЕ СВОЙСТВА

.Ж идкий  аммиак содержит 82,3 % N и является самым концентри
рованным азотным удобрением. Под атмосферным давлением аммиак 
кипит при —33,5 °С и замерзает при —77,8 °С. Давление пара над 
жидким аммиаком:

Температура, °С —30 — 10 0 10 20 30 40
Давление. МПа 0,123 0,303 0,444 0,635 0,885 1,205 1,606

Ж идкий аммиак хранят и транспортируют .в неизолированных 
стальных цистернах, рассчитанных на давление до 3 МПа, или 
в теплоизолированных цистернах, рассчитанных на давление до 
0,6 МПа. Согласно ГОСТу, выпускают жидкий аммиак марки А 
(для промышленных нужд) высшего и первого сортов и марки Б 
(для переработки в удобрения и для использования в сельском 
хозяйстве); он содержит соответственно не менее 99,96, 99,9 и 99,6% 
N H 3, не более 0,04, 0,1 и 0,4 % влаги, 2, 8 и 8 мг/л масла, 1, 2 и 2 мг/л 
железа.

Аммиак очень хорошо растворяется в воде: 1 объем воды при 0 °С 
и при парциальном давлении N H 3, равном атмосферному, растворяет 
1176 объемов аммиака (н. у.), а при 20 СС — 702 объема. Под атмо
сферным давлением максимальная концентрация N H 3 в воде при
0 °С равна 46,7 %, при 50 ° С — 18,6 %. С повышением давления



растворимость аммиака в воде увели
чивается. Зависимость между раство
римостью аммиака в воде, давлением 
его над раствором и температурой по
казана на рис. 123.
Аммиак водным технический (аммиачную воду) 
производят двух марок: А (высший и первый 
сорт) — для промышленных целей и розничной 
торговли и Б — для сельского хозяйства. Для 
продукта марки А регламентировано содержание 
NH3 (не менее 25 %) и нелетучего остатка (не 
более 0,07 и 0 ,2 % ); для продукта марки Б — содержание NH3 (не менее 2 5 % , 
в летний период — не менее 22 %), С 0 2 (не более 8 г/л) и меди (не более 0,01 г/л).

Вследствие относительно небольшого давления пара над водным 
аммиаком (например, при 25 % N H 3 и 20 °С общее давление 
~ 0 ,0 4 5  МПа) его хранят и транспортируют в стальных закрытых 
цистернах или резервуарах, рассчитанных на давление 0,15— 
0,2 МПа.

Присутствие аммиака в воздухе рабочих помещений приводит 
к раздражению верхних дыхательных путей и слизистой оболочки 
глаз. Порог восприятия запаха 37 мг/м3. Предельно допустимая кон
центрация аммиака в атмосфере производственных помещений — 
20 мг/м3. Смеси аммиака с воздухом, содержащие 15—28 %  (об.) 
N H 3, взрывоопасны. Ж идкий аммиак при попадании на кожу вызы
вает ожог.

Твердые аммиакаты представляют собой комплексные кристал
лические соединения, образующиеся при взаимодействии некоторых 
твердых солей (или их водных растворов) с жидким или газообраз
ным аммиаком. Состав аммиакатов, полученных на основе аммиачной 
селитры, соответствует формуле N H 4N 0 3-nN H 3-m H20 ;  аммиакаты на 
основе кальциевой и аммиачной селитр имеют состав C a(N 03)2* 
• дМН4Н 0 я-яМ Нз-/пН 20 . Твердый нитрат аммония при температуре 
о т —15до 25°С энергично поглощает газообразный аммиаки переходит 
в жидкое состояние — образуется так называемая жидкость Дай-

Таблица  7. Растворимость нитратов

Соль Темпера
тура, °С

Растворимость соли, г на 1000 г

воды
75 %-ного 

водного 
аммиака

85 %-ного 
водного 
аммиака

100 %-ного 
жидкого 
аммиака

NaNO-j 0 733 736,9 828,7 1274
25 927 — — 986,7

Ca (N 03)2 0 702,9 759,3 719,3 821,7
25 1380 — — 803,5

K N 03 0 132,5 135,3 108,1 105,2
25 382,5 — — 103,4

N H ,N 03 25 2090 3587

Ш 3;% 
ео

0,05 0,10 0,15 0,20 
Д авление  NH3,МПа



Рис. 124. Растворимость в системе 
NH4 NOj— NH3—Н20 

Состав выражен п % (масс.)

Рис. 125. Растворимость в системе 
CO(NHj)8- NHs-H jO.

Состав выражен в % (масс.).

верса. При — 10 °С ее состав отвечает формуле NH 4N 0 3-2N H 3. С по
вышением температуры происходит выделение аммиака и при 28 °С 
образуется твердая соль N H 4N 0 3-N H 3, которая легко теряет аммиак. 
Применяемые в качестве удобрений жидкие аммиакаты — растворы 
N H 4N 0 3, CO(NH2)2, C a(N 03)2, (NH4)2C 0 3 в водном аммиаке — пред
ставляют собой светлые жидкости, плотность их зависит от состава 
и колеблется в пределах 900— 1250 кг/м3. Давление пара над амми
акатами значительно ниже, чем над жидким аммиаком.

Растворимость некоторых нитратов в воде, в водном и в жидком 
аммиаке приведена в табл. 7, а растворимости в системах 
N H 4N 0 3—N H 3—Н 20 , CO(NH2)2—N H 3— Н 20  и CO(NH2)2— n h 4n o 3— 
N H 3— H 20  (при 0 и 30 °С) представлены на рис. 124— 126 (см. 
такж е рис. 109).

В системе CO(NH2)2— NH4N 0 3—N H 3— Н 20  обнаружены ком
плексные соединения типа NH4N 0 3-C 0(N H 2)2-nN H 3. Так, при 0 °С 
и мольном отношении NH 3:(NH3+ H 20) =  0,4 в твердой фазе 
находится соединение с я =  0,11. а при N H 3:(NH3-|-H 20 ) =

60
=  0,5 — с п  =  0,25. Темпе
ратура кристаллизации ам
миакатов понижается с уве
личением содержания в них 
аммиака и уменьшением со
держания воды. Например, 
аммиакат состава 55,14 %  
NH3N 0 3 и 25,69 % N H3
имеет температуру кристал
лизации 27,5 °С. Введение

Рис. 126. Растворимость .в  системе 
СО( N H2)g — NH,NOs — NH3—• 

Н(0 при 0 и 30 °С.
Числа на кривых— мольные отноше* 
ния NHj (NH, +  HjO).



Рис. 127. Общее давление пара над систе
мой NH*N03— NH3—Н40 при 
20 °С.

Числа на кривых — содержание NH4NO? 
(в %).

Рис. 126. Общее давление пара над систе
мой СО( NH2h — NH3— Н80 при 
20 вС.

Числа на кривых — содержание CO(NH.)a 
(в %).

в аммиакат CO(NH2)2 или Ca(NOs)2 такж е приводит к понижению 
температуры высаливания.

На рис. 127 и 128 показана зависимость общего давления пара 
над аммиакатами от содержания соли, аммиака и воды в растворе.

ПРОИЗВОДСТВО ЖИДКИХ АЗОТНЫХ УДОБРЕНИЙ

На рис. 129 изображена схема получения водного аммиака из газо
образного аммиака, который подается под избыточным давлением 
0,2 МПа из цеха синтеза аммиака или из хранилищ жидкого аммиака. 
Используют такж е газообразный аммиак, выделяющийся при за 
полнении цистерн жидким аммиаком. Аммиак поступает в тарель
чатую колонну 3  с колпачками. Н иж няя часть колонны представляет 
собой трубчатый теплообменник; в нем отводится значительная часть 
теплоты, выделяющейся при растворении аммиака. По трубам тепло
обменника проходит охлаждающ ая вода, в межтрубном пространстве 
циркулирует водный раствор аммиака, через слой которого барбо-

Рис. 120. Схема получения, водного аммиака:
1 , 4 — сборник»; 2 — центробежные насосы; 3 — колонна; б — хранилище; 6 — предохра
нительные клапаны.



Рис. 130. Схема производства ам м и акатов :
1 — реактор; 2 — транспортер для подачи твердой соли; 3 центробежные насосы! 4 — 
холодильник; 5 — хранилище; 6 — гидрозатвор.

тирует газообразный аммиак. Окончательное поглощение аммиака 
происходит в верхней части колонны на колпачковых тарелках, 
снабженных змеевиками с циркулирующей в них охлаждающей 
водой. Во избежание забивки колонны солями жесткости поглоще
ние аммиака производится химически очищенной водой. Водный 
аммиак перекачивается насосом в хранилище 5.

При длительном хранении растворов аммиака под воздействием 
теплоты окружающего воздуха и солнечной радиации из них выде
ляется некоторое количество газообразного аммиака, который воз
вращают на абсорбцию в колонну 3.

На производство 1 т N H 3 в виде водного аммиака затрачивается
3 м3 химически очищенной воды, 200 м3 оборотной воды и 28,8 МДж 
электроэнергии.

На рис. 130 изображена схема установки для производства 
аммиакатов. Основными аппаратами являются реактор 1 ,  в котором 
приготовляется жидкое удобрение, и водяной холодильник 4 ,  через 
который циркулирует приготовляемый раствор. Здесь отводится 
теплота, выделяющаяся при растворении компонентов удобрения, 
и температура раствора поддерживается на уровне 20—25 °С.

При приготовлении аммиаката на основе нитрата аммония в ре
актор сначала заливают столько воды, сколько требуется для полу
чения аммиаката заданного состава, и пропускают через нее газо
образный аммиак для получения 10— 15 %-ного водного аммиака. 
Непоглощенный аммиак улавливают в скруббере. В циркулирующий 
водный аммиак постепенно добавляют горячий 75—85 % раствор 
нитрата аммония из аппаратов ИТН. По достижении заданного со
става раствор перекачивают в хранилище.

При получении аммиаката на основе аммиачной и кальциевой 
селитр в реактор одновременно с нитратом аммония вводят или 75— 
80 % раствор нитрата кальция, или кристаллический продукт. 
Аналогичным образом приготовляют жидкие удобрения, содержа
щие карбамид. Например, углеаммиакаты, содержащие карбамид



Марка удобрения

Показатель аммонийное жидкое азотное углеаммиакаты
(жидкое) * *плав» жидкие

Внешний вид Прозрачная бес Прозрачная бес Прозрачная зеле
цветная • или с цветная новато-серая или
желтоватым от жидкость коричневая
тенком жидкость жидкость

Содержание, %:
общего азота > 2 0 ,5 > 3 0 > 2 9
свободного 1 -1 ,5
аммиака
общего аммиака < 2 4
карбамида > 2 0 35—40 21—28
карбоната аммо 15—26
ния
нитрата аммония 36—43
сульфата аммония < 1 1 ,7

Плотность, кг/м3 1260— 1330 1000— 1500
Температура кристал От —25 до —35 Меньше —3 От — 10 до — 15
лизации, °С
Давление паров при 100—200
40 СС, кПа

* Получается в производствах карбамида и ионообменных смол; должно содержать 
не более 2 % хлора. 0,1 % дихлорэтана и 3 % цинка.

и карбонат аммония, получают непосредственно в цикле производ
ства карбамида. Это позволяет с наибольшей простотой ’утилизиро
вать отходящие газы данного производства.

Аппаратура для производства аммиакатов должна быть изгото
влена из нержавеющей стали, алюминия или из пластических масс.

В табл. 8 приведены данные о составах и свойствах применяемых 
в СССР аммиакатов. Удобрение марки «плав» и углеаммиакаты, име
ющие относительно высокую температуру Замерзания, являю тся 
сезонными и применяются в период с 1 марта по 1 ноября.

Основное жидкое азотное удобрение в СССР — водный аммиак. 
В США, где доля жидких удобрений составляет свыше 70 %  общего 
потребления азотсодержащих туков, наиболее широко применяется 
безводный аммиак — его доля превышает 50 % ,  доля аммиакатов 
и водного аммиака соответственно 17 и 2,5 %. Это связано с тем, что 
себестоимость единицы азота в безводном аммиаке-, водном аммиаке, 
аммиакатах и твердых азотных удобрениях выражается следующим 
примерным соотношением: 1 1,03 (1,18 — 1,48) (1,87 — 2,46).
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Глава 5
КА ЛИ Й Н Ы Е УДОБРЕНИЯ 

ВВЕДЕНИЕ

Более 95 %  добываемых из недр и вырабатываемых заводскими 
методами калийных солей используют в качестве удобрений. Их 
подразделяют на хлорсодержащие (основной компонент — КС1) и 
бесхлорные (K 2S 0 4) удобрения. В качестве хлорсодержащих калий
ных удобрений применяют: размолотые природные водорастворимые 
минералы — сильвинит, каинит (в настоящее время в нашей стране 
их почти не используют), концентрированные продукты заводской 
переработки природных руд (хлорид калия) и смешанные калийные 
соли, получаемые смешением упомянутых природных минералов 
с концентрированными солями калия; такие композиции требуются 
для культур, нуждающихся такж е в натрии. Бесхлорными удобре
ниями являю тся: сульфат калия, калимагнезия (двойная соль суль
фатов калия и магния с примесями КС1 и NaCl) и калийно-магни
евый концентрат, получаемый флотационным обогащением каинито- 
лангбейнитовой руды. Качество калийной продукции и сырья при
нято характеризовать содержанием основного компонента (напри
мер, ҚС1) или содержанием калия в пересчете на К20 .

Главным продуктом калийной промышленности является хлорид 
калия, около 95 %  которого используют как удобрение, а остальные 
5 % перерабатывают в другие соединения калия — КОН, КСЮ3, 
К2С 03, K N 0 3, KCN и прочие, — применяемые во многих отраслях 
промышленности: черной и цветной металлургии, строительной, 
целлюлознобумажной, стекольной, лакокрасочной, кожевенной, фар
мацевтической и др.

Качество хлорида калия, производимого в СССР, регламентиро
вано ГОСТом (табл. 9), которым предусмотрен выпуск мелкокри
сталлического продукта для технических целей марок К (получа
емого кристаллизацией из растворов) и Ф (флотационным 
обогащением калийных руд) и гранулированного или крупнокристал
лического продукта для сельского хозяйства. В последнем доля 
250
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зерен размером 1—4 мм долж на составлять не менее 90 %, зерен, 
меньших 1 мм, и фракции —5 - н + 4 м м — не больше чем по 5 %; 
динамическая прочность гранул — не менее 70 %. Во избежание 
слеживания хлорида калия, поставляемого сельскому хозяйству, 
допускается обработка его аминами или другими реагентами. Пере
возка хлорида калия осуществляется преимущественно навалом 
в саморазгружающихся или крытых железнодорожных вагонах, 
при необходимости перегрузки в пути — в мешках или резиновых 
контейнерах.

Сульфат калия применяют почти исключительно для удобритель
ных целей; его используют вместо хлорида калия при выращивании 
хлорофобных культур (табак, виноград, цитрусовые и др.), качество 
которых ухудшается под влиянием хлорид-иона. По сравнению 
с хлоридом калия сульфат калия обладает и лучшими физическими 
свойствами — он не гигроскопичен и не слеживается.

Номенклатура бесхлорных калийных удобрений в СССР включает: 
сульфат калия удобрительный 1- и 2-го сортов —продукт сернокислотного раз

ложения КС1 (соответственно не менее 50 и 48 % К20 ,  не более 2 и 3 % С1, 
0 ,3 %  Н20 );

гранулированный и негранулированный сульфат калия для сельского хозяй
ства — продукт переработки полиминеральных руд (не менее 48 %  К 20 ,  не более 
3% С1 и 2% Н20 ,  в гранулированном фракция 1—4 мм — не менее 9 0 % , фрак
ций + 4  и — 1 мм — не более чем по 5% );

гранулированную и негранулированную калимагнезшо — шенит (не менее 
28 % КаО, 9 ±  1 % MgO, не более 5 %  С1, 5 и 12 % Н20  соответственно);

гранулированный и негранулированный калийно-магниевый концентрат —  
продукт флотационного обогащения каинито-лангбейнитовой руды (18,5 ±  
±  1 % К20 ,  не менее 9 %  MgO, не более 20 %  С1 и 6 % Н20 ).

Кроме того, в небольших количествах используется природный каинит? 
M gS04.K C l-3H 20 (1 0 ± 0 ,5 %  К20 ,  не более 5% Н 20 ) .

СЫРЬЕ

Сырьем для получения солей калия служ ат растворимые в ^оде 
осадочные природные минералы, содержащие хлорид или сульфат 
калия, и природные рассолы. Хлорид калия получают главным 
образом из сильвинита — руды, состоящей из смеси сильвина К.С1



и галита NaCl; другим видом сырья, используемым сравнительно 
реже, является карналлит KCl-MgCl2'6 H 20 , обычно с примесью 
NaCl. Сульфат калия получают из лангбейнита K2S 0 4• 2M gS04, 
каинита KCl-M gS04-3H 20 , шенита K2S 0 4-M gS04-6H 20  и других 
минералов. Содержащие калий нерастворимые или трудно растЕори- 
мые в воде минералы (полигалит K2S 0 4-M gS04-2CaS04-2H 20 , лей
цит К 20 - Al20 3-4S i02, алунит K2S 0 4-A12(S04)3-4A1(0H)3, нефелин 
[(К, Na)20 -A l20 3-2 S i0 2]-n S i0 2 и пр.) непосредственно в качестве 
к я .п и й н п го  сырья пока не используются, но при переработке этих 
минералов (алунита, нефелина) на глинозем соли калия (K 2bU4 
или К 2С 03) получают в качестве побочных продуктов.

Месторождения калийных солей в СССР находятся в районе 
У рала (Верхнекамское и Верхнепечорское), в Белоруссии (Старо- 
бинское, Копаткевичское и Петриковское), в Западной Украине 
(Предкарпатское), в Средней Азии (Гаурдакское, Карлюкское, 
Ж илянское, Тюбегатанское) и в других районах страны. Разведан
ные запасы месторождений калийных солей в СССР (на 1971 г.) 
составляли около 24 млрд. т. 1<20 , из которых 8 8  %  запасов при
ходилось на долю крупнейшего Верхнекамского месторождения. 
За рубежом залежи калийных солей имеются в Канаде (запасы на 
начало 1973 г. ~ 5 0  млрд. т.), ГД Р (14), Ф РГ (9), Израиле (2, запасы 
Мертвого моря), США (0,92), Испании (0,36), Франции (0,3) и др.

В 1980 г. в Сибири открыто новое, крупнейшее в мире Непское 
месторождение высококачественных калийных солей (сильвинита 
и карналлита). С учетом этого месторождения по общим запасам 
калийных солей СССР занимает первое место (на втором месте Ка
нада).

Верхнекамское месторождение калийно-магниевых солей хло- 
ридного типа представлено сильвинитовыми и карналлитовыми 
рудами; происхождение его связано с испарением бассейнов древ
него Пермского моря. Площадь месторождения — 3500 км2, мощ
ность солевого пласта — до 1000 м, при этом пласты карналлита 
и сильвинита расположены на небольшой глубине (90—220 м). 
Нижний сильвинитовый горизонт месторождения имеет мощность 
от 7—8 до 40 м и включает шесть пластов сильвинита мощностью 
5—8 м, разделенных слоями каменной соли. Руда содержит (в %): 
КС1 17—40; MgCl2 0,2—0,3; нерастворимого в воде остатка (н. о.)
1— 4,5. Верхний горизонт (мощность от 20 до 115 м) включает 9 
пластов (мощность 0,5—25 м), состоящих из карналлита и пестрого 
сильвинита — смеси кристаллов молочно-белого сильвина с серыми, 
голубыми и синими кристаллами галита. Состав сильвинитовой руды 
(в % ) :  КС1 21—39; MgCl2 0,2— 1,2; и. о. 0,9—6,3; караллитовой руды: 
КС] 13,5—20,5; MgCl2 14,5— 19; н. о. 1,4—4,5.

Старобинское месторождение верхнедевонских калийных руд 
такж е представлено сильвинитами с примесью карналлита (0,1 — 
0,3 %), но имеет более сложное геологическое строение. Месторожде
ние включает четыре калийных горизонта, залегающих на значи
тельной глубине (верхний — 360—725, нижний — 525— 1500 м). 
В настоящее время добычу ведут из второго и третьего горизонтов



на глубинах 260, 420—430 и 700—800 м. Содержание КС1 в руде, 
поступающей на переработку, 22—29 %, нерастворимых глинистых 
веществ — 4— 12 %. Больш ая глубина залегания сильвинитовых 
пластов, их малая мощность и высокое содержание нерастворимых 
веществ в руде осложняют и удорожают ее добычу и переработку.

Предкарпатское месторождение калийных солей сульфатно- 
хлоридного типа содержит как хлоридные залежи, состоящие из 
сильвинита и других руд, так и сульфатно-хлоридные, состоящие 
главным образом из каинитовой породы (35—60 %  каинита, 20— 
40 % галита, 3—7 %  полигалита, 6— 15 % глинистого материала) 
и лангбейнит-каинитовой породы (20—30 %  каинита, 10—20 % 
лангбейнита, 30—40 % галита, 5— 10 %  сильвина, 5— 10 %  кизе
рита M gS04-H 20 ,  до 20 %  глинистого материала).

Сульфатные месторождения калийных солей встречаются значи
тельно реже хлоридных и уступают им по мощности.

В воде океанов и морей содержится около 0,05 %  калия. Запасы 
калия здесь практически-неисчерпаемы — они превышают известные 
запасы его в континентальных месторождениях калийных солей 
более чем в 10 миллионов раз. Сгущенная путем испарения в бас
сейнах и бессточных водоемах морская вода может явиться источ
ником для промышленного получения солей калия. Таким способом 
получают, например, хлорид калия из высокоминерализованной 
рапы Мертвого моря.

Небольшим дополнительным источником калийных солей яв
ляется отход некоторых цементных заводов — пыль, отделяемая 
в электрофильтрах цементных печей. Количество калия в ней зави
сит от вида используемого сырья. Иногда она содержит 20—30 %  
к 20  в водорастворимой форме — в виде К2С 0 3 и K2S 0 4. При этом 
в сырой шихте, идущей на приготовление цемента, содержится 
0 ,2— 1 %  К20 . Кроме того, в качестве побочного продукта соли 
калия выпускают предприятия цветной металлургии: магниевые 
заводы (хлорид калия — «электролит»), алюминиевые заводы (поташ 
при переработке нефелина, сульфат калия при переработке алунитов).

Переработку сильвинитовых и карналлитовых руд на хлорид 
калия осуществляют:

методами растворения и раздельной кристаллизации, основан
ными на различии температурных коэффициентов растворимости 
солевых составляющих руды (зти методы называют еще тепловыми 
или галургическими или химическими);

путем механического обогащения породы, главным образом 
флотацией;

комбинацией флотационного обогащения с растворением мелких 
фракций руды и последующей кристаллизацией.

Аналогичными приемами перерабатывают и сульфатные породы.
Из природных рассолов соли калия извлекают различными мето

дами, в зависимости от состава рассола и способа добычи. Напри
мер, рассол Мертвого моря концентрируют в испарительных бас
сейнах, выделяя карналлит; последний перерабатывают в хлорид 
калия.



П О ЛУ ЧЕН И Е ХЛОРИДА КА Л И Я  МЕТОДАМИ РАСТВОРЕНИЯ 
И РАЗДЕЛЬНОЙ КРИ СТА ЛЛИ ЗАЦИ И

Ф И ЗИ К О -Х И М И Ч Е С К И Е  ОСНОВЫ П ЕРЕ РА Б О Т К И  С И Л ЬВ И Н И ТО В Ы Х  РУД

В основе получения КС1 методами растворения и кристаллизации 
лежат свойства системы КС1 — NaCl — Н 20  (рис. 131). Из сопоста
вления изотерм при 25 и 100 °С (рис. 132) видно, что содержание 
NaCl в эвтоническом растворе при понижении температуры увеличи
вается. Ф игуративная точка системы, соответствующей составу 
эвтонического раствора Еш  при 100 °С (21,7 %  КС1 и 16,8 %  NaCl), 
при охлаждении оказывается в поле кристаллизации КС1. Следовав 
тельно, при охлаждении такого раствора в осадок выделяется только 
КС1 (состав раствора в точке Е гъ — 11,15 %  КС1 и 20,4 %  NaCl). 
Например, при охлаждении эвтонического раствора ^юо до 25 °С 
вследствие выделения в осадок КС1 состав жидкой фазы будет изме
няться — ее фигуративная точка переместится вдоль луча кристал
лизации С п  от £ 100 до п .  Если после отделения осадка КС1 раствор 
снова нагреть до 100 °С, то он окажется сильно ненасыщенным КС1 
и лишь очень немного недонасыщенным NaCl. Поэтому, если таким 
раствором обработать сильвинит, то будет растворяться преимуще
ственно КС1. (Впрочем, это зависит от условий растворения; напри
мер, при противоточной обработке сильвинита щелоком, когда 
раствор встречается с материалом, уже почти не содержащим КС1, 
вначале будет растворяться больше NaCl, чем КС1, а.затем — только 
КСГ при одновременном высаливании NaCl из раствора.) После от
деления твердого остатка NaCl вновь будет получен горячий эвто- 
нический раствор £ 100, из которого при охлаждении выделится КС1. 
С помощью такого циклического процесса можно осуществлять 
разделение сильвинита на КС1 и NaCl.

Д ля полного выделения КС1 из сильвинита необходимо, чтобы 
количество его, вводимое в цикл, соответствовало количеству цир
кулирующего щелока. Если принять округленно состав сильвинита 
25 % КС1 и 75 % NaCl (точка 5), то точки смесей его с маточным 
раствором п  расположатся на линии n S .  Необходима такая  смесь, 
которая полностью разделялась бы на раствор Е100 и твердый NaCl.

Этому условию соответ
ствует смесь состава К ,  
лежащего на пересече
нии линий tiS и Е100В. 
Таким образом, для 
полного растворения 
КС1 и получения при 
этом эвтонического рас
твора Е100 необходимо 
обрабатывать сильвинит

Рис. 131. Политермическая д и а 
грамма растворимости 
в систем е 
KCl— Natl-*- HjO,



Рис, 132. Растворим ость в систем е КС1— NaCl— 
Н ,0  при 25 и 100 °С.

таким количеством маточного ще
лока состава п ,  чтобы отношение 
количества п  S  равнялось отноше
нию отрезков S K  i К п .

П ринципиальная схема перера
ботки сильвинитовых руд включает 
следующие основные операции:

1) выщелачивание измельченного 
сильвинита горячим маточным раство
ром, полученным после кристаллиза
ции КС1; при этом из сильвинита в 
раствор переходит КС1, a NaCl почти полностью остается в отвале;

2) отделение горячего щелока от осадка и осветление его от мел
ких увлеченных твердых частиц (ил и солевой шлам);

3) вакуум-охлаждение щелока, сопровождающееся кристалли
зацией КС1;

4) отделение кристаллов КС1 от маточного раствора, сушка;
5) нагреванне маточного раствора, возвращаемого на выщелачи

вание КС1 из новых порций сильвинита.
Эта принципиальная схема лежит в основе всех производств 

хлорида калия из сильвинитовых руд по методу растворения и кри
сталлизации. Некоторые изменения в технологических схемах и ре
жимах процесса вызваны главным образом различиями в составе 
сырья и в конструкциях применяемых аппаратов.

Практически получаемые составы твердых и жидких фаз после 
выщелачивания и кристаллизации несколько отличаются от харак
терных для рассмотренного выше хода процесса. Состав горячего 
щелока после выщелачивания сильвинита отличается от эвтони
ческого: степень насыщения его хлоридом калия в зависимости от 
способа выщелачивания составляет 90—96 %; поэтому при охла
ждении щелока вначале кристаллизуется только NaCl. После дости
жения температуры, соответствующей насыщению, начинает кри
сталлизоваться КС1, а выделившийся ранее NaCl при активном 
перемешивании мог бы вновь раствориться, но он прикрывается 
кристаллами КС1 и обычно полностью не растворяется. Это является 
причиной загрязнения продукта хлоридом натрия. Так, при степени 
насыщения горячего щелока хлоридом калия 96 % его содержание 
в кристаллизующейся соли составляет 99,3 % ,  а из щелока, насы
щенного только на 90,6 %, получается соль, содержащая 94,3 % 
КС1. Это показывает, как важно достичь максимальной степени 
насыщения горячего щелока хлоридом калия.

В производственных условиях горячий щ елок в процессе освет
ления несколько охлаж дается, и из него кристаллизуется некоторое 
количество хлорида натрия, удаляющееся вместе с солевым и гли
нистым шламами, — происходит так называемое самоочищение горя
чего щелока, повышается степень его насыщения хлоридом калия.



При вакуум-охлаждении щелока от 100 до 20 °С теоретически 
может быть испарено 12 % воды без загрязнения кристаллизующе
гося КС1 хлоридом натрия. Практически из-за того, что выделя
ющийся в начале кристаллизации с испарением воды хлорид натрия 
не переходит полностью обратно в раствор, маточный щелок остается 
недонасыщенным по хлориду натрия, хотя последний и находится 
в твердой фазе. Д ля предотвращения загрязнения КС1 хлоридом 
натрия к щелоку добавляют в начале кристаллизации (или перед 
ней) воду — конденсат.

Нели сильвинит загрязнен карналлитом, то вследствие циркуля
ции щелока в нем постепенно накапливается MgCl2. В этом случае 
щелок нужно обновлять, так как в присутствии MgCl2 растворимость 
КС1 уменьшается, а при концентрации MgCl2, большей 100 г на 
1000 г Н 20 , растворимость NaCl в насыщенных растворах КС1 
с понижением температуры уменьшается (а не увеличивается, как 
в отсутствие MgCl2). Это приводит к загрязнению  КС1, кристаллизу
ющегося при охлаждении горячего щелока, хлоридом натрия.

Д ля обновления части щелока его можно выпаривать в две ста
дии. На первой — с кристаллизацией части NaCl пищевого качества, 
а на второй — с образованием сильвинитовой суспензии (NaCl +  
- f  КС1). Осветленный раствор MgCl2 выводят, а сгущенную силь- 
винитовую суспензию возвращают в цикл.

Выщелачивание КС1 из руды обычно производят в нескольких 
(чаще в 3-х) растворителях при противоточном движении руды (из 
1-го во 2-й,- из 2-го в 3-й) и щелока (из 3-го во 2-й, из 2-го в 1-й). 
Степень насыщения щелока и количество нерастворенного хлорида 
калия в отвале зависят от принятого режима движения жидкой и 
твердой фаз внутри растворителей; оно может быть прямоточным 
или противоточным. При оценке эффективности различных режимов 
необходимо учесть происходящее при растворении хлорида калия 
в щелоке высаливание из него хлорида натрия — выделение шлама 
(мелких кристаллов NaCl). Ш ламообразование отрицательно ска
зывается на показателях процесса в целом, так как при этом воз
растают нагрузка на аппаратуру для отстаивания и обработки шла- 
мов и потери калия с отвалом.

В режиме противотока средняя разность концентрации рабочего 
раствора и концентрации насыщения значительно выше, чем при 
прямотоке, — это повышает интенсивность растворения и полноту 
извлечения ҚС1. С другой стороны, при противотоке высаливание 
хлорида натрия значительно увеличивается.

В большинстве случаев в качестве оптимальной выбирают ком
бинированную схему растворения, по которой в первом по ходу руды 
растворителе движение щелока и породы происходит прямотоком, 
а в двух последующих — противотоком. По такой схеме в первый 
растворитель подают исходную руду и суспензию из второго раство
рителя, в который поступает отвал из первого аппарата и суспензия 
из третьего; в последнем осуществляют окончательную обработку 
отвала второго растворителя нагретым маточным щелоком или его 
смесью с промывными водами. Количество солевого шлама, выделя- 
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ющегося на 1 мэ осветленного щелока при переработке верхне
камских сильвинитов, составляет ПО—200 кг и может быть снижено 
на 20 % при подаче маточного щелока (~ 1 5  % от общего количе
ства) в первый растворитель.

На большинстве современных калийных фабрик выщелачивание 
сильвинитовых руд осуществляют в шнековых растворителях со спи
ральной мешалкой, вращающейся на горизонтальном валу; с ее 
помощью осуществляются перемешивание суспензии и .транспорт 
твердой фазы. Расход теплоты, вызванный эндотермическим эффек
том растворения КС1, вводом холодного сильвинита и теплоотдачей 
в окружающую среду, компенсируют подачей острого пара или 
предварительным перегревом растворяющего щелока под давлением. 
В последнем случае при вводе щелока в растворитель происходит 
выделение растворного (сокового) пара за счет самоиспарения. 
Острый пар вводят через дюзы; в некоторых конструкциях шнеко
вых растворителей внутри корпуса размещены нагревательные 
элементы, в которые подается греющий пар.

Значительная интенсификация растворения калийных руд ожи
дается при проведении процесса в условиях турбулентного потока 
по трубам. Этим способом осуществляют растворение отвалов галита 
на калийных предприятиях ГДР. Время полного растворения галита 
составляет около 2 мин при скорости потока в трубе 1 м/с. Перспек
тивно выщелачивание КС1 из сильвинита в трубопроводе горячим 
щелоком при гидротранспорте его из шахты наверх. При этом дро
бление сильвинита и смешивание его со щелоком должно осущест
вляться в шахте.

На современных калийных предприятиях кристаллизацию КС1 
производят в многоступенчатых вакуум-кристаллизационных уста
новках с рекуперацией теплоты сокового пара, конденсацию которого 
осуществляют в поверхностных теплообменниках, охлаждаемых 
маточным щелоком. Благодаря этому утилизируется 40—70 % те
плоты, затраченной на нагревание щелоков. Частичный или полный 
возврат конденсата сокового пара в раствор, близкий по составу 
к эвтоническому, позволяет избежать загрязнения продукта хлори
дом натрия в процессе упарки.

Использование многоступенчатых вакуум-кристаллизационных 
установок дает возможность осуществлять постепенное охлаждение 
щелока от 93—97 до 20—30 °С при небольш их'перепадах темпера
тур и соответственно при небольших пересыщениях в каждой ступени 
и получать более крупные кристаллы хлорида калия. При укруп
нении кристаллов, наряду с улучшением товарных качеств продукта, 
повышается производительность центрифуг и сушилок вследствие 
снижения влажности осадка.

С увеличением числа ступеней охлаж дения повышается степень 
использования теплоты сокового пара, возрастает общая площадь 
зеркала испарения и уменьшается перепад температур в каждой сту
пени. С другой стороны, это приводит к увеличению габаритов 
вакуум-кристаллизационных установок, удельного расхода металла, 
росту объема производственных помещений. Увеличение числа сту-



Рис. 133. Вакуум-кристаллизатор с принудительной цир
куляцией раствора.

пеней свыше 14— 15 нерационально, так 
как почти не дает дальнейшего повыше
ния температуры нагреваемого щелока.

Многоступенчатые вакуум-кристалли- 
зационные установки могут включать как 
горизонтальные, так и вертикальные ап
параты. В вертикальных вакуум-кристал- 
лизаторах обеспечивается меньший, чем 
в горизонтальных, унос брызг щелока 
с. паровоздушной смесью, однако послед
ние более компактны, имеют большее зер
кало испарения, в них меньше по
тери вакуума за счет гидростатического 

давления. В СССР наибольшее распространение получили 14-сту
пенчатые агрегаты, включающие один вертикальный и 6— 
7 горизонтальных (поделенных на секции) аппаратов. В 14-сту
пенчатых вакуум-кристаллизационных установках перепад тем
пературы в каждой ступени составляет в среднем 4—5 К; при 
этом получаются кристаллы, средний размер которых не пре
вышает 0,2 мм при значительном содержании фракции менее'0,15 мм 
(около 50 %). Присутствие этой фракции повышает пыление про
дукта при складировании и внесении в почву, увеличивает его сле- 
живаемость. (При увеличении числа ступеней до 24 средний размер 
кристаллов несколько возрастает, однако содержание фракции
0,15 мм все-таки составляет 15—30 %).

Укрупнение кристаллов достигается при введении в качестве 
ретурной затравки кристаллов средней фракции, отделенных от 
основной массы на классификаторах. Наиболее благоприятные 
результаты получены при введении затравки в количестве 40—70 %  
от выкристаллизовавшегося хлорида калия с дополнительной до
бавкой алкиламина для подавления образования новых центров 
кристаллизации.-

Получение весьма крупных и однородных кристаллов хлорида 
калия возможно в аппаратах с регулируемой кристаллизацией. 
Аппарат представляет собой комбинацию вакуум-испарителя и 
кристаллорастителя (рис. 133). Поступающий на кристаллизацию 
щелок смешивается с большим количеством циркулирующего ма
точного раствора; при вскипании в вакуум-испарителе смешанного 
раствора последний становится пересыщенным, но не кристалли
зуется (состояние метастабильного равновесия). Пересыщение сни
мается в кристаллорастителе при контакте раствора с массой взве
шенных в потоке кристаллов, при этом кристаллизуемое вещество 
отлагается главным образом на гранях кристаллов в слое, в резуль
тате чего размеры их увеличиваются. Укрупненные кристаллы 
непрерывно или периодически выводят из нижней части кристалло
растителя.



В аппаратах с регулируемой кристаллизацией можно получить 
кристаллы с размерами зерен до 2—3 мм. Однако для образования 
взвешенного слоя кристаллов необходимо поддерживать сравни
тельно небольшую (1,5—2 см/с) линейную скорость раствора, что тре
бует установки кристаллизаторов весьма большого диаметра и при
водит к значительному увеличению объема установки по сравнению 
с обычными вакуум-кристаллизаторами.

Растворы и суспензии, перерабатываемые в производстве хлорида 
калия из калийных руд, действуют разрушающе на аппаратуру. 
Значительный коррозионный и эрозионный износ наблюдается в тру
бопроводах, растворителях, отстойниках для горячих щелоков, 
насосах, ковшах элеваторов и др. Д ля защиты аппаратуры при
меняют различного рода покрытия. Растворители покрывают диаба
зовой обмазкой. Вакуум-корпусы гуммируют или футеруют, напри
мер антегмитовыми плитками (спрессованными из порошка графита, 
пропитанного фенолоформальдегидной смолой).

Переточные желоба, лотки, кожухи для термоизоляции изгото
вляют из пластмасс или защищают обмазками на основе асбовинила 
(асбест с этинолевым лаком). М еталлические трубопроводы защ и
щают фарфоровыми вкладышами на специальных цементах или 
гуммируют.

СХЕМА ПРОИЗВОДСТВА ХЛОРИДА К А Л И Я  И З СИ Л ЬВ И Н И ТА

На рис. 134 и 135 изображена схема производства хлорида калия 
методом растворения и кристаллизации на одном из предприятий, 
перерабатывающих сильвинит верхнекамского месторождения со
става (в %): КС! 24—33; NaCl 61— 71; MgCl2 0,2—0,3; C aS 04 1,3— 
1,7; нерастворимый остаток 1,4—3,2.

Рис. 134, Схема получения хлорида калия из си л ьв и н и та  (операции вы щ елачи ван и я , про* 
мы вки  о твала  и осветлен ия н асы щ ен ного  раствора):

/ — бункер с питателем; 2 — ленточный транспортер; 3 — автоматические вееы; 4 —пер
вый шнековый растворитель; 5 — второй шнековый растворитель; 6 — шнековая мешалка; 
7 — трубчатый подогреватель; 8 — отстойник-сгуститель; 9 — мешалки для глинистого 
шлама; 10 — центробежные насосы; И — сборник солевого шлама; 12 — план-фильтр; 
13 — вакуум-котел; 14, 16 — бак для промывной воды; 16 — барометрический Сак; 17 — 
барометрический конденсатор смешения; 18 — брыэгоуловнтеЛь| 19 L, вакуум-насос.



Рис. 135. Схема получения хлорида калия из сильвинита (операции кристаллизации отде
ления от маточного раствора и сушки):

/ — поверхностные конденсаторы; 2 — вакуум-насос; 3 — дополнительные конденсаторы; 
4 — пароструйные эжекторы; б — конденсаторы смешения; 6 — ловушка; 7 — бак; 8 — 
вертикальный вакуум-корпус (I ступень); 9 — горизонтальные вакуум-корпуса (II — XIV 
ступени); to — дымосос; 11  — циклон; 12 — барабанная сушилка; 13 и 14 — барометри
ческие баки; 15 — центрифуга; 16 — мешалка; 17 — сгуститель; 16 — бак для маточного 
щелока; 19 — мешалка хлоркалиевой суспензии; 20 — бак хлоркалиевой суспензии.

Дробленый до крупности 1—5 мм сильвинит из солемельницы 
подают в бункеры на склад сырых солей, откуда с помощью лотко
вого качающегося питателя забирают на ленточный транспортер 
с автоматическими весами и направляю т в шнековые растворители 
длиной 21,8 мм, диаметром 2,76 м; шнек вращается с частотой 0,13—
0,17 с-1. Сильвинит последовательно транспортируется через два 
шнековых растворителя, причем первый работает по принципу 
параллельного тока, а второй — противотока (см. рис 134). Пере
дача сильвинита из первого аппарата во второй и удаление отвала 
из второго аппарата осуществляется наклонными элеваторами с дыр
чатыми ковшами, из которых щелок сливается обратно в раствори
тели. Д ля компенсации тепловых потерь в растворители вводится 
через дюзы острый пар (0,15—0,24 МПа).

Маточный щелок после вакуум-кристаллизации, содержащий 
110— 130 г/л КС1 и 240 г/л NaCl и нагретый в конденсаторах и паро
вом подогревателе до 105— 115 °С, поступает во второй растворитель, 
движется противотоком руде; зйтем щелок подается в первый рас
творитель, где движется в одном направлении с сильвинитом. Вы
текающий из первого растворителя горячий (97— 107 °С) концентри
рованный щелок содержит 245—265 г/л KCI и 215—270 г/л NaCl.

Д ля окончательного извлечения хлорида калия отвал из второго 
растворителя элеватором передают в третий, более короткий раство- 
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ритель (длиной 11 м). Сюда направляю т фильтраты, полученные 
при обработке отвала водой на план-фильтре (фильтре непрерывного 
действия с горизонтальной поверхностью фильтрации), и промывные 
воды, образующиеся при противоточной промывке шлама в сгусти
телях, а такж е часть (Vi0) холодного (~ 7 0  °С) маточного щелока. 
Кроме дополнительного извлечения КС1 в третьем растворителе 
обеспечивается рекуперация теплоты отвала, передающего частично 
свою теплоту щелоку; последний направляю т во второй раствори
тель, а отвал элеватором передают на фильтрацию. Д ля уменьшения 
потерь хлорида калия осадок промывают на план-фильтре небольшим 
количеством (60—70 кг/т) горячей воды. Промытый осадок (галито- 
вые отходы) сбрасывается с фильтра на скребковый транспортер 
и удаляется из цеха.

Горячий щелок, вытекающий из первого растворителя, содержит 
глинистый (~ 2 0  кг на 1 т руды) и солевой (160— 170 кг) шламы. 
Эти примеси отделяют в шестиконусном отстойнике, в каждом конусе 
которого имеется мешалка (с частотой вращения 0,017 с-1 или 
1 об/мин), предназначенная для уплотнения шлама и облегчения его 
выгрузки. Чтобы ускорить осветление раствора, в него вводят коагу
лянт, способствующий осаждению мелкодисперсных илистых частиц, 
например полиакриламид. При осветлении щелока в отстойнике 
происходит классификация шлама: в двух первых конусах оседает 
главным образом более крупный солевой шлам, который возвращают 
во второй растворитель или подвергают фильтрации на барабанных 
вакуум-фильтрах, а в последних — мелкодисперсный илистый шлам. 
Отношение жидкой и твердой фаз (Ж  Т) в выгружаемом солевом 
шламе не должно превышать 0,8 1. Илистый шлам с соотношением 
Ж  : Т, равным 2— 2,5, передают на противоточную промывку водой 
в батарею сгустителей Д орра; для ускорения отстаивания сюда вновь 
вводят раствор полиакриламида.

Вытекающий из отстойника щелок с температурой 93—97 °С 
охлаждается до 20—30 °С в 14-ступенчатой вакуум-кристаллиза- 
ционной установке (см. рис. 135), состоящей из одного вертикального 
корпуса (I ступень) и шести горизонтальных корпусов, имеющих
13 ступеней охлаждения (I I— XIV). Горизонтальные корпуса снаб
жены лопастными мешалками (частота вращения ~ 0 ,3  с-1). Вакуум 
создается путем отсоса паровоздушной смеси, образующейся при 
самоиспарении раствора, с помощью системы паровых эжекторов 
и вакуум-насосов. В первой ступени поддерживается разрежение 
~ 5 8  кПа, в следующих ступенях оно постепенно увеличивается до 
98 кПа; благодаря этому температура в каждой ступени уменьшается 
на несколько градусов.

Осветленный щелок из отстойника засасывается в первый корпус 
вакуум-кристаллизационной установки и далее перетекает по пере- 
точным трубам вместе с образующимися кристаллами хлорида калия 
из одной ступени в другую. Из последней XIV ступени суспензия 
самотеком по барометрической трубе сливается в приемный бак. 
Соковый пар из первых девяти ступеней конденсируется в поверхно
стных конденсаторах, нагревая при этом маточный щелок, направля



емый на растворение сильвинита. Щелок проходит последовательно 
конденсаторы от IX ступени до I, нагреваясь от 20—30 до 65—75 °С.

Дальнейшее нагревание растворяющего щелока до 105— 115°С 
осуществляют в трубчатых паровых подогревателях. Соковый пар 
из последних пяти ступеней вакуум-кристаллизационной установки 
конденсируют в конденсаторах смешения, орошаемых водой. Свежая 
вода подается в конденсатор XIV ступени и затем самотеком пере
текает из одного конденсатора в другой до конденсатора X ступени, 
откуда по барометрической трубе сливается в приемный бак. Си
стема отсоса паровыми эжекторами неикондекскрсзаппой паро
воздушной смеси смонтирована таким образом, чтобы последняя 
поступала из каждой последующей ступени в предшествующую, 
а затем в дополнительные конденсаторы смешения; из них влажный 
воздух с помощью вакуум-насосов через ловушку-брызгоуловитель 
отводят в атмосферу.

Конечная температура щелока определяется давлением в XIV сту
пени, которое, в свою очередь, зависит от температуры воды, посту
пающей на конденсацию паров; поэтому режимы работы вакуум- 
кристаллизационной установки в зимних и летних условиях не
сколько отличаются.

Д ля предотвращения кристаллизации хлорида натрия при охла
ждении в процессе вакуум-испарения конденсат сокового пара из 
первых четырех ступеней возвращают в кристаллизаторы. Возможно 
также использование конденсата для промывки шламов или раство
рения мелких кристаллов — последнее позволяет получать более 
крупнокристаллический продукт.

Из сборного бака суспензию хлорида калия (Ж . Т «  7 : 1) 
перекачивают в шестиконусный отстойник-сгуститель такой же кон
струкции, как отстойник для осветления горячего щелока. Освет
ленный холодный маточный щелок направляют на подогрев в поверх
ностные конденсаторы, а сгущенную суспензию (Ж Т яа 1,4-f- 
-=-1,7 1) — в сборник, откуда ее перекачивают шламовыми насосами 
в расходные баки с мешалками, установленные над автоматическими 
центрифугами полунепрерывного действия. Влажность осадка после 
центрифугирования в зависимости от размера кристаллов изме
няется от 5 до 8 % .  С  целью улучшения качества продукта кристаллы 
на центрифуге промывают водой — наиболее мелкие кристаллы при 
этом растворяются.

Д ля уменьшения слеживаемости продукта к сгущенной суспензии 
иногда добавляют 1 % раствор первичных жирных аминов с 16— 
20 атомами углерода в цепи. Д ля этой же цели могут использоваться 
гексацианоферраты.

Сырой хлорид калия с помощью ленточного транспортера напра
вляют на сушку. Мелкий хлорид калия, увлекаемый дымовыми га
зами, отделяют в циклонах и присоединяют к общему потоку готовой 
продукции, направляемой на склад. Конечная влажность хлорида 
калия 0,5— 1 % .

Хлорид калия, предназначенный для сельского хозяйства, полу
чают в аппаратах с регулируемым ростом кристаллов либо грану- 
т



лируют мелкокристаллический продукт методом прессования сразу 
после сушки.

В последнее время в СССР и в США для сушки калийных солей 
стали широко применять аппараты кипящего слоя. В них достигается 
более высокая степень высушивания, а удельный расход топлива 
ниже на 20—30 %. При сушке в кипящем слое хлорид калия может 
быть получен в обеспыленном виде. Это достигается или возвратом 
уловленной в циклоне пыли на смешение с влажной солью, или гра
нуляцией циклонной пыли до смешения ее с продуктом.

На 1 т готового хлорида калия (95 % КС1) расходуют около 5 т  сильвинита 
(в расчете на содержание в нем 22 % КС1), 1,6 МДж пара, 90 МДж электроэнер
гии, 9 м3 воды, 15 кг топлива (условного) при сушке в барабанных сушилках, 
180 г первичных аминов, 12 г полиакриламида.

Количество отвала (галитовых отходов) на 1 т продукта составляет 2,5—3,5 т. 
Он содержит 91—95%  NaCl, 1,2—3 ,5%  КС1, до 0 ,2%  MgCl2, 0,6—2 %  C aS04, 
до 4 % нерастворимого остатка и ~ 6  % Н20 . Отвал может быть использован 
в качестве технической соли или переработан в поваренную соль. Количество гли
нистого и солевого (если последний выводится из цикла отдельно) шламов достигает 
приблизительно 0,5 т.

Потери КС1 с галитовым отвалом составляют до 5 % и зависят 
от крупности помола сырой руды и степени промывки отвала на план- 
фильтре. Потери с отвалом заметно возрастают при увеличении 
содержания фракции + 5  мм в сырой руде, поэтому гранулометри
ческая характеристика последней строго контролируется.

Потери КС1 со шламами составляют около 3 %. Д ля уменьшения 
потерь и количества солевого шлама, образующегося в результате 
высаливания мелкокристаллического NaCl при растворении КС1, 
рекомендуется часть нагретого маточного щелока направлять в пер
вый растворитель. Общие потери КС1 составляют 8— 10 % (выход 
КС1 90—92 % ) .  Если после кристаллизации КС1 для растворения 
мелких кристаллов использовать воду от промывки глинистого 
шлама, то в результате увеличения количества циркулирующей 
воды можно улучшить его отмывку. Общая степень извлечения 
KCI при этом повысится до 95—96 %. Такой прием позволяет исполь
зовать сильвинит, даже содержащий больше 10 % глинистого шлама.

Хлорид калия, полученный методами растворения и кристаллиза
ции, слеживается, что вызывает значительные потери при хранении, 
транспортировке и весьма затрудняет рассевание при внесении 
в почву^Слеживаемость является результатом сцепления отдельных 
частиц при кристаллизации КС1 из пленки насыщенного раствора, 
обволакивающей кристаллы. Образование пленки связано с гигро
скопичностью продукта, а такж е с недостаточной степенью высу
шивания. Поэтому один из путей уменьшения слеживаемости — 
глубокая сушка до содержания влаги не выше 0,1—0,2 %. Последу
ющее увлажнение при хранении, неизбежное при Повышении отно
сительной влажности воздуха, значительно снижает эффективность 
этого приема.

Размеры кристаллов хлорида калия такж е определяют степень 
слеживаемости. Частицы размером '0,75 мм практически уже не 
слеживаются.



Галургический метод производства КС1 из сильвинита дает 
возможность осуществлять комплексную переработку полезных ком
понентов руды с получением технической и пищевой поваренной 
соли, раствора хлорида магния и брома (содержание последнего 
в сильвините достигает 0,03 %). Схема процесса в этом случае до
полняется упаркой маточного щелока (стр. 256) для выделения NaCl 
и получения концентрированного раствора MgCl2 и обработкой 
упаренного щелока хлором с последующей отгонкой брома паром.

ПОЛУЧЕНИЕ ХЛОРИДА КАЛИЯ ИЗ КАРНАЛЛИТА
В системе КС1—MgCla—Н20  карналлит KCbMgC]2-6H20  стабилен в интервале 
температур от —21 до 167,5 СС (рис. 136). Он растворяется инконгруэнтно — при 
обработке ограниченным количеством воды в раствор переходит MgCl2, а КС1 ос
тается -в твердой фазе. При испарении воды из раствора карналлита кристаллизуется 
сначала КС1, а затем карналлит с растворением ранее выделившегося КС1. Если 
до начала кристаллизации карналлита отделить выкристаллизовавшийся КС1, 
а оставшийся раствор продолжать выпаривать или охлаждать, то в обоих случаях 
будет кристаллизоваться карналлит.

Природный карналлит загрязнен примесями сильвина, галита, ангидрита. 
При его переработке методами растворения и кристаллизации щелоки насыщены 
NaCl, который выделяется вместе с КС1, загрязняя продукт. При кристаллизации 
КС1 из горячего раствора, насыщенного КС1 и NaCl, продукт будет тем чище, чем 
меньше в растворе MgCla.

Все существующие способы переработки карналлита основаны на большей 
растворимости MgCle по сравнению с КС1 и делятся на способы полного и неполного 
растворения. Первые заключаются в полном растворении карналлитовой руды го
рячим оборотным щелоком, в котором содержится значительное количество MgCl2 
и мало КС1. При охлаждении полученного раствора большая часть КС1 кристалли
зуется (с примесью NaCl). Маточный раствор выпаривают и охлаждают; при этом 
кристаллизуется карналлит KCbMgCJ2-6H20 ,  называемый, в отличие от природного, 
искусственным. Его используют для получения магния или для извлечения КС1 
таким же путем, как из природного карналлита. В конечном щелоке содержится 
большое количество MgCl2.

Рис. 136. Растворимость в системе K.CI^MgCla-— НгО. 
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Способы неполного растворения заключаются в обработке карналлита щелоком 
такого состава и при такой температуре, при которых КС1 растворяется только 
частично, а большая его часть остается в шламе; эти способы называют также «шла
мовыми».

Выделение хлорида калия из карналлита сложнее и дороже, чем из сильвинита. 
Оно освоено в промышленности ГДР и ФРГ. В СССР хлорид калия из карналлито- 
вых руд не получают, а перерабатывают их способом неполного (шламового) раство
рения на необходимый для производства металлического магния искусственный кар
наллит. Отходом в производстве магния электролизом карналлита является калий
ная соль, содержащая 75—80 % КС1; ее выпускают в качестве удобрения под наз
ванием «электролит».

При переработке карналлита применяют такую же аппаратуру, как и при пере
работке сильвинита.

П О Л У Ч Е Н И Е  Х ЛОРИД А К А Л И Я  ИЗ РАССОЛОВ

При неблагоприятных для шахтной добычи горногеологических условиях залега
ния пластов водорастворимых калийсодержащих руд (глубины 1000— 1200 м и бо
лее) их переработку можно вести методом подземного выщелачивания с использо
ванием оборудования и технологии, применяемых в нефтяной промышленности. 
Подземное растворение можно осуществлять селективно (растворяя преимущественно 
КС1 — это резко снижает эффективность использования запасов пласта) или пол
ностью. В обоих случаях вначале готовят камеру выщелачивания. Д ля этого слой 
соли вскрывают на полную глубину при помощи скважины, опускают в нее трубы 
для подачи горячей воды и отвода щелоков и закачивают в пласт нефть или сжатый 
воздух (для предотвращения растворения кровли камеры). После образования 
достаточно большой (диаметр 100— 120 м) камеры (для этого требуется в течение 
350—500 сут отводить или перерабатывать растворы с низкой концентрацией 
солей — 40— 170 г/л) инертный материал частично откачивают, и вода начинает 
интенсивно растворять потолок камеры. Более тяжелый рассол собирается на дне 
камеры, откуда его отводят на переработку.

Метод подземного выщелачивания калийных руд, наряду с существенными 
достоинствами, обладает такими недостатками, как низкая степень использования 
полезных ресурсов пласта (25—30 %), большие затраты теплоты на переработку ще
локов; он пока не получил широкого распространения ни в СССР, ни за рубежом. 
Выделение КС1 из растворов подземного выщелачивания осуществляют или бассей- 
ным способом (с получением искусственного сильвинита и его заводской флотацией) 
или упаркой и последующей вакуум-кристаллизацией.

ПОЛУЧЕНИЕ ХЛОРИДА КАЛИЯ  
МЕХАНИЧЕСКИМ ОБОГАЩЕНИЕМ КАЛИЙНЫХ РУД 

МЕТОД Ф ЛО ТА Ц И И

Метод пенной флотации широко применяется в калийной промыш
ленности СССР, США и Канады. Он основан на флотационном (или 
флотогравитационнпм) разделении водорастворимых минералов 
руды — сильвина КС1 и галита NaCl — в среде насыщенного соле
вого раствора, при этом пенным продуктом является, как правило, 
сйльвин (или другие калийные минералы).

Производственный процесс включает следующие основные стадии.
1. Измельчение исходной руды до размеров частиц, обеспечива

ющих образование механической смеси входящих в состав руды 
минералов. При флотации сильвинита предпочтительно измельчение 
до размеров 1—4 мм, более тонкое измельчение приводит к увеличе
нию потерь со шламами и ухудшению качества продукта. Подго
товка сильвинитовой руды к флотации включает (рис. 137) среднее 
и мелкое сухое дробление руды до размеров частиц — 15 мм, осу-



Рис. 137. Вариант схемы измельчения калийных 
руд при их подготовке к флотации.

ществляемое в роторных дробилках 
(валковых, отражательных, молот
ковых и др.), и сухое или мокрое 
(в насыщенных компонентами руды 
солевых растворах) измельчение в 
стержневых или шаровых мельницах. 
Д ля классификации руды до и после 
отдельных ступеней измельчения при
меняют наклонные вибрационные гро
хоты, дуговые сита, гидроциклоны.

2. Обесшламливание измельчен
ной руды — отделение тойкодис- 
персных глинисто-карбонатных при
месей, отрицательно влияющих на 
процессы флотации и последующего 
разделения суспензий. Его воз
можно осуществлять флотационным 
(перед основной флотацией), гид

равлическим (путем классификации суспензии измельченной руды 
с учетом различий в скоростях осаждения глинисто-карбонатных 
и солевых минералов), флотационно-гидравлическим (сочетание 
двух предыдущих), гравитационным и другими способами. При 
небольших концентрациях шламов в руде их отрицательное влия
ние можно предотвратить введением в процесс флотации реаген
тов-депрессоров, подавляющих адсорбцию флотореагентов на по
верхности частиц шлама. Наиболее распространены схемы гидравли
ческого обесшламливания суспензий после мокрого измельчения 
сильвинита (иногда кроме этого осуществляют вымешивание суспен
зии сильвинита в специальных емкостях с мешалками — «оттирку» 
примесей), основанные на отделении, шламов в гидроциклонах и 
гидросепараторах. Так, при измельчении руды Верхнекамского 
месторождения до размера частиц менее 3 мм суспензию (Ж  Т =  
=  6-з-Ю 1) сначала разделяют (рис. 138) в гидроциклоне диаметром 
750 мм, затем слив гидроциклона, в который переходит 75—80 % 
шлама, направляю т в гидросепараторы диаметром 18 м. Пески после 
отделения фракции размером менее 0,8 мм, подаваемой на повторное 
гидроциклонирование, дополнительно обесшламливают в спираль
ном классификаторе. Сгущение и противоточная промывка шламов 
осуществляются в сгустителях диаметром 30 м, осветленный маточ
ный раствор и промывные воды возвращают в технологический цикл, 
а сгущенный и отмытый шлам направляю т на складирование.

3. Флотационное разделение минералов руды. В качестве соби
рателей (коллекторов) — веществ, способствующих гидрофобизации 
поверхности частиц сильвина и их прилипанию к пузырькам воз
духа, — применяют катионоактивные и неионогенные (аполярные) 
высокомолекулярные органические соединения — ацетатные или



Шам в отвал Мелкозернистая руда Крупнозернистая руда
( -  0,8 мм) 

на флотацию
(- 3 + 8  мм) 
на флотацию

Рис. 138. Вариант схемы обесшламливания сильвиннтовой руды.

солянокислые соли первичных алифатических аминов, содержащих 
10—22 атомов углерода, и парафиновые, нафтеновые, ароматические 
или гетероциклические углеводороды. Совместное применение ка
тионоактивных (октадециламин, феттамин и др.) и неионогенных 
(полученных при перегонке нефти) собирателей позволило осуще
ствить флотацию крупных зерен сильвина (размером до 3 мм).

Реагенты-модификаторы уменьшают сорбцию собирателей на 
поверхности минералов, флотация которых нежелательна, способ
ствуют коагуляции и флокуляции частиц глинистого шлама, активи
зируют флотацию сильвина. В качестве таких реагентов могут при
меняться как неорганические (коллоидные растворы кремниевой 
кислоты, поли- и метафосфаты щелочных металлов), так и органи
ческие вещества (полиакриламид, карбоксиметилцеллюлоза, лигно- 
сульфонаты, мочевиноформальдегидные смолы и др.).

Д ля поддержания оптимального значения pH среды используют 
щелочи или кислоты.

Флотацию сильвина возможно осуществлять без введения спе
циальных реагентов-пенообразователей, поскольку растворы, 
насыщенные КС1 и NaCl, обладают способностью легко вспениваться 
при барботаже воздуха, особенно после введения собирателей. 
Однако дополнительное введение реагентов-пенообразователей (сос
новое масло, спирты диоксанового, пиранового ряда и др.) способ
ствует повышению дисперсности пузырьков воздуха и устойчивости 
пены, эти реагенты сорбируются на границе раздела фаз (жидкая 
фаза — воздух и жидкая фаза — минерал) и дополнительно гидро- 
фобизируют поверхность флотируемых частиц минерала.



Конкретные технологические схемы флотации калийных руд 
могут существенно различаться в зависимости от минералогического 
и гранулометрического составов сырья. Наилучшими технико-эконо
мическими показателями характеризуются схемы, позволяющие по
лучать крупнозернистый (до 3—4 мм) продукт — это дает возмож
ность снизить затраты на измельчение и грануляцию, на 
промывку и складирование шламов, повысить степень извлечения 
КС1 за счет уменьшения количества шламов и снижения их влаж 
ности, улучшить агрохимические свойства удобрения. В таких 
процессах обычно раздельно осуществляют флотацию крупных 
(+ 0 ,8  мм) и мелких (—0,8 мм) фракций руды.

Процесс флотации включает основную флотацию (первичное раз
деление руды на черновой концентрат и хвосты), перечистную фло
тацию (повторное обогащение чернового концентрата для повышения 
содержания в нем КС1), контрольную флотацию (дополнительную 
очистку хвостов для уменьшения потерь КС1 с отвалом). В качестве 
примера на рис. 139 представлена схема раздельной флотации мел
ких и крупных фракций руды. Флотацию мелких фракций после 
механического обесшламливания осуществляют с двумя пере- 
чистками концентрата и одной контрольной флотацией хвостов 
с использованием в качестве коллектора амина с сосновым маслом, 
в качестве депрессора — карбоксиметилцеллюлозы. Выделенный 
при этом промежуточный продукт направляют на дополнительное 
измельчение, после чего возвращают на основную флотацию. К он
центрат отделяют на центрифуге и направляют в сушилку с кипящим 
слоем. Флотация крупных фракций включает одну перечистку и 
одну контрольную флотацию хвостов, которые осуществляют с при
менением аминов, соснового масла и мазута. Концентрат отделяют 
на вакуум-фильтре и направляю т на сушку.

4. Разделение (обезвоживание) суспензий методом сгущения и 
фильтрования, переработка влажного концентрата в готовый про
дукт (сушка и для мелких фракций — гранулирование).

Д ля  руд, содержащих небольшие количества шлама (до 3 %), 
используют схему обогащения сильвинитов с предварительным вы
делением глинистых примесей с помощью флотации — основной 
и перечистной.

В качестве реагентов на этой стадии применяют собиратель 
ФР-2 (продукт окисления уайт-спирита) и флокулянт полиакрил
амид; извлечение шламов в пенный продукт составляет 80—90 %. 
Камерный продукт (зерна сильвина и галита) направляю т далее 
в цикл флотации сильвина. После перечистной флотации требуется 
сгущать глинистые шламы и подвергать их противоточной промывке, 
однако трудности, связанные с разрушением пены, образующейся 
при флотации, осложняют проведение этих операций и приводят 
к значительным потерям хлорида калия с жидкой фазой.

При переработке руд Верхнекамского месторождения рассмотренная схема 
позволяет достигать степени извлечения КС1 90—92 % . На 1 т продукта (95 % 
КС1) затрачивается: около 6,2 т руды (22%  КС1), 1,2 кг собирателя ФР-2, 1,1 кг



м  сушку на сушку
и гранулирование

Рис. 139. В ариант схемы раздельной  флотации мелко- и крупнозернисты х фракций силь« 
винитовой  руды .

керосина (пенообразователь), 0,12 кг полиакриламида, 0,22 кг солянокислого 
амина, 9,5 кг мазута, 306 МДж электроэнергии, 4 м3 воды.

В СССР нашли применение комбинированные схемы, включающие две стадии 
механического обесшламливания в гидроциклонах, гидросепараторах, на дуговых 
ситах и последующую основную и перечистную шламовую флотацию Песковых про
дуктов с флокуляцией шламов вследствие добавок полиакриламида. Такие много
стадийные схемы обесшламливания позволяют перерабатывать руды с повышенным 
(до 8—9 %) содержанием глинистых примесей при степени извлечения шламов 
60—70 % и снизить расход депрессора при флотации сильвина. На некоторых за
рубежных предприятиях переработку руды производят комбинированием флото
гравитационного обогащения с пенной флотацией.

Д ля повышения степени извлечения ҚС1 отбросную галитовую 
суспензию можно нагревать до 60—70 °С, при этом твердый КС1 
растворяется. Затем хвосты отделяют и удаляю т в отвал, а маточный



раствор охлаждают в вакуум-кристаллизатор ах для выделения из 
него хлорида калия.

Флотационный способ обогащения достаточно эффективен при 
извлечении КС1 из высококачественных руд. Однако его показатели 
ухудшаются при увеличении содержания шламов в руде — в этом 
случае возрастает количество оборотных щелоков и их вязкость, 
снижаются степени промывки шламов и извлечения КС1. Кроме того, 
с ростом содержания глинистых примесей в руде резко, возрастает 
расход флотореагентов. Поэтому при переработке руд с высоким 
содержанием глинистых примесей флотационное обогащение комби
нируют с галургическим извлечением КС1. Такие схемы успешно 
применяют на некоторых канадских предприятиях.

При переработке по комбинированным схемам на растворение 
направляют ту часть руды, в которой концентрируется наибольшее 
количество илов; как правило, это наиболее мелкие классы, выделя
емые на стадиях механического обесшламливания и флотации. 
Например, после разделения руды на классы фракция —3 +  0,8 мм 
направляется на флотацию, а фракция —0,8 мм — на растворение 
и последующую кристаллизацию. Возможно также сначала осуще
ствлять флотацию фракции —0,8 мм, а на галургическую 
переработку передавать промежуточный продукт, получаемый при 
перечистке образующегося чернового концентрата. В обоих случаях 
растворение ведут в трех горизонтальных аппаратах с мешалками 
при параллельном движении руды и щелока, а отделение и промывку 
мелкодисперсных галита и шлама — в отстойниках. Осветленный 
раствор направляют в поверхностные конденсаторы 14-ступенчатой 
вакуум-кристаллизационной установки.

ДРУГИЕ СПОСОБЫ ОБОГАЩЕНИЯ

Наряду с флотацией и флотогравитационным разделением обогащение калийных 
руд осуществляют также гравитационными методами, основанными на разнице 
в плотностях сильвина (1980 кг/м3) и галита (2140 кг/м3). Для повышения эффектив
ности обогащения процесс необходимо проводить в среде с высокой плотностью 
(— 2200-кг/м3), для чего применяют суспензии тонкоизмельченных магнетита, барита, 
пирита и других минералов (отсюда название метода— обогащение в тяжелых суспен
зиях).

На одном из французских предприятий методом гравитационного разделения 
обогащают сильвинитовые руды Эльзасского месторождения, содержащие — 10% 
нерастворимых веществ. Руду измельчают до крупности —30 мм и разделяют на 
фракции + 4  и —4 мм. Фракцию + 4  мм смешивают с магнетитовой суспензией и 
направляют в гидроциклон, в котором более тяжелый галит отбрасывается к пери
ферии и выгружается из нижней конической части («пески»), а сильвин концентри
руется ближе к центральной части и выводится через верхний штуцер («слив»).

Концентраты и хвосты направляют на грохоты, где отделяется основная часть 
тяжелой суспензии, возвращаемой в цикл. Дренируемый на грохоте материал со
держит некоторое количество суспензоида; его отмывают оборотным раствором, на
сыщенным солевыми составляющими породы. Полученную разбавленную суспензию 
сгущают до требуемой плотности и возвращают в основной процесс. Часть суспен
зии выводят из цикла на регенерацию для удаления окисленных частиц магнетита, 
присутствие которых снижает плотность разделяющей среды. Регенерацию осуще
ствляют с помощью магнитного сепаратора. В нем отделяют магнетит от накопивше
гося глинистого шлама и окисленного суспензоида; потери последнего компенсируют 
добавкой свежих порций магнетита.



После измельчения до —3 мм и сушки концентрата получают продукт, содержа
щий 65—66 % КС1 и около 0,4 % Н20 . Фракцию —4 мм перерабатывают флота
цией в продукт более высокого качества (~ 9 5  % КС1). Распределение хлорида калия 
между двумя указанными продуктами составляет примерно 32 и 60 % (потери 
8 %) ,  расход магнетита — 500—700 г на 1 т руды.

Все известные способы механического обогащения калийных руд не требуют 
применения технологического пара (за исключением сравнительно малого расхода 
на отопление помещений и термообработку галитового отвала), поэтому при строи
тельстве фабрик исключается необходимость сооружения дорогостоящих ТЭЦ. По
скольку все -технологические операции протекают без нагрева, резко снижается 
коррозия аппаратуры и улучшаются условия труда. Хлорид калия, получаемый 
таким образом, меньше слеживается и лучше рассевается, чем получаемый путем 
растворения и кристаллизации. Комбинированные методы обогащения, например 
флотация и флотогравитация или флотация и гидросепарация дают возможность 
перерабатывать часть руды при более крупном дроблении, что позволяет снизить 
расход электроэнергии на измельчение породы, а также удельный расход флото- 
реагентов.

Обогащение сильвинитовых руд может быть осуществлено электростатическим 
разделением сильвина и галита. Сущность метода заключается в разделении в элек
трическом поле разноименно заряженных частиц. Заряды приобретаются частицами 
в результате трения их друг о друга или о поверхность какого-либо материала, 
например алюминия. Желательны предварительная обработка измельченной руды 
органическими веществами, способствующими образованию пленок на поверхности 
частиц, и ее нагревание до 400 °С с последующим охлаждением до 100 °С. Разделение 
сильвина (обычно он приобретает положительный заряд) и галита (отрицательный 
заряд той же величины) происходит при падении в электрическом поле с напря
женностью 2— 5 кВ/см. Получаются сильвиновый концентрат, галитовые хвосты и 
промежуточный продукт, возвращаемый на разделение. Например, на основе руды 
Старобинского месторождения (класс — 1 мм, содержание КС1 40 %) данным мето
дом по схеме с перечисткой концентрата и галитовых отходов получены продукты, 
содержащие 80—85 % (при степени извлечения ~ 8 6  %) и 90 % КС1 (при извлече
нии 75—77 %).

Кристаллы галита и сильвина, образующие-сильвинит, содержат микровклю- 
чення газов и насыщенных водных растворов. При нагревании кусков сильвинито- 
вой породы до 400 °С под давлением выделяющихся из микровключений водяного 
пара и газов кристаллы растрескиваются и разрушаются. При этом преимуще
ственно рассыпаются в более мелкие кристаллы зерна галита, размеры же зерен 
сильвина изменяются мало. Это создает предпосылки для сухого обогащения ка
лийной руды грохочением ее после прокаливания. Основная масса КС1 будет на
ходиться в крупной фракции, мелкая же фракция будет представлена галитом с при
месью KCI.

СУЛЬФАТ КАЛИЯ

Известные способы получения сульфата калия можно разделить на 
две группы:

1. Способы, основанные на переработке полиминеральных суль
фатнокалийных руд галургическими, флотационными или комби
нированными методами.

2. Способы, основанные на конверсии хлорида калия с помощью 
серной кислоты или сульфатных солей натрия, магния, аммония, 
кальция и др.

Кроме того, сульфат калия может быть получен в качестве побоч
ного продукта в ряде химических процессов, например при ком
плексном использовании алунитов (см. ниже)..

Сульфатнокалийные удобрения со сравнительно низким содержа
нием К 20  получают при флотацнонном обогащении лангбейнитовых 
и каинито-лангбейнитовых руд.



Крупнейшее в мире (запасы свыше 2,5 млрд. т.) Предкарпатское 
месторождение калийных руд хлоридно-сульфатного типа является 
в настоящее время основной сырьевой базой СССР для получения 
бесхлорных калийных удобрений.

Сложность химического и минералогического составов и колеба
ния в содержании основных минералов в различных участках место
рождения, а такж е наличие значительных количеств примеси гли
нистых веществ затрудняют переработку этого вида сырья. С учетом 
взаимной растворимости солей в системе N a+, К+, Mg2+ || SOf", 
С Г , Н 20  она может осуществляться по разным схемам. По так назы
ваемой сульфатной схеме ВНИИГ (рис. 140) руду, измельченную 
до —5 мм (частиц, меньших 0,1 мм — не более 5 %), обрабатывают 
предварительно нагретым до 95 °С насыщенным хлоридом натрия 
меточным раствором после кристаллизации шенита и промывными 
водами с узла отделения шламов. При этом происходит полное вы
щелачивание легкорастворимых солей (сильвина КС1, шенита 
K2S 0 4 • M gS04 • 6Н 20 ,  карналлита КС1-А^С^-бНгО, каинита 
КС1 • M gS04• ЗН 20 ,  леонита K2S 0 4-MgS04-4H20  и др.) и частич
ное (на 10—30 %) — труднорастворимых (лангбейнита K2S 0 4 

2MgS04 и кизерита M gSOj-HjO). В отвале содержатся в основ
ном галит NaCl и лангбейнит, небольшие количества - кизерита, 
полигалита K2S 0 4-M gS04-2CaS04-2H ,0 , гипса C aS 04-2H20 ,  ан
гидрита C aS04 и др.

После отстаивания от шламов горячий щелок из первого отстой
ника направляют на 9-ступенчатую вакуум-кристаллизационную 
установку для выделения шенита. Д ля кристаллизации чистого 
шенита без примеси галита к щелоку добавляют воду и маточные 
растворы, получаемые при последующем разложении шенита и от
делении сульфата калия, а также лангбейнитовый щелок из отделе
ния флотации и так называемый «искусственный каинит», образу
ющийся в цикле переработки избыточных щелоков (при большом 
содержании хлорида натрии искусственный каинит предпочти
тельно подавать на стадию растворения руды). Кристаллизация 
шенита заканчивается при 20 °С. Полученную суспензию сгущают 
и подвергают фильтрации; часть маточного раствора после кристал
лизации шенита возвращ аю т'в начало процесса на выщелачивание 
руды, другую часть (избыточный маточный щелок) используют для 
производства очищенного хлормагниевого щелока и. извлечения 
калийных солей (так называемый хлормагниевый цикл). Он вклю
чает: 1) первую стадию выпарки щелока с выделением пищевой пова
ренной соли; 2) вторую стадию выпарки с кристаллизацией «искус
ственного каинита» — смеси КС1, NaCl и M gS04, возвращаемой 
в шенитовый цикл или на растворение руды; 3) обессульфачивание 
каинитового щелока 25 %  раствором СаС12; 4) третью стадию вы
парки с кристаллизацией «искусственного карналлита» — смеси 
КС1, NaCl и MgCl2, возвращаемой на стадию кристаллизации «искус
ственного каинита». Очищенный щелок, содержащий MgCl2, пере- 
272



Рис. 140. В ари ант схем ы  п ереработка о о д ш ш и ер ад ь ш ж  руды П редиари атья .



рабатывают в синтетический карналлит, применяемый при электро
литическом получении магния.

Весь шенит или часть его разлагают водой при 50 °С (при не
достаточном содержании сильвина в исходной руде на стадию раз
ложения шенита возможно добавлять КС1), при этом получают 
сульфат калия и маточный раствор, направляемый на кристаллиза
цию шенита. Неразложенный шенит после сушки можно выпускать 
в виде товарной продукции — калимагнезии, содержащей 28— 
30 % К20 .

При большом содержании лангбейнита в руде необходима перера
ботка отвала, так как основная часть лангбейнита при выщелачива
нии оборотными маточными щелоками не растворяется. Извлечение 
лангбейнита из отвала может быть осуществлено флотацией, разде
лением в тяжелых суспензиях или отмывкой галита водой. Послед
ний способ наиболее прост, однако его применение связано с необхо
димостью сброса больших количеств раствора NaCl.

Выделенный флотацией лангбейнит содержит значительные ко
личества полигалита. Эту смесь после сушки можно выпускать в виде 
калийно-магниевого удобрения, содержащего 17,5—19,5 %  К 20 . 
Д ля получения концентрированных калийных удобрений лангбей- 
нитовый флотоконцентрат растворяют при 90 °С, щелок обрабаты
вают раствором железного купороса для связывания флотореаген- 
тов, отстаивают от шламовых частиц и подают на стадию вакуум- 
кристаллизации шенита. Возможен и другой, более сложный ва
риант — лангбейнитовый щелок охлаждают до 20 °С и отделяют кри
сталлизующийся при этом шенит, который присоединяют к основному 
потоку шенита, подвергаемому разложению водой для получения 
сульфата калия. Полученный эпсомитовый щелок насыщают NaCl, 
охлаждают до 0 °С и отделяют мирабилит Na2S 0 4- ЮН20 , после чего 
раствор направляю т в цикл переработки избыточных щелоков. 
В обоих случаях образующийся при выщелачивании флотоконцен- 
трата остаток полигалита является отходом производства.

ДРУГИЕ МЕТОДЫ ПЕРЕРАБОТКИ ПРИРОДНЫХ РУД

Сульфатно-хлоридные полиминеральные калийные руды могут быть 
переработаны в бесхлорные калийные удобрения гидротермическим 
методом, основанным на конверсии хлоридов щелочных металлов 
в сульфаты при прокаливании.

Нагревание до 800 СС в присутствии кислорода воздуха и особенно 
водяного пара ускоряет конверсию солей. При взаимодействии с кис
лородом хлорид магния разлагается с выделением хлора и образо
ванием оксида магния, а в результате гидролиза водяным паром он 
также превращается в оксид магния с выделением хлорида водорода.

При нагревании каинита или смеси хлорида калия и сульфата 
магния реакция

MgS04 +  2KCl(NaCl) +  Н20  =  MgO +  K2S 0 4(Na2S 0 4) +  2НС1

идет тем интенсивнее, чем больше пропускается водяного пара. 
В отходящем газе содержится' хлорид водорода, а в остатке — оксид



магния и сульфат калия. Введение в реакционную смесь 20—25 % 
добавок — S i0 2 (трепела), MgO и др. — облегчает процесс; в этих 
условиях реакционная масса остается рыхлой, рассыпчатой, что 
позволяет поднимать ее температуру до 800—900 °С без превраще
ния в жидкий плав. Это ускоряет реакцию с газовой фазой (паром) 
и облегчает транспорт шихты. При 800—900 °С степень конверсии 
хлорида калия в сульфат достигает 90—95 % .  Более высокие темпе
ратуры приводят к потерям К.С1 вследствие его летучести.

Аналогичный процесс, но при более высоких температурах, мо
жет быть осуществлен с использованием гипса вместо сульфата 
магния, причем в данном случае введение в шихту трепела необхо
димо для связывания СаО в C a0 -/n S i0 2. Летучесть хлоридов магния 
и натрия в присутствии трепела незначительна и не может неблаго
приятно повлиять на ход основной реакции.

При гидротермической переработке руд Предкарпатья продук
тами конверсии являются водорастворимая солевая часть, состоя
щая из сульфатов натрия и калия, и нерастворимая часть, состоящая 
из трепела, оксида магния и силиката магния. Растворимые соли 
выщелачивают из продуктов обжига при 100— 106 °С оборотным ма
точным раствором, разбавленным промывными водами. Образую
щийся щелок подвергают ступенчатому охлаждению в вакуум- 
кристаллизаторе;_в интервале 100—30 °С кристаллизуется глазерит 
3K.2S 0 4-Na2S(J4. При охлаждении до 20 °С кристаллизуется мираби
лит Na2S 0 4-ЮН20 ; мирабилитовый маточный раствор возвращают на 
выщелачивание. В качестве готовой продукции по этому методу по
лучают глазерит и сульфат натрия. Глазерит, содержащий 40 % К 20 ,  
может быть использован непосредственно как удобрение или перера
ботан на сульфат калия.

Подобным же гидротермическим способом можно получать 
сульфат калия из алунита K 2S 04 -A12(S 04)3-4A1(0H)3. При получе
нии оксида алюминия из алунита сульфат калия является побоч
ным продуктом, однако количество его невелико, так как теорети
чески содержание K 2S 0 4 в алуните равно 23 % ,  а в алунитовых 
породах оно еще меньше. Но если подвергать обработке водяным 
паром при 700 °С смесь алунита и хлорида калия, выход сульфата 
калия можно значительно увеличить за счет реакции: —

6KCI +  A!2(S04)9 +  ЗН20  =  3K2S 0 4 +  А!2Оэ +  6НС1

Гидротермический метод: получения сульфата калия энергоемок 
и может оказаться экономичным только при условии использования 
на месте производства получаемой соляной кислоты; количество ее, 
образующееся на 1 т К 20 ,  составляет 6,8 т (в расчете на 27 % НС1).

Сульфат калия может быть получен восстановлением лангбейнита. 
Сырая лангбейнитовая соль, предварительно отмытая от хлорида 
натрия, смешивается с углем или коксом в барабанном смесителе 
(92 % лангбейнита и 8 % угля) и восстанавливается в шахтной печи 
при 800—900 °С:



О богрев’ печи осуществляется природным газом, содержащим 
95 % метана, который восстанавливает SOa до серы: 6S 02 +  4СН4 =  
=.- 3Ss +  4СО +  8Н 20 .

Из полученного твердого остатка сульфат калия выщелачивается 
при 100 °С водой. Оксид магния отделяется на фильтре, а сульфат 
калия кристаллизуется из щелока при его охлаждении в отстойни
ках-кристаллизаторах. Из 1 т лангбейнитовой соли получается: 
100 кг K 2S 0 4 (96 %), 75 кг MgO (85 %) и 20 кг серы.

В перспективе в СССР предполагается вовлечь в производство 
бесхлорных калийных удобрений полигалитовые руды Ж илянского 
месторождения (в К азахской ССР). Их переработка может быть осу
ществлена с получением как сульфата калия, так и калимагнезии. 
Полигалит весьма медленно растворяется в воде; его растворение 
еще более замедляется в растворах, насыщенных NaCl. Поэтому по- 
лигалитовую руду предварительно отмывают от хлорида натрия и 
прокаливают при 500 °С. Последующая переработка руды вклю
чает 1) выщелачивание сульфатов калия и магния водой и промыв
ными растворами при 100 °С, отделение щелоков от гипса и его про
мывку; 2) упарку щелоков и конверсию сульфата магния в сульфат 
калия при 55 °С с добавкой КС! (при выпуске калимагнезии добав
лять КС1 не требуется — упаренный щелок охлаждают до 20— 
25 °С, отделяют и сушат шенит, а маточный щелок возвращают на 
упарку); 3) отделение и сушку сульфата калия; 4) упарку щелоков, 
отделение и возврат на конверсию леонита и шенита; 5J переработку 
хлормагниевых щелоков.

КОНВЕРСИОННЫЕ СПОСОБЫ ПОЛУЧЕНИЯ СУЛЬФАТА КАЛИЯ
I

Рассмотрим получение сульфата калия при взаимодействии хлорида 
калия и сульфата магния (эпсомита M gS04-7HaO)

2КС1 +  MgS04 ** MgCl, +  KaS 0 4

с учетом свойств системы К +, Mg2+| | c r ,  SO4", (Н 20 ) ,  изотерма (25 °С) 
которой представлена на рис. 141. Процесс ведут в две стадии 
с кристаллизацией на первом этапе шенита. Д ля получения макси
мального выхода шенита точка Сх состава исходной смеси должна 
лежать на луче кристаллизации ш Р ,  идущем из полюса шенита ш  
в точку Р ,  положение которой соответствует составу маточного рас
твора, насыщенного шенитом, сильвином и каинитом. Раствор Р  — 
шенитовый щелок — выводят из цикла, а шенит обрабатывают хло
ридом калия в водной среде с образованием сульфата калия и маточ
ного раствора А ,  насыщенного хлоридом калия, сульфатом калия 
и шенитом. Этот раствор полностью используют в первой стадии 
конверсии, и процесс, таким образом, замыкается. Но для обеспе
чения полностью замкнутого цикла он должен осуществляться с вве
дением части эпсомита на вторую стадию или части КС1 ( ~ 1/, об
щего количества) на первую стадию. Д ля получения высококачест
венного сульфата калия (~ 5 2  %  КгО) целесообразно использовать 
хлорид калия с высоким содержанием основного вещества.



Рис. 141. Растворимость в водной системе 2КС1 +  MgS04 K2S04 +  MgCl? при 2R° С.

Разработан ряд вариантов рассмотренной схемы. Д ля повыше
ния степени использования калия проводят выпарку и охлаждение 
шенитовых щелоков с выделением калийных солей в виде хлорида 
калия и леонита K 2S 0 4-MgS04 -4Н20 ,  возвращаемых в цикл. Выпарка 
и охлаждение маточных растворов с выделением возвратных солей 
могут быть проведены такж е при одностадийной конверсии с прямым 
получением сульфата калия. При выпуске части шенита без разло
жения степень использования калия повышается, например при по
лучении всей продукции в виде сульфата калия она составляет 
70 %, а при выпуске только товарного шенита — 87 %. Повышение 
степени использования калия до 87 % с выработкой только сульфата 
калия возможно при выпарке шенитового щелока.

С помощью органического экстрагента (например, концентриро
ванного водного раствора моноэтаноламина) можно конвертировать 
смесь твердых хлорида калия и гипса в твердый сульфат калия 1 

2КС1 +  CaS04-2Ha0  - ь  KaS 0 4 +  СаС1а +  aq

В водной среде эта реакция идет в обратном направлении, но ч кон
центрированных водных растворах некоторых органических жидко
стей произведение растворимости сульфата калия оказывается меньше 
произведения растворимости сульфата кальция, и указанная реакция 
осуществляется (без подвода или отвода теплоты, при 20 °С).

Сульфат калия может быть получен ионообменным способом, 
например при пропускании горячего (90 °С) раствора сульфата 
магния через К-катионит:



При охлаждении раствора до 10 °С из него кристаллизуется 
K2S 0 4. Регенерацию катионита можно осуществить, обрабатывая 
его раствором хлорида калия:

RjMg +  2KCI ** 2RK +  MgCla
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Г л а в а  6

МИКРОУДОБРЕНИЯ

МИКРОЭЛЕМЕНТЫ

В состав растительных и животных организмов входят десятки 
химических элементов. Те из них, которые содержатся в организмах 
и в почве в количествах, не превышающих тысячных долей процента 
(в расчете на сухое вещество), называют м и к р о э л е м е н т а м и  (у л ь т р а 
м и к р о э л е м е н т ы  — это микроэлементы, содержащиеся в совсем ма
лых количествах — меньше стотысячных долей процента). Минераль
ные удобрения, действующим веществом которых являются микро
элементы, называют м и к р о у д о б р е н и я м и .  Они необходимы для нор
мального развития растений.

Д ля четырнадцати микроэлементов установлено их жизненно 
важное значение. К  ним относятся: В, Mn, Cu, Zn, Со, Mo, Fe и не
которые другие. Они входят в состав ферментов, витаминов, гормо
нов, пигментов и других соединений, влияющих на жизненные 
функции. Влияя на биохимические превращения, они оказывают дей
ствие на многие физиологические функции в растительных организ- 
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мах, осуществляемые через ферментные системы. Микроэлементы 
активизируют различные ферменты, являющиеся катализаторами 
биохимических процессов. Например, они влияют на углеводный об
мен, усиливают использование света в процессе фотосинтеза, уско
ряют синтез белков. Под влиянием отдельных микроэлементов мо
гут усиливаться те или иные полезные свойства растения: засухо
устойчивость, морозоустойчивость, ускорение развития и созрева
ния семян, сопротивляемость болезням и др. Недостаток микроэле
ментов обусловливает нарушения в обмене веществ и приводит к за
болеваниям растений и животных. Так, недостаток бора уменьшает 
стойкость озимой пшеницы, льна и сахарной свеклы к заболеваниям, 
недостаток марганца снижает интенсивность фотосинтеза, молибде
новое голодание вызывает накопление нитратов в листьях и пониже
ние содержания белка, дефицит железа — хлороз листьев и т. д.

Однако к вредным последствиям может привести и избыток ми
кроэлементов. Поэтому при использовании мккроудобрений необ
ходимо учитывать содержание данных микроэлементов в почве 
и потребности в них растений.

Некоторые микроэлементы необходимы для осуществления жиз
ненных функций всех растений, другие же требуются для отдельных 
видов, причем роль многих микроэлементов, входящих в состав ра
стений, пока еще не выяснена.

В СССР и в других странах применение микроудобрений для по
вышения урожаев в сельском хозяйстве непрерывно расширяется. 
В качестве микроудобрений используют содержащие микроэлементы 
естественные ископаемые (минералы), некоторые промышленные от
ходы, технические соли и специально изготовляемые соединения 
и смеси, например внутрикомплексные соединения (хелаты), фритты 
(стекловидные или металловидные гранулы, получаемые из расплав
ленных твердых смесей) и др. Их применяют как путем предпосев
ного внесения в почву (обычно в виде компонентов основных удобре
ний), так и для некорневой подкормки растений (опрыскиванием и 
опыливанием), а такж е для обработки семян.

БОРНЫЕ УДОБРЕНИЯ

Среди микроудобрений борные являются самыми распространенными. 
Наиболее концентрированное борное удобрение— это борная кис
лота Н 3В 0 3, содержащая не менее 99,6 % (технический продукт) 
и 97 % Н 3ВО3 (продукт для сельского хозяйства). Д ля опудривания 
семян ее разбавляю т техническим тальком до концентрации 14—16 % 
Н 3ВО3 , но большей частью применяют для получения борсодержащих 
удобрений — простого и двойного суперфосфатов, нитроаммофоски. 
Д ля этих ж е целей служат бура N a2B40 7- ЮН20  высшего и 1-го сор
тов (соответственно не менее 99,5 и 94 % основного вещества), а 
также борат кальция 1- и 2-го сортов (45 ±  0,75 и не менее 
40 % В 20 3). В качестве самостоятельных микроудобрений обычно 
используют промышленные отходы, содержащие небольшие коли
чества бора, некоторые природные бораты или продукты их простей



шей переработки. Д ля получения борных удобрений могут быть при
годны и менее богатые бором материалы, такие, как природные рас
творы — рапы некоторых солевых озер и нефтяные буровые воды, а 
также отходы от обогащения борных руд и др. Местные удобрения 
(зола, торф, навоз) также содержат бор: в 1 кг древесной золы — 
200—700 мг бора, в 1 кг сухого вещества навоза и торфа— около 20 мг. 
Небольшие количества бора (4—8 мг/кг) имеются в сырых калийных 
солях.

В производстве борной кислоты сернокислотным разложением 
природных боратов в качестве отхода получают маточный раствор, 
содержащий 21—23 % M gS04 и 1,8—2,5 % Н эВОэ. Этот раствор 
выпаривают и обезвоживают в распылительной сушилке, получая 
так называемое бормагниевое удобрение с содержанием 13 % Н3В 0 3 
и 13 % MgO. Аналогичным образом — сушкой смеси борной кислоты 
и маточных растворов — получают борный концентрат (не менее 
20 % Н3В 0 3). В этих удобрениях оксид магния также находится в ус
вояемой форме (в виде сульфата магния), поэтому они служ ат источ
ником не только бора, но и магния.

При получении содержащего бор простого суперфосфата борную 
кислоту добавляют к вызревшему на складе порошковидному полу
продукту, направляемому на гранулирование. Согласно ГОСТу 
суперфосфат с добавкой бора должен иметь голубой цвет и содержать 
20 ±  1 %  РгОаусв. 0,2 ±  0,05 % В, не более 2,5 %  Р 20 5своб и 
4 %  Н 20 . Аналогично производят гранулированный двойной супер
фосфат с добавкой бора (43 ±  1 % Р 20 5усв, 0,4 ±  0,05 % В). В про
изводстве нитроаммофоски с бором (0,2 ±  0,05 %  В) борсодержащий 
компонент вводят одновременно с КС1. В перспективе — выпуск 
аммофоса с бором (0,5 ±  0,05 %  В).

МЕДНЫЕ, МАРГАНЦЕВЫЕ, ЦИНКОВЫЕ, МОЛИБДЕНОВЫВ, 
КОБАЛЬТОВЫЕ УДОБРЕНИЯ

Медные удобрения необходимы не только для повышения урожайно
сти, но и для обеспечения организма животных и человека медью, 
недостаток которой вызывает заболевания (потребность человека 
в меди — около 2 мг в сутки). В качестве медного удобрения в СССР 
используют колчеданный огарок — отход сернокислотной промыш
ленности. Он содержит 0 ,3—0,6 % Си и другие микроэлементы, в част
ности Zn, Со, Мо. Д ля этой цели могут быть пригодны измельченные 
медьсодержащие шлаки и медные руды. Концентрированной формой 
медного удобрения является сульфат меди — медный купорос 
C uS04-5H20  (23,4 —24 % Си), пригодный не только для внесения 
в почву (в составе других удобрений), но и для предпосевной обра
ботки семян и некорневой подкормки растений. Д ля опудривания 
семян его выпускают в смеси с тальком (5,6—6,4 % Си). Смешением 
хлорида калия с медным купоросом и последующим прессованием, 
дроблением и рассевом получают меднокалийное удобрение (90 ±  
±  1 % КС1, 1 ±  0,2 % Си, не более 2 % влаги).



В качестве марганцевого удобрения в нашей стране используют 
главным образом шламы, получаемые при мокром обогащении мар
ганцевых руд. Марганцевый шлам должен содержать не менее
14 % М п02 (после сушки при 110°С), в его состав входят нераство
римые в воде соединения (в основном пиролюзит М п02). Водораство
римым удобрением является сульфат марганца M nS04-5H 20 ,  ко
торый получают обработкой серной кислотой природных соединений 
марганца — карбонатных марганцевых руд — или монооксида мар
ганца МпО, восстановленного из пиролюзита. Добавляя к простому 
суперфосфату перед его гранулированием сульфат марганца, полу
чают марганизированный суперфосфат, содержащий 19 ±  1 % ус
вояемого Р 2О ь и 1,5 i  0,5 % водорастворимого Мп.

Цинковыми удобрениями служат чаще всего сульфат цинка 
Z nS 04-5H20  (продукт для сельского хозяйства содержит 21,8—
22,5 % Zn, при смешении с тальком — 8 ,1 —9,9 %  Zn) и цинковое 
полимерное удобрение ПМУ-7 (не менее 25 %  Zn) — из отходов про
изводства цинковых белил; оно содержит такж е Си, Мп и другие ми
кроэлементы. С добавкой сульфата цинка в СССР намечается выпуск 
аммофоса (-—-1,4 % Zn).

Основными видами молибденовых удобрений являются раство
римый в воде парамолибдат аммония 3(NH4)20 -7 M o 0 3-4H 20  или 
5(NH4)20 -  12Мо0 3-7Н 20 ,  обычно называемый молибдатом аммония, 
а также молибдат аммония-натрия. Их получают из отходов производ
ства ферросплавов, электроламп и др. Молибденсуперфосфат приго
тавливают, добавляя соединения молибдена к простому суперфосфату 
перед его гранулированием; он содержит 0,13 ±  0,03 % Мо (в водо
растворимой форме).

Нитроаммофоска с добавкой молибдена должна содержать его 
0,2 ±  0,05 %, двойной суперфосфат — 0,2 ±  0,02 %.

Кобальтовые удобрения применяют в виде сульфатной или хло- 
ридной соли; с добавлением этих солей предполагается выпуск двой
ного суперфосфата и нитроаммофоски (-—'0,1 % Со). Соединения ко
бальта содержатся в фосфоритной муке (~ 0 ,001  %) и удобрениях 
на ее основе. Д ля борьбы с заболеваниями растений хлорозом, обус
ловленным дефицитом усвояемых соединений железа в почве, исполь
зуют препарат Ғе =  ДТП А («антихлорозин»), представляющий собой 
комплексонат железа (диэтилентриаминпентаацетат железа). Ана
логичные комплексонаты цинка, меди и других металлов могут быть 
использованы в качестве микроудобрений.

Комплексными микроудобрениями для сельского хозяйства яв
ляются смеси борной кислоты, сульфатов меди, цинка, кобальта и 
марганца, молибдата аммония и иодида калия, содержащие (в %): 
В 5,5; Си 2,8; Zn 5,5; Мо, Со, Г  по 0,1; Мп И . Их выпускают в виде 
таблеток массой 0,18 и 0,36 г. Тонким измельчением и механическим 
смешением борной кислоты, сульфатов меди, цинка и марганца, 
триоксида молибдена и талька получают порошки, содержащие ми
кроэлементы, состава (в %): В 2 ,4—2,8; Си 5 —6; Zn 8 —10; Мп 6 ,5—8; 
Мо 9 ,5 —11. Д ля розничной торговли в СССР выпускают 10 марок 
удобрительных смесей с микроэлементами. Их получают смешением



удобрений (суперфосфата, карбамида, аммиачной селитры, хлорида 
и сульфата калия) с нейтрализующими добавками (известняком или 
доломитом) и соединениями микроэлементов.
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Ч а с т ь  т р е т ь я

К О М П Л Е К С Н Ы Е  м и н е р а л ь н ы е  у д о б р е н и я

Г л а в а  7

СЛОЖНЫЕ УДОБРЕНИЯ

К сложным удобрениям относятся такие комплексные (т. е. содер
жащие несколько питательных элементов) удобрения, все частицы 
(кристаллы или гранулы) которых имеют одинаковый или близкий 
химический состав. Это могут быть как одинарные соли, содержащие 
разные элементы питания, например K N 0 3, (NH4)2H P 0 4 и другие, 
так и композиции из солей, включающих два (N +  Р , N +  К , 
Р +  К) или три (N +  Р +  К) питательных элемента. Такие компо
зиции получают взаимодействием азотной, фосфорной и серной кислот 
с аммиаком, природными фосфатами, солями калия, аммония и др.

Чем больше общее содержание действующих веществ в удобре
нии, тем оно ценнее. Д ля различных культур, почв, климатических 
и других условий требуются сложные удобрения с разным соотно
шением и содержанием азота, фосфора и калия. Их характеризую т 
массовым отношением N Р 20 5 К 20 ,  например 1 : 1,5 0,5; азот 
принимается за единицу, при этом указывается и общее содержание 
действующих веществ, например N +  Р 20 5 +  К 20  =  36 %. Иногда 
удобрение характеризую т отношением N : Р 20 5 : К 20  в процентах 
по массе, например 1 2 - 1 8  6 или 12—18—6; сумма этих чисел дает 
общее содержание действующих веществ в удобрении.

Наиболее распространенными являются трехкомпонентные удобрения марок
1 : 1 : 1; 1 : 1,5 : 1; 1 : 1 : 0,5; 1 : 1 : 1,5; 1 : 0,67 : 0,67 и двухкомпонентные 1 : 4 : 0; 
1 : 1 : 0 ;  0 : 1 : 1; 0 1 1,5.

НИТРАТ КАЛИЯ

СВОЙСТВА И МЕТОДЫ ПОЛУЧЕНИЯ

Нитрат калия (калийная селитра) K N 0 3 — кристаллический бес
цветный порошок, плавится при 332,8 °С. Технический продукт мо
жет иметь сероватый оттенок. Выше температуры плавления раз
лагается на нитрит калия K N 0 2 и кислород. В 100 г воды при 20 °С 
растворяется 31,5 г, при 114 ° С — 312 г K N 0 3.

Нитрат калия используют в производстве дымного (черного) 
пороха, в пиротехнике, в пищевой и стекольной промышленности. 
Он является ценным безбалластным удобрением, содержащим два 
питательных элемента — азот и калий (теоретическое содержание 
13,85 % N и 46,58 % К 20 ). Другими преимуществами этого удобре
ния являются его малая гигроскопичность и физиологическая щелоч
ность.



Согласно ГОСТу, выпускают три сорта калийной селитры — высший, 1- и 2-й. 
В сельском хозяйстве используют продукт 2-го сорта, который должен содержать 
не менее 99,7 % KN08 и не более 0,2 % влаги. Продукты высшего и 1-го сортов, 
применяемые для промышленных целей, содержат соответственно не менее 99,9 и 
99,85 % KN03 и меньше 0,08 и 0,1 % влаги; в них нормировано также присут
ствие примесей хлоридов, карбонатов, нитритов и др.

Нитрат калия встречается в природе в виде небольших залежей. 
В давние времена калийную селитру получали в так называемых 
селитряницах из компостов, в которые входили навоз, зола, известь, 
хворост и др. В результате биохимических процессов с течением вре
мени в таких компостах образовывалась селитра, которую выщелачи
вали водой и подвергали кристаллизации.

Получение нитрата калия нейтрализацией азотной кислоты 
или при абсорбции оксидов азота гидроксидом калия либо поташом 
применяется редко из-за дефицитности и высокой стоимости этих 
щелочных реагентов. Наибольшее промышленное распространение 
имеют конверсионные способы получения нитрата калия из хло
рида калия и нитратов натрия, аммония, кальция. Например, при 
использовании К.С1 и C a(N 03)2 процесс возможно осуществить, мето
дом катионного обмена, попеременно обрабатывая катионит раство
рами нитрата кальция (с получением раствора K N 0 3) и хлорида 
калия (регенерация катионитг). Д алее раствор нитрата калия упа
ривают, охлаждают, отделяют кристаллы KNO„ на центрифуге и 
сушат.

Представляет интерес получение нитрата калия из хлорида калия 
и азотной кислоты или оксидов азота.

ПРОИЗВОДСТВО НИТРАТА КАЛИЯ КОНВЕРСИОННЫМИ СПОСОБАМИ

Наиболее распространен способ, основанный на обменном разложе
нии: NaNOj +  КС1 ** NaCl +  K N 0 3.

На рис. 142 изображена диаграмма растворимости в водной си
стеме КС1 +  N aN 03 ** NaCl +  K N 0 3 при 5, 25, 50 и 100 °С. 
К ак  видно, при 5 —25 °С растворимость солей калия значи
тельно меньше, чем солей натрия (поле кристаллизации K N 0 3 за
нимает большую часть площади квадрата), при 100 °С, наоборот, 
резко увеличивается поле кристаллизации NaCl. Если приготовить 
раствор эквимолекулярной смеси КС1 и N aN 0 3 при 100 °С, то фигу
ративная точка а  солевой массы такого раствора, лежащ ая на пере
сечении диагоналей квадрата, окажется в поле кристаллизации 
NaCl. При выпаривании из этого раствора воды при 100 °С, когда 
будет достигнуто насыщение, начнется кристаллизация NaCl, и 
состав солевой массы раствора будет изменяться по линии a b .

В точке b раствор станет насыщенным такж е и К.С1. Если выделив
шиеся к этому моменту кристаллы NaCl отделить и затем охладить 
раствор, например до 5 °С, то точка b  окажется в поле кристаллиза
ции K N 0 3 — эта соль и будет выделяться в осадок при охлаждении, 
причем состав раствора будет изменяться по линии Ьс.

Так как расстояние между точками а  и b  невелико, то при выпари
вании воды из раствора, содержащего эквимолекулярные количества



NaCl 0,2 °>4 №  0,8 KCI N a C l

Рис 142. Изотермы растворимости в вод
ной системе NaNOa-|-KCl + 
It К NOa +  NaCl при 5, 26, 
60 и 100 °С.

Рис. 143. Оптимальный цикл конверсии 
KCI +  Na N03 *  К NO3 +  NaCl
в диаграмме с изотермическим 
(50°С) и изобарическим (0,1 МПа) 
сечениями.

N aN 0 3 и КС1, в осадок выделяется лишь небольшое количество 
NaCl, и раствор вскоре становится насыщенным также и КС1. Это 
уменьшает и выход кристаллического KNOa при охлаждении рас
твора. Чтобы увеличить количество отделяемого NaCl и повысить 
выход K N 0 3, как видно из диаграммы, следует вводить в исходный 
раствор избыток N aN 0 3. Наибольший выход получается, если к концу 
выделения NaCl раствор насыщен тремя солями — NaCl, КС1 и K N 0 3, 
т. е. солевая масса его изображается точкой Е 2. Тогда после отделе
ния выделившегося NaCl кристаллизация K N 0 3npH охлаждении рас
твора идет по наиболее длинному пути E 2d ,  что обеспечивает наиболь
ший выход продукта.

Наиболее рациональным и экономичным является осуществле
ние обменного разложения N aN 03 и КС1 в циклическом процессе, 
когда кристаллизация NaCl идет во время выпаривания из системы 
воды при постоянном давлении и переменной температуре. Описа
ние и расчет такого оптимального цикла могут быть произведены с по
мощью комбинации изотермического и изобарического сечений диа
граммы. Н а рис. 143 представлен пример оптимального цикла для 
случая, когда кристаллизация K N 0 3 завершается при 50 °С. Точка а  
на изотермическом сечении характеризует состав маточного раствора 
после кристаллизации K N 0 3 на отрезке Ьа в процессе охлаждения. 
В начале кристаллизации солевому составу раствора соответствует 
точка Ь. Перед кристаллизацией к нему добавляют такое количество 
воды, чтобы он насытился хлоридом натрия лишь при заданной 
температуре конца кристаллизации (50 °С). Раствор b получается 
в результате выпаривания воды и кристаллизации NaCl из кипящего 
раствора с.Точка с принадлежит к изобарическому сечению диаграммы 
и лежит на луче выпаривания В сЬ .  Исходный раствор для выпари
вания с  получается при смешении маточного раствора а  с эквимоле
кулярной смесью КС1 и N aN 0 3.

Таким образом, цикл осуществляется по треугольнику c b a .  
Чем выше солевой коэффициент цикла (т. е. отношение массы полу



ченного K N 0 3 к массе выпаренной- воды), тем меньше расход энер
гии на выпаривание. Чем выше конечная температура кристал
лизации K N 0 3, тем меньше затраты на охлаждение раствора. Наи
более экономичными являются циклы с температурными интервалами 
от точки кипения до конечной температуры кристаллизации, находя
щейся в пределах 50—25 °С. При этом для луча упаривания В Ь  
оптимальные соотношения К + NOJ находятся в пределах 0,69— 
0,96; они обеспечивают сравнительно высокие солевые коэффициенты 
и небольшие объемы циркулирующих растворов.

ПРОИЗВОДСТВО НИТРАТА КАЛИЯ ИЗ ХЛОРИДА КАЛИЯ И АЗОТНОЙ 
КИСЛОТЫ ИЛИ ОКСИДОВ АЗОТА

Этот способ, мало применяемый в промышленности вследствие трудностей, связан
ных главным образом со значительной коррозией аппаратуры и необходимостью 
утилизации побочных продуктов — НС1, Cl2, NOC1 — представляет, однако, инте
рес, так как не требует затраты дефицитных щелочей и большого расхода пара.

Взаимодействие хлорида калия с азотной кислотой или оксидами азота идет 
по следующим схемам:

KCI +  HNOa =  KNOs+  НС1 (1)
ЗНС1 +  HNO3 =  NOC1 +  Cla +  2H20  (2)

2 KCI +  3N02 +  H20  =  2KN03 +  2HC1 +  NO (3)
HC1 +  2NOa =  HNOg +  NOC1 (4)

Реакция (1) идет слева направо при сравнительно низких температурах (25— 
60 °С). Реакция (2) легко обратима, начинается при низких температурах; при 
100 °С равновесие сдвинуто почти нацело в сторону NOC1 и С12.

Образованию нитрозилхлорида NOC1 и хлора способствует повышение темпе
ратуры и концентрации кислот в растворе. При применении 30—40 %-ной азотной 
кислоты и температуре ниже 60 °С потерн азота в виде нитрозилхлорида неве
лики, и хлор накапливается в растворе в виде НС1. При охлаждении раствора из 
него выделяется значительная доля KN03, а маточный раствор может быть возвра
щен в цикл. В этом случае необходимо отгонять из него хлорид водорода. Отгоняе
мые пары конденсируются в виде соляной кислоты.

Получеьле KN03 по реакции (1) можно осуществлять в среде органических 
растворителей — бутилового, изоамилового спиртов и т.п. — с последующей их 
регенерацией.

Разработаны способы получения KN03 из КС1 и азотной кислоты без образова- 
кия NOCI. Например, предложено использовать следующую реэкцию, протекающую 
в водной среде при сравнительно низких (менее 100 °С) температурах

(Na2S04 +  2КС1) +  СаС03 +  2HN03 +  Н20  =  CaS04- 2Н20  +  2NaCl +
+  С02 +  2KN03

или разлагать хлорид калия при 300—700 °С вначале избытком фосфорной кислоты 
(с отгонкой НС1),. а затем конвертировать фосфат калия в нитрат, возвращая фосфор
ную кислоту в процесс:

КС1 +  2Н 3Р 0 4 =  К Н аР 0 4 +  Н 3 Р 0 4 +  НС1 

К Н 2Р 0 4 +  H 3 P O j+  H N O j =  K N 0 3 +  2 Н 3РО4

OPTO- И МЕТАФОСФАТЫ КАЛИЯ

Высококонцентрированными фосфорно-калийными удобрениями яв
ляются орто- и метафосфаты калия. Ортофосфаты калия — моно-, 
ди- и трикалийфосфат — могут быть получены при нейтрализации



фосфорной кислоты гидроксидом или карбонатом калия; например: 
2Н3Р 0 4 +  КаС 0 3 =  2КН 2Р 0 4 +  Н20  +  С 0 2

В промышленности минеральных удобрении этот метод не приме
няется вследствие высокой стоимости и дефицитности калиевых ще
лочей.

Монокалийфосфат можно производить на основе хлорида калия, 
серной кислоты и фосфорита. По одному из способов хлорид калия сме
шивают с избытком концентрированной серной кислоты при 200 °С — 
при этом удаляется сухой НС1 и получается суспензия гидросульфата 
калия в серной кислоте; ею при 70 °С обрабатывают фосфорит:

K C I +  H 2S 0 4 K H S 0 4 +  НС1 

2 K.HSO4 +  Са3(Р 0 4)2 +  H 2S 0 4 2 К Н 2Р 0 4 +  3CaS04 -2H 20

Гипс отделяют и отмывают водой, а раствор упаривают до 50— 
60 % К Н 2Р 0 4 и высаливают из него К Н 2Р 0 4, добавляя метанол. Ма
точный раствор подвергают дистилляции для отгонки метанола, воз
вращаемого в процесс, и получения фосфорной кислоты концентра
ции ~ 5 4  % Р 20 5. Степени использования фосфора и калия при пере
работке марокканских фосфоритов составляют соответственно 92 
и 90—95 %; продукт содержит (в %): К 20  30; Р2О б 46; А1 0,6; Fe 0,6; 
F 1,5; SO4- 3 .

Дегидратацией К Н 2Р 0 4 при температуре выше 320 °С получают 
метафосфат калия (К.Р03)„, содержащий 57—58 % Р 20 5 и около 
38 % К 20  [теоретически в (К Р 0 3)п должно содержаться 50,13 % 
Р20 5 и 39,87 К 20 ] .  При медленном охлаждении получается нераство
римый в воде стекловидный плав; при быстром охлаждении образуется 
продукт, в котором часть Р 20 5 находится в водорастворимой, другая 
часть — в цитратнорастворимой форме. Растворимость метафосфата 
калия в воде определяется его физическим состоянием (кристалличе
ский продукт — соль К урроля — менее растворим, чем стекловид
ный) и составом. Неполная дегидратация или дегидратация в присут
ствии небольшого количества разных добавок (например, хлоридов 
или сульфатов щелочноземельных металлов, Ғе2Оэ) позволяет полу
чать продукт, содержащий весь фосфор в водорастворимой форме.

Метафосфат калия является высокоэффективным, практически 
негигроскопичным и неслеживающимся удобрением; он не токсичен 
для семян, его растворы можно аммонизировать, получая смесь 
фосфатов калия и аммония.

Метафосфат калия можно получать высокотемпературным разло
жением хлорида калия фосфорной кислотой (~ 9 0 0  °С) или пента
оксидом фосфора (1000—1050 °С); эти процессы энергоемки и связаны 
с применением коррозионностойкого оборудования. Более дешевым 
способом его можно производить разложением хлорида калия тер
мической или экстракционной фосфорной кислотой концентрации 
23 % Р 20 5. Разложение осуществляют при 60—70 °С. Образовавшую
ся суспензию (~ 5 6  % Н 20 ) сушат, а затем массу прокаливают при 
350—370 °С. После охлаждения получают продукт, содержащий



54 %  Р 20 5 (в цитратнорастворимой форме), 35—39 % К 20  и около
0,3 % С1. Выделяющийся в газовую фазу хлорид водорода улавливают 
с получением 16—18 % соляной кислоты — ее утилизация представ
ляет существенные трудности. Более концентрированная соляная 
кислота получается при двухступенчатом разложении К.С1 упаренной 
(50 % Р 20 5) экстракционной фосфорной кислотой. При температуре 
в первой ступени ~ 3 0 0  °С и во второй — 700 °С получают расплав, 
после охлаждения которого образуется продукт, содержащий 
57 %  Р 20 6 и 35 %  К 20 .

^ Ф О С Ф А Т Ы  АММОНИЯ

СВОЙСТВА ОРТОФОСФАТОВ АММОНИЯ

Фосфатами аммония обычно называют соли ортофосфорной кислоты — 
моноаммонийфосфат [МАФ] NH4H 2P 0 4, диаммонийфосфат [ДАФ ] 
(ЫН4)2Н Р 0 4 и триаммонийфосфат [ТАФ] (NH4)3P 0 4. Наиболее устой
чивым соединением является моноаммонийфосфат, при нагревании 
которого до 100— 110°С практически не наблюдается выделения 
аммиака. Диаммонийфосфат уже при 70 °С теряет часть аммиака и 
переходит в моноаммонийфосфат:

(N H 4)2H P 0 4 N H 4H aP 0 4 +  N H 3 

а триаммонийфосфат разлагается на воздухе при 30—40 °С.
Давление паров N H 3 при 100 °С над NH4H oP04 практически равно 

нулю, над (NH4)2H P 0 4 — 0,67 и над (NH4)aP 0 4—85,7 кПа. При 125 °С 
давление NH3 над этими солями возрастает соответственно до 0,007, 
4 и 157 кПа.

При 20 °С в 100 г воды растворяется: NH 4H 2P 0 4 — 40,3 г, 
(NH4)2H P 0 4 — 71,0 г, (NH4)3P 0 4 — 17,7 г. Растворимость в системе 
N H 3—Н 3Р 0 4—Н 20  показана на рис. 144.

Из диаграммы растворимости в системе N H 4H 2P 0 4—(NH4)2H P 0 4— 
Н 20  (рис. 145) видно, что с повышением концентрации диаммо- 
нийфосфата растворимость моноаммонийфосфата увеличивается; при 
25 °С она достигает максимума при мольном соотношении N H 3 ; 
i Н 3Р 0 4 ~  1,5.

Значения pH  0,1 М  раствора равны: для NH4H2P 0 4 - 4 , 4 ,  для 
(NH4)H P 0 4 — 8,0 и для (NH4)3P 0 4 — 9,4.

Моно- и диаммонийфосфаты малогигроскопичны. Гигроскопиче
ская точка N H 4H 2P 0 4 при 50 °С равна 88 %, а при 15 °С — 97 %.

Из ортофосфатов аммония промышленностью производятся только 
моно- и диаммонийфосфат, триаммонийфосфат ввиду его нестойкости 
не изготовляют.

Наиболее широкое применение фосфаты аммония нашли в сельском 
хозяйстве в качестве удобрений. Они являются высококонцентриро
ванными безбалластными удобрениями и содержат два основных 
питательных элемента — азот и фосфор — в водорастворимой форме.

Чистый моноаммонийфосфат содержит 12,2 % N и 61,7 % Р 20 5 
(сумма 73,9 %), диаммонийфосфат — 21,2 %  N и 53,7 %  Р 20 5 
(74,9 % ); в последнем соотношение питательных веществ N : Р 20 6 
более благоприятно (1 2,5), чем в моноаммонийфосфате (1 I 5). 
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Рис. 144. Изотермы растворимости в системе 
NH3— Н3РО4— НгО при 25 и 75 °С.

Рис. 145. Диаграмма 
в системе 
(NH4)2HP04 -

растворимости
n h 4h,po4—

Н20 при 26 ?С.

Однако вследствие недостаточной термической устойчивости диам- 
монийфосфата (что вызывает, в частности, диссоциацию при сушке про
дукта) используют смесь моно- и диаммонийфосфатов; такую смесь 
называют а м м о ф о с о м .  Выпускаемый в СССР аммофос представляет со
бой смесь 90 % моно- и 10 % диаммонийфосфата.

Согласно ГОСТу, производят продукт двух марок: А — на основе фосфорной 
кислоты из апатитового концентрата (высшими 1-й сорт) и Б  — на основе фосфор
ной кислоты из фосфоритов (высший и 1-й сорт). Гранулированный аммофос 
высшего сорта марок А и Б должен содержать соответственно: не менее 52 и 
44 % Р2О5 уев, 48 и 36 % Р2О5 вод, 12 ±  1 и 11 ±  1 % N, не более 1 % Н20 ;  
доля гранул размером 1—4 мм должна составлять не менее 95 % , меньше 1 мм — 
не более 3 % . Продукт 1-го сорта содержит соответственно: 50 ±  1 и 42 ±  1 % 
РгОьусп, не менее 46 и 34 % Р20 5Вод. 12 ±  1 и 10 ±  1 % N, не более 1 % Н20 ; 
доля гранул размером 1—4 мм — не менее 9 0 %,  меньше 1 мм — не более 5 % . 
Продукт марки Б может выпускаться с добавкой микроэлементов, например меди 
(0,3—0 ,5 % ). Транспортируют аммофос насыпью или упакованным в 4—5-слойные 
бумажные битумированные или полиэтиленовые мешки.

Фосфаты аммония применяют также в пищевой и фармацевтической промышлен
ности; их используют и в качестве антипиренов— для пропитки тканей, дерева и 
строительных материалов с целью придания им огнестойкости. Диаммонийфосфат для 
пищевой и фармацевтической промышленности (марка А) должен содержать: не 
менее 52%  Р20 6общ, 22 ,5%  NH3, не более 4 %  Н20 , 0,002 % As, 0,002 % Pb, 
0,01 % F; для технических целей (марка Б , 1- и 2-го сортов) соответственно: 
не менее 51 и 50 % Р20 6 общ, 23 и 22,5 % NH3 и не более 5 % Н20 , 0,002 % РЬ. 
Состав кормового диаммонийфосфата должен отвечать следующим требованиям: 
Р А  (растворимого в 0,4 % НС1) — 52 ±  1 %, N — не менее 19 % , значение pH 
0 ,1М  раствора — не менее 7, содержание примесей, не более: F — 0,1 %;  As — 
0,006 % ; P b — 0,002 % ; Н20  — 0 ,3 -0 ,4  %.

ПРОИЗВОДСТВО ФОСФАТОВ АММОНИЯ И АММОФОСА

Сырьем для производства фосфатов аммония являются аммиак и ор
тофосфорная кислота (как экстракционная, так и термическая). 
Нейтрализация фосфорной кислоты сопровождается выделением зна
чительного количества теплоты:

НэР 0 4(ж.) +  NH3(r.) =  NH4H2P 0 4(tb .) +  147 кДж 
НяР 0 4(ж.) +  2NH3(r.) =  (ЫН1)аН Р 0 4(тв,) +  215 кДж 

10 Поэив М. Б, 289



К ак видно из рис. 144, наибольшее выделение в твердую фазу 
моноалшонийфосфата достигается при осуществлении процесса по 
лучу АВ. При нейтрализации экстракционной кислоты, содержа
щей 40 % Н3Р 0 4 (~ 2 9  %  Р 20 6), выход кристаллов даже при 25 °С 
невелик (система в точке С). При нейтрализации термической фос
форной кислоты (75 % Н 3Р 0 4 или 54 % Р20 5) состав системы соответ
ствует точке D ,  и количество образующейся твердой фазы велико 
даже при температуре массы выше 75 °С. Этому способствует и испа
рение части воды за счет теплоты реакции.

Поскольку в производстве аммофоса применяют экстракционную 
фосфорную кислоту, загрязненную  примесями,то в процессе нейтрали
зации ее аммиаком при pH  3 выделяются средние фосфаты железа 
и алюминия типа R P 0 4-2H 20 ,  железоалюминийаммонийфосфаты 
N H 4(Fe, Al) (Н Р 0 4)2, дикальцийфосфат С аН Р 0 4-2Н 20 ,  гипс, фторид- 
ные и кремнефторидные соли, магнийаммонийфосфат MgNH4P 0 4, 
в жидкой фазе появляется сульфат аммония.

Ч^обы получаемая при нейтрализации суспензия кристаллов 
не была очень густой (это затрудняет ее транспортировку и погло
щение аммиака) используют слабую (20—30 % Р 20 5) фосфорную кис
лоту или нейтрализует концентрированную кислоту (48—54 % Р 20 5) 
в несколько стадий.

Фосфаты аммония, получаемые из термической фосфорной кис
лоты, обладают высокой чистотой и используются в основном в пище
вой, фармацевтической промышленности и для других технических 
целей. Концентрация термической кислоты не должна быть выше 
77 % Н3Р 0 4. Исходную кислоту смешивают с маточным раствором, 
и после нейтрализации до мольного отношения N H 3 Н 3Р 0 4 л? 1 
образовавшуюся суспензию охлаждают для дополнительной кристал
лизации; затем кристаллы отфуговывают, сушат, маточный раствор 
возвращают в реактор.

Получение диаммонийфосфата ведут в две ступени, так как при 
подаче всего аммиака масса сильно разогревается и получается слиш
ком густая суспензия, что приводит к потерям аммиака. Поэтому на 
первой ступени фосфорную кислоту (37—40 % Р 20 5) нейтрализуют 
до отношения N H3 Н3Р 0 4 =  1,3 : 1,4, суспензию подают в барабан
ный аммонизатор-гранулятор (АГ), куда вводят ретурный продукт и 
аммиак до отношения N H 3 : Н3Р 0 4 =  1 , 7 - т - 1 ,95 ,  гранулы сушат при 
температуре продукта не более 70 °С. По другому варианту двух
ступенчатого процесса термическую кислоту ( 4 7 — 48 % Р 20 5) нейтра
лизуют до отношения N H 3 Н3Р 0 4 «  0,7, суспензию смешивают 
с маточным раствором и направляю т в вакуум-кристаллизатор, где 
аммонизируют до требуемой степени. Охлажденную суспензию сгу
щают, кристаллы диаммонийфосфата отделяют на центрифуге и су
шат в прямоточной барабанной сушилке.

Можно осуществлять процесс и в одну ступень. При этом 75— 
85 %-ную термическую фосфорную кислоту и газообразный аммиак 
непрерывно подают в сатуратор, в котором находится маточный рас
твор. Температура 60—70 °С поддерживается испарением воды, ко
торое достигается продувкой воздуха через реакционную массу. Об- 
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разующиеся в сатураторе кристаллы диаммонийфосфата выводят 
в виде суспензии на центрифугу, с которой маточный раствор возвра
щают в сатуратор. Схема этого процесса и сатуратор подобны исполь
зуемым при получении сульфата аммония (см. гл. 4).

При нейтрализации экстракционной фосфорной кислоты выде
ляющиеся в осадок примеси остаются в готовом продукте, загрязняю т 
его и снижают содержание основных компонентов. Д ля получения 
более чистого продукта из экстракционной фосфорной кислоты про
цесс нейтрализации можно вести в две стадии. В первой ступени не- 
упаренную кислоту нейтрализуют до pH =  4 -М ,5, при этом в оса
док выделяется большая часть примесей, которые затем отделяют 
от основного раствора. Отфильтрованный осадок сушат до содержа
ния влаги 5—6 % и он может быть использован в качестве антипирена. 
Осадок содержит 5 % N H 3 и 30—35 %  Р 20 5 в усвояемой форме. Если 
в экстракционной фосфорной кислоте присутствуют ионы магния 
(например, при получении ее из фосфоритов К аратау), то в первой 
стадии нейтрализации осаждается магнийаммонийфосфат N H 4M gP04, 
который может быть отделен и выпущен в качестве ценного азотно- 
магниевого удобрения, содержащего азот в цитратнорастворимой 
форме.

Раствор, содержащий в основном моноаммонийфосфат, выпари
вают под вакуумом до концентрации 34—36 % Р.20 3. Выпарка очи
щенного и частично нейтрализованного раствора значительно проще, 
чем предварительная выпарка фосфорной кислоты, вследствие от
сутствия отложений на греющих элементах выпарных аппаратов и 
меньшей коррозии. Моноаммонийфосфат получают, охлаж дая выпа
ренный очищенный раствор до 18—20 °С. Выделившиеся кристаллы 
отделяют на центрифуге и высушивают. Маточный раствор возвра
щают на упарку.

Д ля получения диаммонийфосфата выпаренный раствор моноам- 
монийфосфата дополнительно насыщают аммиаком в реакторе второй 
ступени до pH f a  8. Во избежание потери аммиака насыщение ведут 
при температуре ниже 80 °С. Затем раствор диаммонийфосфата на
правляют на кристаллизацию, центрифугирование и сушку. Сушат 
диаммонийфосфат при 60—70 °С для предотвращения потерь им 
аммиака и перехода в моноаммонийфосфат. Сушку же моноаммоний- 
фосфата можно вести при температуре до 100— 110 °С.

В производстве аммофоса, используемого в качестве удобрения, 
применяют следующие разновидности технологических схем:

1. Схемы, основанные на нейтрализации слабой (20—30 % Р.20 5) 
экстракционной фосфорной кислоты с последующим обезвоживанием 
суспензии в сушилках (распылительных, барабанных или с кипящим 
слоем).

2. Схемы, основанные на нейтрализации слабой (20—30 % Р20 5) 
фосфорной кислоты с последующей упаркой аммофосной супензии, 
грануляцией и сушкой продукта в барабанных грануляторах-сушил- 
ках (БГС).

3. Схемы, основанные на нейтрализации концентрированной 
(48—54 % P g0 6) упаренной экстракционной фосфорной кислоты.
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Рис. 146. Схема п роизводства аммоф оса с  расп ы ли тельн ой  суш илкой:
1 — реактор-сатуратор; 2 — сборник суспензии; 3 — центробежный насос; 4 — дозатор 
суспензии; 5 — распылительная сушилка; 6 — циклон; 7 — вентилятор; 8 — абсорбер; 
9 — шнек; 10 — дробилка; / /  — элеватор; 12 — бункер; 13 — деухвальный смеситель; 
14 — окаточный барабан; 15 — барабанная сушилка; 16 двухситный грохот; 17 *— хо
лодильник КС; 18 — транспортер.

В этом случае нейтрализацию ведут в две ступени при атмосферном 
давлении — сначала в реакторах, затем в барабанных аммонизато- 
рах-грануляторах (АГ) — или в одну ступень при повышенном дав
лении с последующей сушкой суспензии при распылении в башнях 
или в аппаратах БГС.

Вариант схемы производства аммофоса с использованием распыли
тельных сушилок изображен на рис. 146. Экстракционную фосфор
ную кислоту (22—28 % Р 20 5) нейтрализуют аммиаком непрерывным 
способом последовательно в нескольких реакторах (сатураторах)
1 при 80— 115 °С до мольного отношения N H 3 Н 3Р 0 4 не более 1,1 
(pH <  5). При этом образуется подвижная суспензия. Часть ее 
(70—80 %) с температурой 100— 105 °С из последнего реактора по
ступает в распылительную сушилку 5, сюда же подают топочные 
газы, получаемые при сжигании газообразного или жидкого топлива. 
Выходящие из сушилки дымовые газы имеют температуру 100— 
115 °С и проходят для очистки от пыли циклон 6 .

Высушенный (влажность до 1 %) порошкообразный аммофос не
прерывно дозируется в двувальный шнек-смеситель 13 ,  куда одно
временно поступает также мелкая фракция готового продукта и 
остальная часть суспензии. Из смесителя влажные (10— 12 % Н 20 ) 
гранулы аммофоса направляют в окаточный барабан 12  и далее в су
шилку барабанного типа 15 .  Сушку осуществляют дымовыми газами 
(350 °С).

Высушенные гранулы рассеивают. Фракцию о размером зерен 
больше 3,2 мм дробят и подают на рассев или растворяют в фосфорной 
кислоте и возвращают в процесс (на аммонизацию). Мелкую фракцию 
с частицами меньше 1 мм направляю т в гранулятор; фракцию с ча
стицами 1—3,2 мм выпускают в качестве готового продукта. Продукт 
на основе апатита и фосфоритов К аратау содержит соответственно 
(ориентировочно), в % :  Р.20 5 обш 52 и 47; Р А  уев 51 и 46; Р А  вод 30 
и 41; N 12 и 11; НаО 1; MgO 0 и 4; F 3,5 и 3,



Рис. 147. Схема производства аммофоса с получением гранул в аппарате РКСГ:
1 —* аппарат САИ; 2 — сборник аммофосной суспензии; 3 — центробежные насосы; 4 — 
дозатор; 5 — аппарат РКСГ; 6 — камеры сжигания газа; 7 — вентиляторы; 8 — аммиачный 
холодильник для воздуха; 9 — охладитель КС; 10 — элеватор; И — грохот; 12— дробилка; 
13 — циклоны; 14 — абсорберы; 15 — брызгоуловители; 16 — сборники.

Более рациональным методом переработки аммофосной суспензии 
является ее высушивание, совмещенное с гранулированием в аппара
тах БГС, БГСХ (барабанных грануляторах-сушилках-холодиль- 
никах) и РҚСГ (распылительно-кипящих суш илках-грануляторах). 
В качестве примера на рис. 147 показана схема с аппаратом РКСГ. 
Аммофосную суспензию, полученную в аппарате САИ — скоростном 
аммонизаторе-испарителе — распыляют в потоке топочного газа 
(600—700 °С) в верхней части аппарата РКСГ, работающей как рас
пылительная сушилка. Влажные частицы (~ 1 5  %  Н ,0 ) опускаются 
в низ аппарата на кипящий слой гранул, где сушка завершается в от
дельном потоке греющего газа (170—200 °С), обеспечивающем тем
пературу гранул не выше 100 °С. Затем гранулированный материал 
с влажностью меньшей 1 %, проходит воздушный холодильник, ра
ботающий по принципу кипящего слоя, и направляется на рассев. 
Уходящие из сушилок газы поступают в циклоны для улавливания 
уносимой ими пыли и промываются -фосфорной кислотой для извле
чения аммиака, перешедшего в газовую фазу вследствие некоторой 
диссоциации фосфатов аммония при повышенной температуре. З а 
тем эту фосфорную кислоту направляют на аммонизацию.

Большее распространение в СССР получили схемы с промежуточ
ной упаркой аммофосной суспензии (рис. 148). Фосфорную кислоту 
(20—29 % Р 20 5) нейтрализуют газообразным аммиаком до pH =  
=  5—5,5 в аппаратах САИ (время пребывания 2—3 мин). Выделяю
щиеся при этом пары воды отводят в теплообменник, где они конден
сируются, нагревая исходную кислоту. Аммофосную суспензию 
(NH3 Н 3Р 0 4 = 1 , 1 )  концентрируют в трехкорпусной выпарной



Рис. 148. Схема производства аммофоса с упаркой аммофосной суспеизии и грануляцией 
в аппарате БГС:

1 — аппарат С А И ;  2 — сборник; 3 — центробежные насосы; 4 — выпарные аппараты; 
5 — барометрический конденсатор: в — вякуум-насос; 7 — б^ро.мстрлчссклй бак, 5 —- сбор
ник упаренной суспензии; 9 — топка; 10 — аппарат Б Г С ;  11 — молотковая дробилка; 
12  — элеватор; 13 — грохот; 14 — валковая дробилка; /5 — вибротранспортер; 1 6 — хо
лодильник К С ; 17  — вентилятор; 18 — испаритель жидкого аммиака (охладитель воздуха); 
19  — циклоны; 2 0  — кислотный промыватель газа; 21 и 23  — циркуляционные сборники; 
22  — промыватель газа; 24  — брызгоуловители.

установке до остаточной влажности 18—25 %; 1-й корпус работает 
под вакуумом, 2-й — при атмосферном, 3-й — при повышенном дав
лении; свежий пар (0,3—0,6 МПа) подают в 3-й корпус, а 1- и 2-й ис
пользуют соковый пар. Далее суспензию с температурой 112— 115 °С 
высушивают и одновременно гранулируют в аппаратах БГС. После 
охлаждения и рассеивания продукта на грохоте мелкую фракцию 
с размером частиц менее 1 мм возвращают в аппарат БГС в качестве 
внешнего ретура. Общее количество ретура (мелочь и некоторая 
часть стандартного продукта) не превышает 1—2-кратного. К руп
ную фракцию направляют на дробление, а товарную охлаждают 
до 45 °С (при отгрузке насыпью, в контейнерах и бумажных меш
ках) или до 55 °С (при использовании полиэтиленовых мешков).

Примерные расходные коэффициенты на 1 т продукционного аммофоса из апа
тита (51 % Р 20 6 уев, 12 % N) и фосфоритов Каратау (47 % Р20 5 уСп, 11 % N) сле
дующие: экстракционная фосфорная кислота (100 % Р20 5) — 0,54 и 0,5 т; NH3 — 
0,15 и 0,14 т; природный газ (34,8 МДж/м3) — 28 м3; электроэнергия — 111 кВТ'Ч; 
вода — 22 м3; сжатый воздух — 60 м3. Степень использования Р ,0 5 достигает 96 %, 
NH3 -  97 % .

При получении аммофоса по схеме с использованием аммониза- 
тора-грапулятора (АГ) упаренную до 50—54 % Р 20 3 фосфорную кис
лоту (при этом утилизируется 70—80 %  содержащегося в ней фтора) 
нейтрализуют в реакторах с мешалками газообразным аммиаком 
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до мольного отношения NH 3 : Н3Р 0 4 =  0,6ч-0,7. Кислую (pH л ; 3) 
суспензпю с температурой 120— 125 °С и влажностью 17— 18 % 
(в реакторах за счет теплоты аммонизации испаряется 20—25 %  
поступающей с кислотой воды) подают в аппарат АГ. В этом аппарате, 
куда вводят жидкий аммиак и ретур, при 85—95 °С осуществляется 
децентрализация массы до отношения NH3 : Н3Р 0 4 =  1 ч -1,05 и 
грануляция продукта; в нем испаряется около 50 % воды. Влажные 
(2,5—3,5 %  Н 20 ) гранулы из аппарата АГ досушиваются в барабан
ной сушилке топочными газами (250—350 °С), температура гранул 
75—90 °С, здесь удаляется около 25 % воды. Д алее продукт рассеи
вается, и товарная фракция охлаждается в аппарате КС до 45—55 °С. 
Выходящие из сушильного барабана (105— 115 °С) и отсасываемые 
из нейтрализаторов и аммонизатора-гранулятора газы очищаются от 
пыли, аммиака, фтора; образующиеся стоки направляю т в реакторы- 
нейтрализаторы.

Одним из достоинств описанного процесса является низкое (не 
более 1 %) содержание фтора в продукте; при использовании же сла
бой кислоты оно составляет 3,5—4 % .

П оданной схеме на 1т аммофоса (53 % Р20 6 усв, 12% N) затрачивается: 0,558 т 
P2Os в виде упаренной кислоты; 0,151 т NH3; 9 м? природного газа (34,8 МДж/мэ); 
67 кВт-ч электроэнергии.

Ориентировочный состав продукта, получаемого на основе апатита (в %): 
Ра0 5 обт 5 5 -5 6 ,5 ; Р20 5 усв 54—55; Р20 6 вод 53—54; N 12— 12,5; Н 20  0,5— 1.

Перспективным является способ получения аммофоса, называе
мого эндогенным, с практически полным использованием теплоты 
реакции. Концентрированную (50—54 %  Р 20 5) экстракционную фос
форную кислоту нейтрализуют до pH =  4—5 при давлении 0,3—
0,35 МПа в трубчатом реакторе с очень малым временем пребывания 
(~ 0 ,1  с). Н агретая за счет теплоты нейтрализации до 180—200 °С 
суспензия распыливается через форсунку в башню, где поддержи
вается атмосферное давление; вода из перегретого раствора мгно
венно удаляется за счет самоиспарения при одновременном охлажде
нии массы; образуется порошкообразный аммофос. Его можно гра
нулировать или использовать для получения нитроаммофоса и дру
гих сложных удобрений.

ПОЛИ- И МЕТАФОСФАТЫ АММОНИЯ

Использование дегидратированных фосфатов аммония—поли- и ме
тафосфатов — в качестве удобрений перспективно, поскольку содер
жание в них питательных элементов выше, чем в ортофосфатах ам
мония. В зависимости от условий получения они могут содержать 
53—70 %  Р20 5 и 13—30 % NH 3; их возможно применять в про
изводстве комплексных жидких и твердых удобрений. Д егидра
тированные фосфаты аммония обычно представляют собой смесь 
орто-, пиро-[(NH4)nH4_„P30 7], Т риполи-[(NH4)nH0_7lP3O in), мета- 
[(NH4P 0 3)n ] и других конденсированных форм, практически полно
стью усваиваемых растениями; по своей агрохимической эффектив
ности они не уступают ортофосфатам аммония. Полифосфаты ам.мо-



ния мало гигроскопичны и достаточно устойчивы — при нагреваний 
до 100 °С аммиак из них не выделяется.

Полифосфаты аммония могут быть получены: 1) аммонизацией 
орто- или полифосфорной кислот при высоких температурах; 2) де
гидратацией ортофосфатов аммония; 3) при взаимодействии Р 20 5 
с аммиаком. Например, при высокотемпературной (200 °С) аммониза
ции суперфосфорной кислоты под давлением 0,3—0,7 МПа образуется 
плав, который состоит из смеси орто-, пиро, Триполи- и других поли
фосфатов аммония и содержит до 80 % усвояемых N +  Р 20 3 (~ 6 0  %  
Р 20 6 и 17—20 %  N). Состав продукта зависит от давления аммони
зации. При атмосферном давлении получается продукт, содержа
щий 61—64 % Р А  и 13— 15 %  NH 3, а при 1 МПа — 55—57 %  Р А  
и 27—28 % NH 3, т. е. с лучшим соотношением N Р 20 6. Аммониза
цией предварительно нагретых до 110— 120 °С растворов термической 
или упаренной экстракционной (из апатита) фосфорной кислоты кон
центрации 51—58 % Р 20 5 в обогреваемых реакторах при 180—210 °С 
также могут быть получены плавы полифосфата аммония, содержа
щие около 13 %  N и 60—63 %  Р 20 6> в том числе 35—36 % абсолют
ных (57—58 %  относительных) в виде конденсированных форм. Эти 
плавы можно гранулировать при охлаждении до 60—80 °С в аппа
рате КС. Они образуют весьма прочные (6,7—9,3 МПа) гранулы, 
имеющие сравнительно небольшую гигроскопичность.

Аналогичные продукты могут быть получены высокотемператур
ной (250—350 °С) дегидратацией ортофосфатов аммония, которая, 
во избежание потерь аммиака из-за диссоциации, должна осуществ
ляться в атмосфере аммиака под давлением; полезно также введение 
добавок, например нитрата аммония.

Взаимодействием аммиака с парами пентаоксида фосфора, образующимися при 
сжигании паров фосфора в сухом воздухе, можно получить удобрение, содержащее 
— 17 % N и 80 % Рг0 5, т. е. практически безбалластное:

Р4О10+  4NH3 =  4HNPO(OH) +  2НеО.

Твердый продукт, представляющий собой белый малогигроскопичный порошок, 
выделяется из потоки воздуха в электрофильтре. Избыток воздуха необходим для 
поддержания в реакционной камере температуры ~ 3 1 5 °С , так как при более вы
сокой температуре образуется стекловидный продукт с малым содержанием азота.

Выделившаяся вода гидролизует половину образовавшейся метафосфимовой 
кислоты, в результате чего получается метафосфат аммония:

nHNPO(OH) +  пН20  =  (NH4P 0 3)n

Суммарной реакцией процесса является:

« Р А о +  4rcNH3 =  2nHNPO(OH) +  2(NH4P 0 8)n

При избытке воды метафосфимовая кислота гидролизуется полностью, а при 
избытке аммиака образуется ее аммонийная соль (NHPOONH4). Практически про
дуктом реакции является смесь метафосфата аммония, метафосфимовой кислоты 
й ее аммонийной соли, причем половина азота содержится в аммиачной форме, а дру
гая половина — в имидной (группа NH). Эта часть азота усваивается значительно 
медленнее, чем аммиачная. Применение такого удобрения позволит создавать в почве 
запас усвояемого азота.



Аммофос характеризуется неблагоприятным соотношением питатель
ных компонентов (N Р 20 5 <  1 4). Д ля получения удобрений со 
сбалансированным соотношением действующих веществ нейтрали
зация фосфорной кислоты аммиаком может сопровождаться добавкой 
в реакционную смесь других компонентов — азотной кислоты, рас
творов или плавов нитрата аммония и карбамида, калийных солей и 
проч. При совмещении в таких удобрениях фосфатов аммония с ни
тратом аммония их называют н и т р о а м м о ф о с а м и  (N +  Р), а с карба
мидом — к а р б о а м м о ф о с а м и  (N +  Р); при добавке еще и солей калия 
(КС! или K2S 0 4) получают тройные удобрения (N +  Р +  К) — 
н и т р о а м м о ф о с к и  и к а р б о а м м о ф о с к и .  Все компоненты этих удобре
ний хорошо растворимы в воде.

Гранулированные нитроаммофосы и нитроаммофоски, карбоаммо- 
фосы и карбоаммофоски обладают хорошими физическими свойст
вами и являются высококонцентрированными безбалластными удобре
ниями. Концентрация действующих веществ в них может превышать
55 %. Возможность легко изменять соотношение фосфатов аммония 
и других компонентов — нитрата аммония, карбамида, солей калия — 
позволяет получать эти удобрения с любым заданным соотношением 
питательных элементов, а использование кислот достаточно высокой 
концентрации и плавов уменьшает энергетические затраты на пере
работку нейтрализаванной массы в твердые гранулированные продук
ты. Оказывается, например, возможным совмещать нейтрализацию 
кислот аммиаком с сушкой продукта, которая при этом полностью 
осуществляется за счет теплоты реакции без дополнительного под
вода теплоты извне.

Отсутствие в реакционной массе соединений кальция (при исполь
зовании экстракционной фосфорной кислоты концентрация СаО 
не превышает 1 %) дает возможность осуществлять быструю и глу
бокую аммонизацию, так как ретроградация фосфора (образование 
трикальцийфосфата) в этих условиях исключена. Поэтому аммони
зацию можно вести до перевода всего фосфора в диаммонийфосфат 
с получением, например, диаммонитрофоски. При этом за счет уве
личенного расхода аммиака уменьшается расход других, более до
рогих соединений азота (H N 03, NH,jN03). Замена части нитрата ам- 
моння на аммиак приводит к некоторому увеличению общего содер
жания питательных веществ в удобрении, так как концентрация 
азота в аммиаке примерно в 2,5 раза больше, чем в нитрате аммония. 
Так, при соотношении питательных веществ 1 1 : 1  нитроаммофоска 
обычно содержит по 17 % N, Р 20 5 и К 20  (состав 17— 17— 17), адиам- 
монитрофоска — по 17,7 % (17,7— 17,7— 17,7).

Карбоаммофосы и карбоаммофоски можно получать нейтрализа
цией фосфорной кислоты карбамидсодержащим плавом (см. К арба
мид — гл. 4) и смешением карбамида с раствором моноаммоний- 
фосфата с последующей переработкой образующегося раствора или 
расплава в гранулированный продукт. При этом может идти частич
ный гидролиз карбамида и диссоциация фосфата аммония с выделе



нием N H 3, который необходимо улавливать фосфорной кислотой, 
направляемой на нейтрализацию.

Стандартами СССР предусмотрены следующие требования к качеству указан
ных видов удобрений.

Нитроаммофос, марок А, Б и В — содержание питательных элементов (N— 
Р20 5— К20 ) соответственно 23—23—0; 16—24—0 и 25—20—0. Для всех марок отно
шение Р20 5 вод/Рг05 общ должно быть не меньше 0,95, содержание Н20  — не 
более 1,5 % . Гранулометрический состав: 1—4 мм — не менее 90 % , меньше 1 мм — 
не более 5 %; все гранулы должны проходить через сито с размером отверстий 6 мм. 
Прочность гранул — не менее 1,5 МПа.

Нитроаммофоска марок А и Б — содержание питательных элементов соответ
ственно (17 ±  1)—(17 ±  1) — (17 ±  1) и (13 ±  1) — (19 ±  1) — (17 ±  1); отноше
ние Р20 5 лод/Р20 5 усв 83,5—94 и 80—89 % . Для продукта обеих марок допустимое 
содержание влаги не более 1 % , доля гранул I—4 мм — не менее 94 % , меньше 
1 мм — не более 3 %, не должно быть остатка на сите с отверстиями 6 мм. Ме
ханическая прочность гранул — не менее 2 МПа.

Карбоаммофос и карбоаммофоска — содержание азота 26 ±  1 и 17 ±  1, 
Рг05 усв — 26 ±  1 (в том числе Р20 5 вод не менее 25,2) и 17 ±  1, К20  — 0 и 17 ±  1 
соответственно; Н20  не более 1 % . Гранулометрический состав: 1—4 мм — не менее 
90 % , меньше 1 мм — не более 5 % , остаток на сите с отверстиями 6 мм должен 
отсутствовать. Механическая прочность гранул — не менее 2 МПа.

Процессы производства перечисленных видов удобрений можно 
разделить на три группы.

1. Процессы с двухступенчатой аммонизацией, в которых кон
центрированную (47—54 %  Р20 5) фосфорную кислоту нейтрализуют 
до мольного отношения N H 3 : НаР 0 4 — 0,6—0,7; затем, для увели
чения отношения N Р 20 5, полученный раствор смешивают с плавом 
нитрата аммония или карбамида и аммонизируют до моно- или диам
монийфосфата в аммонизаторе-грануляторе, в который одновре
менно подают ретур и хлорид калия. Доаммонизация осуществляется 
в тонком слое на поверхности гранул, поэтому процесс ведут с боль
шим количеством ретура (3,5— 10-кратным). Это позволяет поддержи
вать влажность материала на входе в сушильный барабан всего 
около 1,5 %. Получаемые гранулы имеют сферическую форму и вы
сокую прочность.

2. М алоретурные процессы, в которых суспензию необходимого 
состава получают в реакторах, а грануляцию и сушку совмещают 
в одном аппарате. Суспензия распыляется форсунками на завесу па
дающих гранул или просто в объем, в котором происходит высушива
ние капель и формирование гранул. Отношение количеств ретура и 
продукта в этих процессах составляет 0,3— 1.

3. Расплавные процессы, в которых нейтрализуется смесь кислот 
с использованием теплоты нейтрализации. Затем раствор выпаривают 
под вакуумом до состояния плава, смешивают с хлоридом калия 
(если получают удобрение марки NPK) и гранулируют в башнях 
(или в барабанных грануляторах; в этом случае в гранулятор подают 
ретур и хлорид калия). В расплавных процессах получаются очень 
прочные стекловидные гранулы.

Схемы производства нитроаммофоса или нитроаммофоски с ис
пользованием аммонизатора-гранулятора идентичны таковым в про
изводстве аммофоса; они оснащены дополнительно лишь узлами 
нейтрализации азотной кислоты (аппарат ИТН, см. рис. 104, 106) 
2SS



Пор Конденсат
Рис. 149. Схема производства диаммонитрофоски:
/ — сборник фосфорной кислоты; 2 — центробежный насос; 3 — напорный бак; 4 — про* 
мывные скрубберы; 5 — ловушки; 6 — вентиляторы; 7 — реактор; д — циклоны; 9 — на
порный бак для плава аммиачной селитры; 10 — подогреватель воздуха; 11 — смеситель; 
12 — аммоннзатор-гранулятор; 13 — бункер хлорида калия; 14 — бункер ретура; 15 — 
ленточные конвейеры; 16 — сушильный барабан с топкой; 17 — элеватор; 18 — двухситный 
грохот; 19 — валковая дробилка; 20 — бункер; 21 — барабан-кондиционер; 22 — дози
ровочный насос; 23 — бункер для припудривающей добавки.

и подачи в аппарат АГ плава нитрата аммония (95—97 %  NH4N 0 3) 
и (при получении N PK -удобрения) хлорида калия. На 1 т пита
тельных веществ в нитроаммофоске марки 17— 17— 17 затрачивается 
0,341 т экстракционной фосфорной кислоты (в пересчете на Р 20 3), 
0,34 т азота (из них 0,205 т в виде N H 3), 0,336 т К>0, 0,043 т конди
ционирующей добавки, 0,59 т пара (0,8 МПа), 426 МДж электроэнер
гии, 57 м3 природного газа (35,6 МДж/м3), 30 м3 воды.

На рис. 149 показана аналогичная схема производства диаммо
нитрофоски. Фосфорная кислота (40—42,5 % Р 20 5) из сборника / 
насосом 2  подается в напорный бак 3 ,  из которого она непрерывно 
поступает в реактор 7 ,  пройдя предварительно промывные скруб
беры 4 .  В них очищаются газы, выходящие из аммонизатора-грануля- 
тора 1 2  и сушильного барабана 16 . В реакторе 7, куда одновременно 
с фосфорной кислотой подается газообразный аммиак под давлением 
0,15—0,2 МПа, при непрерывном перемешивании происходит нейтра
лизация фосфорной кислоты. Количество вводимого в реактор ам
миака обеспечивает получение в суспензии мольного соотношения 
N H 3 Н 3Р 0 4 =  1,4 : 1 (pH =  5,6-^5,7). При таком соотношении об
разуется около 60 % моноаммонийфосфата и 40 % диаммонийфосфата: 

Н8Р 0 4 +  1.4NH, =  0,6NH4H2P 0 4 +  0,4 (NH4)aH P 0 4

За счет теплоты реакции температура в реакторе поддерживается 
в пределах 115— 120 °С. При этом 20—30 %  воды, внесенной с кисло
той, испаряется. На выходе из реактора суспензия содержит около



Рис. t5 0 . Схема производства нитроам м оф оски с гранулированием и суш кой в аппарате 
РКСГ:

1 и 7 — напорные баки; 2 — смеситель кислот; 3 — нейтрализатор; 4 — хранилище рас
твора; 5 — выпарной аппарат; 6 — резервуар для суспензии; Я— аппарат РКСГ; 9 — эле
ватор; 10 — грохот; 11  — дробилка; 12 — холодильник; 13 — барабан для кондициони
рования.

25 % воды. При таком соотношении фосфатов аммония и при такой 
влажности суспензия достаточно подвижна; она направляется через 
смеситель 11 в аммонизатор-гранулятор 1 2 .  В смеситель одновременно 
подаются: из напорного бака 9  плав аммиачной селитры с концентра
цией 96—98 %  N H 4N 0 3 (его получают в том же цехе нейтрализацией 
азотной кислоты в аппарате ИТН), газообразный аммиак, хлорид 
калия из бункера 13  и ретур из бункера 1 4 .  В аммонизаторе-грануля- 
торе происходит донейтрализация моноаммонийфосфата до диам
монийфосфата (до мольного отношения NH3 НяР 0 4 =  1,8-=-1,95) 
и окончательное смешение всех компонентов с одновременной гра
нуляцией продукта. При этом испаряется до 25 % воды и часть КС1 
и NH 4N 0 3 превращается в K N 0 3 и NH 4C1.

Ретур подают в количестве, обеспечивающем содержание влаги 
в гранулированном продукте на выходе из аммонизатора-грануля- 
тора 2,5—4 % (2,5— З т  на 1 т продукта). Во избежание разложения 
диаммонийфосфата с потерей аммиака температуру массы на выходе 
ия аппарата поддерживают не выше 70—75 “С. Пары воды и непро
реагировавший аммиак удаляются вместе с воздухом, просасывае
мым через гранулятор для удаления избыточной теплоты, и направ
ляются в промывной скруббер 4 .  Гранулы диаммонитрофоски из 
гранулятора поступают в сушильный барабан 16 ,  где высушиваются 
до конечной влажности 0,8— 1 %. Сушка осуществляется топочными 
газами с температурой на входе 160— 180 °С и на выходе 85— 110 °С. 
Продукт выходит из сушилки с температурой 68—75 °С и элевато
ром 1 7  подается на двухситный грохот 18 ,  где рассеивается на три 
фракции: ретур (размер частиц меньше 1 мм), готовый продукт (1 —
4 мм) и крупную фракцию с размером частиц более 4 мм, которая по
ступает в дробилку 19\ здесь она измельчается и элеватором 17  
вновь подается на рассев.

Ф ракция готового продукта через бункер 2 0  поступает в барабан- 
кондиционер 2 1 ,  подвергается здесь омасливанию, опудриванию 
300



Рис. 15]. Ма.юретурная схема производства сложного удобрения:
1 — напорный баи для HN03; 2 — напорный бак для HsP04: 3 — гранулятор-аммоннза- 
тор; 4 — элеватор; 5 — бувкер для KCI; 6 — охлаждающий барабан; 7 — элеватор; S 
грохот; 9 — дробилка; 10 — шнек; И — ленточный конвейер.

и направляется на склад. В качестве омасливающего вещества приме
няют парафинистый мазут, который подается дозировочным насо
сом 2 2  и распиливается в первой зоне кондиционера форсункой. В ка
честве опудрнвающего материала, подаваемого во вторую зону, ис
пользуют каолин, кизельгур, гипс, известняк и другие вещества.

Полученная по описанной схеме диаммонитрофоска обладает хо
рошими физическими свойствами. Соотношение в ней питательных 
веществ N P s0 5 К 20  составляет 1 t 1 i 1, но по требованию по
требителя может быть изменено.

Возможны варианты этой схемы, например о использованием бо
лее концентрированной исходной фосфорной кислоты (54 % Р 20 Б) 
или с подачей на первую стадию аммонизации фосфорной и азотной 
кислот и с последующей доаммонизацией смеси раствора о ретуром 
и хлоридом калия и др.

В качестве примера можно привести следующие расходные коэффициенты по 
сырью на 1 т питательных веществ в диаммонитрофоске (17,5— 17,5— 17,5): фосфорная 
кислота из апатитового концентра (100%  Н3Р 0 4) — 0,241 т, аммиак (100% ) — 
0,085 т, аммиачная селитра (97 % NH4N 03) — 0,310 т, хлорид калия (95 % КС1) — 
0,290 т, кондиционирующие добавки — 0,025 т.

В малоретурных схемах для грануляции и сушки нейтрализован
ной суспензии используют аппараты с кипящим слоем, например 
аппараты РКСГ (рис. 150), барабанные грануляторы-сушилки 
(БГС) и другие.

К малоретурным схемам относится и схема английской фирмы 
«Фрейзер», предназначенная для получения удобрения типа диаммо- 
нитрофоски (18— 18— 18). Здесь аммонизация, смешение компонен
тов, гранулирование и сушка осуществляются в одном аппарате — 
грануляторе барабанного типа о внутренним ретуром (рис. 151). 
Гранулятор представляет собой горизонтальный барабан, внутри 
которого концентрически расположен второй барабан меньшего диа
метра, Во внутренний барабан на слой гранул, поступающих из внеш



него барабана, подают фосфорную кислоту (42—49 % Р 20 5) и газо
образный аммиак из расчета образования диаммонийфосфата. 
Сюда же вводят хлорид калия. Во внешний барабан на слой гранул, 
поступающих из внутреннего барабана, подают азотную кислоту 
(67—69 % H N 0 3) и аммиак из расчета образования нитрата аммо
ния. Ц иркуляция гранул между барабанами осуществляется непре
рывно. При вращении барабанов гранулы перемещаются по длине 
внутреннего барабан и, дойдя до его конца, поступают во внешний 
барабан, в котором движутся в противоположном направлении. 
Из внешнего барабана гранулы попадают в ковши, с помощью ко
торых через течку передаются вновь во внутренний барабан. Хло
рид калия и небольшое количество ретура подаются шнеком во вну
тренний барабан со стороны, противоположной подаче фосфорной 
кислоты. Частота вращения барабанов 1,4 с-1. Температура в них 
65—95 °С. Сушка продукта осуществляется только за счет использо
вания теплоты реакций. Избыток теплоты удаляется воздухом, по
ступающим из охлаждающего барабана и частично засасываемым че
рез неплотности, имеющиеся в системе. Воздух проходит между ба
рабанами и далее направляется на очистку.

В 1 зависимости от влажности выпускаемого готового продукта 
(0,3—0,5 %) отношение количеств внутреннего ретура и продукта 
колеблется в пределах 30—60 1. Количество внешнего ретура не
велико, определяется лишь долей некондиционных по размерам зе
рен фракций, получаемых при рассеивании на грохоте, и составляет 
около 0,4 т на 1 т готового продукта. Грануляция проводится при 
влажности массы менее 1 % ,  что способствует образованию мелких 
гранул, и выход товарной фракции достигает 70 % .

На рис. 152 изображена безретурная схема получения сложного 
удобрения из расплава. Фосфорную (54 %  Р 20 5) и азотную 
(47 % H N 0 3) кислоты подают в смеситель 7; в случае необходимости 
уменьшения концентрации кислот сюда же вводят конденсат. Смесь 
кислот аммонизируют в нейтрализаторе 11 до pH =  2,8-^3,2, при 
котором в растворе находятся моноаммонийфосфат и нитрат аммония. 
З а  счет теплоты реакции температуру в нейтрализаторе поддержи
вают равной 115— 120 "С, при этом часть воды испаряется, и концен
трация солей в растворе повышается до 76 %. Из нейтрализатора 
раствор поступает на выпарку в однокорпусный выпарной аппарат 15  
с выносной греющей камерой и с естественной циркуляцией. Выпарку 
ведут при 170°С и остаточном давлении 29 кП-а греющим паром 
(1,3— 1,5 МПа). Раствор превращается в плав с концентрацией со
лей 98 % — твердые фазы при указанных условиях не выделяются. 
В сборнике 1 6  к плаву добавляют пылевидную фракцию готового 
продукта, затем он поступает на смешение с хлоридом калия в сме
ситель 1 9 ,  установленный над грануляционной башней. Д ля предот
вращения значительной конверсии КС! и образования N H4C1 время 
нахождения перемешиваемой массы в смесителе не должно превы
шать 40—50 с. Поэтому устанавливают смеситель небольшой ем
кости с интенсивно работающими мешалками. Хлорид калия, посту
пающий на смешение, должен быть предварительно высушен, тонко



Рис. 152. Схема производства сложного удобрения из расплава:
1 — сборник НаР04; 2 — насос для НэР04; 3 — напорный бак Н3Р04; 4 — сборник HNO*; 
5 — насос для HNOs; 6 — напорный бак HNOa; 7 — смеситель; 8 — сборник смеси кислот; 
9 — насос для смеси кислот; 10 — напорный бак; 11 — нейтрализатор; 12 — конденсатор; 
13 — сборник; 14 — насос; 15 — выпарной аппарат с выносной греющей камерой; 16 — 
сборник для плава; 17 — насос для плава; 18 — напорный бак для плава; 19 — смеси
тель для КС1; 20 — гранулятор; 21 — грануляционная башня; 22 — вентилятор; 23 — 
скребок; 24 — ленточный конвейер; 25 — элеваторы; 26 — охлаждающий барабан; 27 — 
циклон; 28 — вентилятор; 29 — грохот; 30 — дробилка; 31 — бункер для припудривания 
добавки; 32 — барабан-кондиционер; 33 — вакуум-насос; 34 — скруббер.

размолот и подогрет до температуры, поддерживаемой в смесителе 
(165— 170 °С).

Из смесителя масса поступает в полую башню 2 1 ,  где разбры зги
вается гранулятором 2 0 .  Далее гранулы с температурой около 90 °С 
выгружаются скребком со дна башни и направляются на охлажде
ние воздухом до 40—45 СС и на рассев. Товарная фракция (1,5—
3,5 мм) в барабане-кондиционере 3 2  опудривается (кизельгуром, 
инфузорной землей и др.) г направляется на склад; крупную фракцию 
измельчают в дробилке 3 0  и возвращают на смешение с плавом в сбор
ник 1 6  вместе с самой мелкой фракцией и пылью из циклонов.

Получаемая нитроаммофоска с составом питательных элементов 17— 17— 17 
содержит (примерно): 40 % NH4N 0 3, 30 % NH4H2P 0 4, 27,5 % KCI и 1 % Н20 .  
На производство 1 т продукта (с 1 % влаги) расходуется: фосфорной кислоты (100 % 
Н эРО.,) 0,235 т, азотной кислоты (100 % HNOa) 0,308 т, аммиака (100 %) 0,125 т, 
хло| а калия (60 % К20 ) 0,228 т, кизельгура 34 кг, пара (0,3 и 1,5 МПа) 0,34 т, 
элск I 1.)энергп11 79,2 МДж. По этой схеме могут быть получены и другие продукты, 
например нптроаммофос марки 23—23—0.

Д ля производства карбоаммофоски (карбоаммофоса) используют 
экстракционную фосфорную кислоту или аммофос и концентриро
ванные растворы карбамида. Так, продукт марки 1 :1  1 (по 17 =t- 
±  1 %  N, Р 20 Б и К 20 )  получают нейтрализацией фосфорной кислоты 
(30—35 % Р 20 5) газообразным аммиаком, смешением аммофосной 
суспензии с порошкообразным хлоридом калия и с 90 % раствором 
карбамида, обезвоживанием смеси в распылительной сушилке и гра
нулированием массы, например методом прессования. Аналогичный 
продукт можно получать нейтрализацией при 90— 145 °С фосфорной 
кислоты растворами из первой ступени дистилляции плава карба
мида (см. гл. 4) с последующим смешением образующейся массы с хло



ридом калия и гранулнрованием. При использовании порошкообраз
ного аммофоса его смешивают при 85— 100 °С в обогреваемом паром 
двухвальном шнеке с хлоридом калия и концентрированным раство
ром карбамида. Далее масса поступает в окаточный барабан, где 
завершается формование гранул. При охлаждении во вращающемся 
барабане от 55—65 до 18—20 °С гранулы затвердевают и приобре
тают необходимую прочность (не менее 2 МПа).

Д ля сушки суспензии и грануляции в производстве карбоаммо
фоски целесообразно применять аппараты с кипящим слоем или БГС.

Карбоаммофоска содержит как исходные компоненты [К.С1, 
CO(NH2)2, (N H 4)2H P 0 4 ], так и продукты их взаимодействия [соли 
C 0(N H 2)2-N H 4C1 и К 2Н Р 0 4, твердые растворы (Қ, N H 4)H 2P 0 4].

ПРОИЗВОДСТВО УДОБРЕНИЙ НА ОСНОВЕ АЗОТНОКИСЛОТНОГО 
РАЗЛОЖЕНИЯ ПРИРОДНЫХ ФОСФАТОВ
При разложении природного фосфата азотной кислотой образуется 
так называемая азотнокислотная вытяжка — раствор, содержа
щий нитрат кальция и свободную фосфорную кислоту. В зависимости 
от метода последующей переработки вытяжки можно получать как 
однокомпонентные азотные и фосфорные, так и сложные, двойные 
(N—Р) или тройные (N—Р —К) удобрения с самым широким диапа
зоном соотношения питательных веществ. В отличие от сернокислот
ного метода, при азотнокислитном разложении фосфатного сырья 
используется не только химическая энергия кислоты, но и азот, ко

торый переходит в состав удобрения. Такое комбинированное исполь
зование кислоты экономически весьма выгодно. Недостатком этого 
способа является необходимость удалять из азотнокислотной вытяжки 
часть кальция или связывать его в нерастворимые соли — в послед
нем случае приходится выпускать удобрения с пониженной концен
трацией питательных веществ из-за присутствия большого количества 
балласта. Кроме того, наличие в вытяжке кальция не позволяет 
получать, по крайней мере простыми путями, удобрения, в которых 
фосфор был бы полностью в водорастворимой форме (с. 307).

Н е с м о т р я  на это. азотнокислотная переработка фосфатов приме
няется в широких масштабах. Особенное распространение этот метод 
получил в тех странах (главным образом, в западноевропейских), 
которые не располагают достаточными ресурсами серного сырья, 
необходимого для сернокислотной переработки фосфатов.
РАЗЛОЖЕНИЕ ФОСФАТОВ АЗОТНОЙ КИСЛОТОЙ

Р азл ож ен и е фосфатов азотной кислотой протекает по следую щ ем у  
уравнению:

Са6Ғ (Р 04)з +  IOHNOa =  ЗН3Р 0 4 +  5Ca(NO„)a +  HF

С одерж ащ иеся в фосфатах примеси —  карбонаты кальция и маг
ния, оксиды ж ел еза , алюминия и редкоземельны х элементов — вза
имодействуют с азотной и фосфорной кислотами о образованием  ни
тратов и фосфатов:

(Mg, Са)СОэ +  2HNO-, =  (Mg, Ca) (N 03)a +  С 0 2 +  Н20  
R2Oa +  3HNOa +  НаРО„ =  R(NOB), +  R P 0 4 +  3H20



При наличии в фосфатах примесных минералов, содержащих 
соединения двухвалентного железа, они окисляются азотной кисло
той:

FeO +  4H N 0 3  =  Fe(N 03)3 +  N 0 2 +  2H20
Выделение в твердую фазу малорастворимых фосфатов, а в газо

вую — оксидов азота приводит к потерям питательных веществ.
Фторид водорода взаимодействует с кремниевой кислотой, обра

зующейся при разложении сопутствующих фосфатам силикатных 
минералов, и обычно остается в растворе в виде H 2 SiFe.

При смешении природного фосфата со стехиометрическим коли
чеством азотной кислоты, соответствующим содержанию СаО в апа
тите или СаО и MgO в фосфоритах, разложение постепенно замед
ляется вследствие накопления в растворе солей и уменьшения 
кислотности раствора — степень разложения достигает 98—99 % 
лишь через 1,5—2 ч. Для сокращения длительности процесса его 
проводят при 2—5 %-ном избытке азотной кислоты. В некоторых 
случаях избыток азотной кислоты увеличивают до 2 0  % и больше 
для переработки полученного раствора на удобрение с повышенным 
содержанием азота.

Обычно разложение природных фосфатов ведут при температуре 
45—50 °С, которая является оптимальной. При уменьшении темпера
туры ниже 45 °С разложение замедляется. С повышением темпера
туры выше 50 °С уменьшается вязкость раствора, улучшаются ус
ловия диффузии и скорость разложения увеличивается. Однако 
усиливается коррозия аппаратуры. Требуемая температура поддер
живается главным образом за счет теплового эффекта реакции 
(290 кДж/моль); при необходимости подогревают или охлаждают 
в теплообменнике азотную кислоту.

Степень извлечения Р»0Б в раствор мало зависит от концентрации 
кислоты. Обычно в раствор переходит до 99 % Р г0 5, СаО, MgO и 
редкоземельных элементов, до 95 % фтора, до 70 % железа.

Разложение фосфатов проводят непрерывным способом последова
тельно в двух-пяти реакторах, снабженных мешалками. Газы из ре
акторов отсасываются вентилятором и после очистки в скруббере от 
соединений фтора выбрасываются в атмосферу.

По окончании разложения образуется суспензия, состоящая из 
раствора и шлама (нерастворимого остатка); количество последнего 
определяется качеством исходного сырья. При переработке апатита 
в шлам переходит 60—80 % содержащегося в нем стронция, который 
может быть извлечен. Однако отделение шлама затруднено из-за его 
коллоидных свойств — он плохо отстаивается и фильтруется.

Поскольку большая часть фтора, содержащегося в фосфатах, пере
ходит в раствор в виде H2 SiF0, утилизация соединений фтора при азот
нокислотной переработке фосфатов вызывает определенные труд
ности. Фтор из раствора можно выделить, добавляя к нему соль 
натрия — N aN 0 3  или Na2 C08. При введении ионов натрия в коли
честве 300 % от стехиометрического 80—86 % фтора, содержащегося 
в растворе, осаждается ввиде кремнефторида натрия. Использование 
хлорида натрия нежелательно, так как ион хлора усиливает корро



зию аппаратуры из хромоникелевой стали. Кристаллический оса
док Na2 SiFe отделяют от раствора отстаиванием, затем фильтрацией. 
При азотнокислотной переработке 1 т апатита получается 63 кг 
Na 2 SiF9  с влажностью 30 %; содержание Na2 SiF6  в сухом веществе 
составляет 87 %.

В апатитовом концентрате содержится 0,9— 1 % редкоземельных 
элементов цериевой группы (церий, лантан и др.). Выделение их из 
раствора, полученного в результате разложения апатитового кон
центрата азотной кислотой, основано на малой растворимости фос
фатов редкоземельных элементов в слабокислых растворах (pH =  
=  2-j-2,5). Для осаждения редкоземельных элементов необходима 
нейтрализация всей свободной азотной кислоты и приблизительно 
50 % первого иона водорода фосфорной кислоты. При этом в виде фос
фатов в твердую фазу переходит 70—80 % редкоземельных элемен
тов (от количества, содержащегося в апатитовом концентрате). Вместе 
с ними из раствора осаждаются некоторые другие примеси, поэтому 
в полученном сухом осадке содержится около 65 % фосфатов редко
земельных элементов, из которых почти половина приходится на долю 
фосфата церия.

С П О С О Б Ы  П Е Р Е Р А Б О Т К И  А З О Т Н О К И С Л О Т Н О Й  В Ы Т Я Ж К И

Переработку азотнокислотной вытяжки можно осуществлять с раз
дельным получением фосфатов (дикальцийфосфата, монокальцийфос
фата) и нитратов (кальциевой или аммиачной селитры) или с полу
чением сложных удобрений.

Однокомпонентные удобрения могут быть получены, например, 
путем нейтрализации фосфорной кислоты в азотнокислотной вытяжке 
известняком пли известковым молоком. При этом образуется осадок 
дикальцийфосфата (преципитата), который отделяют от раствора 
фильтрацией и высушивают. Остающийся раствор нитрата кальция 
выпаривают и кристаллизуют. Возможно также раздельное полу
чение монокальцийфосфата и нитрата кальция; последний может 
быть конвертирован в нитрат аммония и карбонат кальция с помощью 
карбоната аммония.

Получение из вытяжки однокомпонентных удобрений требует 
больших капитальных и эксплуатационных затрат. Это обусловлено 
необходимостью организации известкового хозяйства, установки 
оборудования для тонкого измельчения известняка, осуществления 
разделения азотных и фосфатных солей фильтрацией и выпарива
нием растворов с последующей их кристаллизацией. Поэтому способы 
раздельного получения фосфорных и азотных удобрений из азотно
кислотной вытяжки не нашли широкого применения.

При производстве сложных удобрений из азотнокислотной вы
тяжки ее обычно нейтрализуют и полученную суспензию обезвожи
вают без разделения на компоненты. Отсутствие фильтрации значи
тельно упрощает технологический процесс.

В применяемых в настоящее время способах вытяжку нейтра- 
лизиют аммиаком. Получаемые таким путем сложные удобрения со
держат два питательных элемента — азот и фосфор, их называют 
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нитрофосами. Чаще перед гранулированием нейтрализованной сус
пензии к ней добавляют соль калия (KCI, K 2 SO4 ) и получают тройное 
удобрение — нитрофоску, содержащее азот, фосфор и калий.

В природных фосфатах массовое соотношение СаО Р 2 0 5  нахо
дится в пределах 1,3— 1 ,8 , т. е. значительно выше, чем в дикальций
фосфате — 0,79. Поэтому при нейтрализации вытяжки аммиаком, 
после того, как вся фосфорная кислота израсходуется на образо
вание дикальцийфосфата, в растворе останется избыточный кальций 
в виде Ca(N03)2. При высушивании суспензии полученный продукт 
будет содержать нитрат каль'ция, что нежелательно ввиду его гигро
скопичности. Этого можно избежать, если удалить из раствора часть 
кальция, достигнув соотношения СаО Р 2 0 5  =  0,79. В этом случае 
весь фосфор будет находиться в продукте в цитратнорастворимой 
форме, в виде дикальцийфосфата. Для получения же части фосфора 
в водорастворимой форме необходимо еще больше уменьшить соот
ношение СаО Р 2 0 5  в реакционной массе, чтобы свободная фосфор
ная кислота превратилась при нейтрализации аммиаком в фосфат ам
мония.

Применяют следующие способы уменьшения соотношения СаО 
Р 2 0 6  в перерабатываемой системе: 1) вымораживание (кристалли

зация) нитрата кальция; 2 ) введение дополнительного количества фос
форной кислоты (экстракционной или термической); 3) осаждение 
избытка кальция серной кислотой или сульфатами аммония, натрия 
либо калия; 4) осаждение избытка кальция в виде СаС03  диоксидом 
углерода и аммиаком.

В зависимости от способа связывания или удаления кальция 
из азотнокислотной вытяжки и отношения СаО : Р 2 0 6  получают удоб
рения разного состава. Обычно питательные компоненты в нитрофос
ках представлены дикальцийфосфатом, фосфатами и нитратом ам
мония, солями калия.

Вымораживание нитрата кальция из вытяжки осуществляют 
путем ее охлаждения до —10 °С, при этом кристаллизуется тетра
гидрат нитрата кальция, который может быть после отделения и 
сушки использован в качестве удобрения или переработан в аммиач
ную селитру. Степень выделения кальция определяется исходной 
концентрацией азотной кислоты и конечной температурой вытяжки.

При обработке вытяжки серной кислотой или при разложении 
фосфатов смесью азотной и серной кислот можно получить раствор 
с любым соотношением СаО : Р 2 0 5  — часть кальция связывается 
в сульфат, который остается в удобрении в качестве балласта. При
меняют азотную кислоту концентрации 42—55 %, а серную — 
93 %. Продукты разложения обрабатывают газообразным аммиаком, 
в результате чего получают суспензию, содержащую в жидкой фазе 
аммиачную селитру, а в твердой — дикальцийфосфат и гипс.

По карбонатному способу азотнокислотную вытяжку обрабаты
вают сначала газообразным аммиаком (аммонизация), затем аммиа
ком и диоксидом углерода (амммонизация и карбонизация) и в конце 
только диоксидом углерода. Недостатком этого способа, более деше
вого, чем другие, является низкая доля фосфатных компонентов в ro
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Р и с . 153. С хем а п р о и з в о д с т в а  н и т р о ф о с о к :
1, 23  — л ен т о ч н ы й  к о н в е й е р ; 2 — б у н к е р ; 3 — ш н ек ; 4 —  э л е в а т о р ; 5 — в есо в о й  д о за т о р ; 
6 — р е а к т о р ы  д л я  р а з л о ж е н и я ;  7 — р е а к т о р ы  д л я  ам м о н и за ц и и ; 8 — с к р у б б е р ; 9 — ц ен 
тр о б е ж н ы е  н ас о сы ; 10, 25  — в е н т и л я т о р ы ; И  —  с б о р н и к ; 12  — ж е л о б ; 13 — с б о р н и к  д л я  
с у с п е н з и и ; 14 — н а с о с  д л я  с у с п е н з и и ; 15  — а п п а р а т  Б Г С ; 16 —  т о п к а ;  17 —  э л е в а т о р ; 
18 — г р о х о т ; 19 — д р о б и л к а ;  20  — о х л а ж д а ю щ и й  б а р а б а н ; 21  — б у н к е р  д л я  п р и п у д р и 
в аю щ ей  д о б а в к и ; 2 2  — б а р а б а н  д л я  к о н д и ц и о н и р о в а н и я ; 24  — ц и к л о н ы .

товом продукте [N Р 2 0 6  =  1 (0,7—0 ,8 )], к тому же они представ
лены только водонерастворимыми (цитратнорастворимыми) соедине
ниями, приемущественно дикальцийфосфатом.

В нитрофосках, содержащих балласт — сульфат или карбонат 
кальция, — концентрация питательных веществ (N +  Р 2 0 6  +  КгО) 
составляет 33—36 %, в нитроаммофосках же, получаемых с вымора
живанием части нитрата кальция или с введением в процесс фосфор
ной кислоты, концентрация питательных веществ достигает 45—50 %.

В СССР выпускают гранулированный нитрофос марок «уравновешенный», А 
и Б с содержанием соответственно 22 ±  1; 23 ±  1 и 24 ±  1 % N ;  22 ±  1; 17 ±  1 
и 14 ±  1 % Р 20 5  усв (в том числе не менее 18, 7 и 6  % Р20 6 вод); не более 1,5 % 
Н 20 . Доля гранул размером 1—4 мм — не менее 94 %, меньше 1 мм — не более 
3 %, остаток на сите 6  мм отсутствует; прочность гранул — не менее 2 МПа. 
ЕГбольших масштабах на основе кольского апатитового концентрата производится 
нитрофоска марки 1 : 1 : 1 ,  содержащая не менее 33%  суммы питательных ве
ществ, в том числе не менее 11 % N, 11 % К20  и 10 % Р2 0 6 усв (доля водораство
римого Р2 0 5  должна составлять не меньше 55 % от усвояемого), Н ,0  — не более 
1 ,5 % . Гранулометрический состав продукта и прочность гранул идентичны тако
вым для нитрофоса.

Нитрофоска, получаемая из апатитового концентрата Ено-Ковдорского место
рождения, должна содержать не менее 31 % (N +  Рг0 6 +  К 20 ), в том числе не 
менее 10 % каждого из питательных компонентов (доля водорастворимого Р 20 6 — 
не менее 55 %), не более 1,5 % НаО. Доля гранул размером 1—4 мм — не меньше 
90 % , менее 1 мм — не больше 5 % ; гранулы размером более 6  мм должны от
сутствовать.

На рис. 153 показана принципиальная схема производства нитро
фосок. Разложение фосфатного сырья осуществляют при 50—80 °С 
в четырех реакторах 6. В первый реактор подают фосфат и 47—53 %- 
ную азотную кислоту. В третий и четвертый реакторы дозируют 92— 
93 %-ную серную или фосфорную кислоты в количестве около 60 % 
от общей нормы. Разложение фосфата идет при интенсивном переме
шивании в течение 1 ч. Суспензия из четвертого реактора перетекает 
в реакторы аммонизации 7.



Р и с . 154 . Р е а к т о р -а м м о н и э а т о р :
/  — к о р п у с ; 2  «— о х л а ж д а ю щ а я  р у б а ш к а ;  3 — в а л ; 4 — л о п а с т ь  м е ш а л к и ; 5 —  п е р е г о р о д к а ; 
€  « -  к р ы ш к а ; 7  э л е к т р о д в и г а т е л и ; в  •— р е д у к т о р ы . -

Реактор-аммонизатор U-образной формы (рис. 154) состоит из 
корпуса 1, внутри которого помещена перегородка 5, разделяющая 
аппарат как бы на две трубы, соединенных внизу калачом. Диаметр 
каждой трубы 800—900 мм, высота около 2,5 м. В каждой трубе 
имеется мешалка пропеллерного типа, вращающаяся с частотой 3 с- 1  

( ~ 2 0 0  об/мин) и обеспечивающая интенсивное перемешивание суспен
зии. Снаружи реактор имеет водяную рубашку 2\ с помощью пода
ваемой в нее воды регулируют температуру. Газообразный аммиак 
вводят по двум трубам в нижнюю часть реактора. Реакторы для 
разложения фосфата имеют аналогичную конструкцию, с той лишь 
разницей, что мешалки в них однолопастные и электродвигатели мень



шей мощности; в рубашку реакторов подается пар. Реакторы выпол
нены из нержавеющей хромоникелевой или хромоникелевомолибде
новой стали.

Для аммонизации суспензии устанавливают 10— 15 последова
тельно работающих реакторов (время пребывания массы 2—2,5 ч). 
В них вводят остальное количество (40 %) серной или фосфорной кис
лоты и аммиак. При получении нитрофоски по карбонатной схеме 
в аммонизаторы вместо серной или фосфорной кислоты вводят газо
образный диоксид углерода, и при сернокислотно-сульфатном спо
собе производства — сульфат аммония.

Распределение вводимых реагентов по аммонизаторам производят 
в соответствии с заданным режимом по значению pH. Температуру 
поддерживают в пределах 60— 105 °С. За счет теплоты реакций в ам- 
монизаторах из суспензии испаряется 15—20 % воды. Газы, уходя- 
щив.из реакторов 6 и первого аммонизатора (см. рис. 153), перед выб
росом в атмосферу промывают водой для' улавливания соединений 
фтора, оксидов азота и паров азотной кислоты, а газы из нейтрализа
торов 7 — азотной кислотой для улавливания аммиака.

В три последних реактора-аммонизатора вводят третий питатель
ный элемент — калий, обычно в виде ҚС1. При этом частично проте
кает обменная реакция: KCI +  NH 4 N 0 3  =  K N 0 3  +  NH 4 C1. Степень 
конверсии по этой реакции зависит от продолжительности смеше
ния. Обычно она колеблется в пределах 70—90 %. После смешения 
с КС1 масса, содержащая 15—30 % воды, направляется на гранули
рование и сушку. При этом к ней добавляют ретур — мелкую фрак
цию готового продукта, количество которого зависит от метода гра
нулирования и сушки. В настоящее время для гранулирования и 
сушки применяют обычно аппарат БГС 15, а также аппараты с кипя
щим слоем гранул.

Высушенные горячие (70—90 °С) гранулы рассеивают на три фрак
ции. Мелкая, с размером частиц меньше 1 мм, возвращается в БГС 
в качестве ретура. Крупная фракция с размером частиц больше 4 мм 
измельчается и также идет в ретур. Общее количество внешнего ре- 
тура составляет около I т на ! т готового продукта. Фракция с раз
мером гранул 1—4 мм является продуктом, Его охлаждают воздухом 
в барабане 20 до 35—40 °С и направляют в барабан-кондиционер 22, 
где он омасливается и опудривается, а затем поступает в склад.

К А Р Б О Н А Т Н Ы Й  СП ОСО Б

Способ заключается в нейтрализации азотнокислотной вытяжки ам
миаком — при этом 60 % кальция превращается в дикальцийфос
фат. Затем образовавшуюся массу обрабатывают аммиаком и диокси
дом углерода для связывания оставшегося кальция в нерастворимый 
карбонат:

5Ca(N08)a +  ЗН 3 Р 0 4 +  3NH 3  =  1,5Са(Н2 Р 0 4) 2 +  3NH4 N 0 8 +  3,5Ca(N0 3 ) 2
1,5Са(НаР 0 4)2 Ч- 3,5Ca(N03 ) 2 +  3NH 3  =  3C aH P0 4 +  3NH4 N 0 3  +  2Ca(NO , ) 2 

2Ca(N03) 2 +  4N H, +  2C 0 2 +  2H20  =  2CaC03  +  4NH 4N 0 3
5Ca(N03 ) 2 +  3H 3 P 0 4 +  IONH3 +  2C02 +  2H20  =  3C aH P0 4 +  10NH4 N 0 3  +

+  2CaCOa



Разложение апатитового концентрата проводят только азотной 
кислотой. В четвертый реактор (см. рис. 153) вводят стабилизирую
щую добавку с целью предотвращения ретроградации Рг0 5  по реак
ции!

2С аН Р0 4 +  C a(N 0 3 ) 2 +  2NH3  =  Са3 (Р 0 4) 2 +  2NH„N03

Эта реакция завершается при нейтрализации вытяжки до рЬГ= 
=  8,5ч-9. Без стабилизатора доля усвояемого Р 2 0 6  резко падает 
в интервале pH =  4-^-5 и при pH =  8  снижается с 90 до 32—35 %. 
В качестве стабилизирующей добавки применяют соединения маг
ния (из расчета 9 кг Mg на 100 кг Р 2 0 6) — доломит MgC03 -CaC03, 
каустический магнезит MgO, каинит KCI-MgS0 4 -3H20  или сульфат 
магния. Образовавшийся раствор подвергают нейтрализации и карбо
низации. В первый из нейтрализаторов подают только аммиак, в по 
следний — диоксид углерода, в остальные — оба газообразных реа 
гента.

Основным условием нормальной работы реакторов-нейтрализа
торов является равномерное поступление аммиака и диоксида угле
рода в строго выдержанном соотношении. В первой стадии аммони
зации в твердую фазу при значениях pH =  2ч-2,7 начинают выде
ляться фосфаты кальция, железа, алюминия. Это приводит к неко
торому загустеванию суспензии. Ее подвижность обеспечивают рав
номерной подачей реагентов и интенсивным перемешиванием. В по
следнем реакторе, где завершается кристаллизация СаС03, значе
ние pH достигает 7,5—8 ; при этом в суспензии может находиться 
только дикальцийфосфат. Процесс аммонизации протекает с выде
лением теплоты. Температуру в нейтрализаторах поддерживают 
в пределах 60—80 °С.

После аммонизации и карбонизации азотнокислотной вытяжки, полученной 
разложением апатитового концентрата стехиометрическим количеством 47 %-ной 
азотной кислоты (со стабилизирующей добавкой MgO), образуется суспензия сле
дующего состава (в %): С аН Р 0 4 14,3; СаС03  10,5; M gH P04 2,5; NH 4N 0 3  37,1; 
нерастворимые примеси 2,8; вода 32,8. После добавки к ней хлорида калия, грану
лирования и высушивания может быть получена нитрофоска, содержащая (по рас
чету) 37,8 % питательных веществ, в том числе 16,0 % N, 10,9 % Р20 6, 10,9 % 
К аО, с соотношением N : Р 20 6 : К 20  =  1 : 0,7 : 0,7.

С У Л Ь Ф А Т Н Ы Е  С П О С О Б Ы

В сульфатных способах в отличие от карбонатного с помощью суль
фат-иона можно связать большую часть кальция, так что оставшегося 
количества не хватит для образования дикальцийфосфата и часть 
Р А  будет находиться в водорастворимой форме, в виде фосфата 
аммония. Карбонат кальция и моноаммонийфосфат (или монокаль
цийфосфат) несовместимы — их смешение сопровождается образо
ванием дикальцийфосфата.

При получении удобрения с массовым отношением N Р 2 0 Б =  
=  1 1 и содержании водорастворимых форм Р 2 0 5  не менее 60 % 
суммарный расход азотной и серной кислот должен составлять 140 %



от стехиометрически необходимого для связывания кальция согласно 
приведенным ниже уравнениям:

2Ca5 F (P 0 4 ) 3  +  14H N03+  7H 2S 0 4 +  14Н20  =  6НЭР 0 4 +
+  7CaS04 • 2Н20  +  3Ca(N03 ) 2 +  8H N 0 3 +  2HF

6HSP 0 4 +  7CaS04 -2H20  +  3Ca(N03 ) 2 +  8H N 08 +  2 H F +  19NHS =
=  3NH4 H2 P 0 4 +  (NH 4)2 H P 0 4 +  2C aH P04 +  14NH4N 03 +  CaF2 +  7CaS04 • 2HaO

В этом случае фосфат разлагают азотной кислотой в двух первых 
реакторах (см. рис. 153), в третий и четвертый подают 60 % общего 
количества серной кислоты, остальную дозируют в два первых ре- 
актора-аммонизатора. Распределение аммиака и серной кислоты по 
реакторам-аммонизаторам производят с таким расчетом, чтобы зна
чение pH не превышало 3,2 во избежание ретроградации Р20 5. 
Очень важна консистенция суспензии. Вследствие испарения и осаж
дения сульфата кальция в виде дигидрата из жидкой фазы уда
ляется часть воды, что приводит к образованию малоподвижной 
массы. Поскольку это затрудняет процесс, необходимо добавлять 
воду или к исходным кислотам, или в стадии аммонизации.

В последние три реактора вводят хлорид калия. Суспензия, вы
ходящая из реакторов в виде сметанообразной массы, содержит 
всего 15—20 % несвязанной воды (против 30 % в карбонатном спо
собе); ее смешивают с ретуром, массу гранулируют и сушат в аппа
рате БГС. Температура топочных газов на входе в аппарат 220, на 
выходе — 100 9С; температура продукта 70—90 9С.

Примерный солевой состав нитрофоски, получаемой этим способом из апатито
вого концентрата, следующий (в %): С аН Р0 4 11,3; NH4 H 2 P 0 4 11; NH4NOa 9; 
KNOs 22,7; NH 4CI 12,1; KCI 1,9; вода 1,0; примеси — остальное.

На производство 1 т питательных веществ в стандартной нитрофоске марки 
1 : 1 : 1  (11,8 % N +  11,8 % Р2 0 5 +  11,8 % К 20 ) требуется: 0,344 т  Ра0 5  апа
титового концентрата, 0,342 т азота (0,14 т в виде H N 0 3  и 0,202 т в виде NHe), 
0,363 т КаО (в виде КС1), 0,542 т H 2S 0 4, 257 кВт*ч электроэнергии, 0,17 т услов
ного топлива и 28 м* воды.

Азотно-сернокислотный метод позволяет (путем варьирования со
отношения кислот) получать продукты с различным отношением 
N Ра0 Б.

Вместо серной кислоты для осаждения кальция применяют также 
сульфат или гидросульфат (бисульфат) аммония. Используют, в част
ности, сульфат аммония, получаемый в производстве капролактама 
(см. гл. 4) или при конверсии гипса — отхода производства фосфор
ной кислоты. Возможно применение сульфатов натрия или калия. 
Известно несколько режимов осуществления сульфатных способов.

Один из режимов заключается в разложении апатита в первых 
четырех реакторах 47 %-ной азотной кислотой, вводимой с 5 %-ным 
избытком сверх стехиометрической нормы, рассчитанной по уравне
нию;



Затем вводят сульфат аммония в виде твердой соли или раствора. 
В результате реакции

5Ca(N03 ) 2 +  ЗН 3 Р 0 4 +  3(NH4 )2S 0 4 +  HF =  3CaS04 +  2Ca(NO„ ) 2 +
+  6 NH4NQa +  ЗНэР 0 4 +  HF

из жидкой фазы выводится 60 % кальция. Суспензию нейтрализуют 
аммиаком в реакторах-нейтрализаторах при 80 °С до pH =  2,8-т-З 

3CaS04 +  2Ca(N03 ) 2 +  6NH 4 N 0 3  +  ЗН 3 Р 0 4 +  HF +  5,5NH 3  =
=  3CaS04 +  l,5C aH P 04 +  1,5NH4H 2 P 0 4 +  10NH4 N 0 8 +  0.5CaF2

смешивают с хлоридом калия и подвергают сушке. Готовый продукт 
содержит (в %): N12,5, Р20 Бобщ8,5, Р 2 0 5усв 7,5—8, Р 2 0 6 во„ 4 ,  
К20  14; N Р А  «  1 • 0,6.

Рациональнее осуществлять процесс с уменьшенным на 15— 
40 % расходом азотной кислоты, что позволяет получать продукт 
с лучшим соотношением N i Р 2 0 5 — от 1 0,8 до 1 ! 1,1. Например, 
если сульфатсодержащий реагент вводить в реакционную массу 
непосредственно на стадии взаимодействия фосфата с азотной кис
лотой, то образующийся нитрат кальция сразу же разлагается и 
кальций выводится из сферы реакции в виде осадка гипса. Благо
даря этому химическая активность жидкой фазы все время остается 
высокой. После того как азотная кислота израсходуется, фосфат 
продолжает разлагаться ненасыщенной соединениями кальция фос
форной кислотой. При снижении нормы азотной кислоты умень
шается количество воды в суспензии, что облегчает гранулирование 
и сушку продукта.

Степень разложения апатита, характеризуемая соотношением 
в суспензии Р 2 0 5  усв Р А  общ . при 90 %-ном расходе азотной 
кислоты от стехиометрического количества достигает 97 %, что 
всего на 1 — 1,5 % меньше, чем при использовании 105— 110 % азот
ной кислоты. При применении азотной кислоты в количестве 90 % 
от стехиометрического, процесс разложения апатита может быть 
представлен следующим уравнением:

Ca5 F (P 0 4) 3 +  9H N 0 3  +  3 (NH4 )2S 0 4 =  3CaS04 +  6NH 4N 0 9 +
+  2H 3 P 0 4 +  l,5C a(N 03)2+  0,5Ca(H 2 P 0 4) 2  +  HF

При последующей обработке аммиаком нейтрализуются свобод
ная фосфорная кислота и монокальцийфосфат, но расход аммиака 
на нейтрализацию в этом случае соответственно сокращается. После 
добавки хлорида калия и сушки продукт содержит (в %): N 12,2, 
Р 2 О5  о б щ  9,9, Р А  у с в  9,6, РгОовод^.З, К20  14; N ; Р 2 0 Б =  1 I 0,8.

При разложении апатита смесью азотной и серной кислот можно 
осуществить процесс с применением всего 60 % азотной кислоты 
от стехиометрического количества. В таком процессе серная кислота 
используется не только для осаждения кальция, но и для разложе
ния апатита. Общее количество кислот составляет около 90 % от 
стехиометрического. Степень разложения апатита в аммонизирован
ной суспензии достигает 96,5 %. Расход азотной кислоты на раз
ложение фосфата в этом случае сокращается на 40—42 %, а расход



аммиака на нейтрализацию вытяжки — на 25—30 %. Готовый про
дукт содержит (в %): N 10,6, Р А  общ 11,8, Р А у с в  10,4, Р20 5вод 5,5, 
К20  13,6; N Р А  =  1 1,1.

При разложении апатита смесью азотной и серной кислот в при
сутствии некоторого количества сульфата аммония или при одно
временной частичной нейтрализации серной кислоты аммиаком из 
реакционной массы не выделяются оксиды азота и в ней не образуются 
нитриты. Если же апатит разлагать сначала одной азотной кислотой, 
а затем добавлять серную, то не удается избежать образования не
большого количества нитритов и выделения оксидов азота в газовую 
фазу.

Независимо от количества применяемой азотной кислоты можно 
получать продукт, содержащий большую часть (свыше 80 %) фос
фора в виде водорастворимых солей. Это достигается менее глубокой 
нейтрализацией суспензии аммиаком — до pH =  1,8-=-2 вместо 2,8—3.

Концентрация питательных веществ в удобрениях, получаемых 
азотно-сернокислотным, азотно-сульфатным или азотно-сернокис
лотно-сульфатным разложением фосфатов, может быть значительно 
повышена — до 47—55 %, если удалить балластный осадок сульфата 
кальция из азотно-фосфатного раствора до его переработки в твер
дые удобрения. Для осаждения крупных кристаллов сульфата 
кальция, хорошо отделяемых и промываемых на вакуум-фильтре, 
аналогично процессу сернокислотной экстракции (см. гл. 3) осуще
ствляют циркуляцию реакционной массы и разбавляют ее частью 
раствора, получаемого после отделения сульфата кальция, а также 
промывным фильтратом. Другую часть раствора перерабатывают 
в конечный продукт аммонизацией, смешением с калийной солью 
и сушкой. В таком, циркуляционном, процессе достигается практи
чески полное разложение природного фосфата при норме азотной 
кислоты 60—80 % от стехиометрического количества.

Этот процесс можно осуществлять по двум вариантам. По пер
вому из них дигидрат сульфата кальция осаждают смесью сульфата 
аммония и серной кислоты. Например, для получения нитрофоски 
марки 17— 17— 17 апатитовый концентрат разлагают на 60 % азот
ной кислотой, а на 40 % — серной; оставшийся в растворе кальций 
связывают сульфатом аммония. Процесс разложения проводят в 4- 
секционном реакторе при 55—60 °С в течение 3—4 ч. В первую 
секцию подают 40 % фосфата, азотную и серную кислоты, во вто
рую — остаток фосфата, в третью — раствор сульфата аммония. 
Суспензию из 4-й секции направляют на фильтр, осадок гипса отмы
вают и промывные растворы с частью основного фильтрата возвра
щают в 1-ю секцию. Продукционный основной фильтрат аммонизи
руют до pH 4,5 при 100— 110 °С, упаривают под вакуумом, сме
шивают с хлоридом калия, массу гранулируют и сушат в аппарате 
БГС. Отмытый гипс можно конвертировать в сульфат аммония, воз
вращая растворы последнего в реактор.

По данному способу на получение 1 т питательных веществ затрачивается:
0,343 т апатита, 0,328 т азота (0,132 в виде H N 03, 0,064 в виде аммиака и 0,132 
в виде сульфата аммония), 0,346 т К»0, 0,328 т H2 S 04.



Полученный продукт по содержанию питательных веществ иден
тичен нитроаммофоске. Если полностью исключить применение 
серной кислоты и вводить (NH 4 )2 S 0 4  для осаждения всего кальция, 
то получается продукт с массовым отношением N Р 2 0 5  =  1 0,6, 
в котором весь фосфор находится в водорастворимой форме. Для 
получения продукта с отношением N Р 2 0 5  = 1 : 1  следует вводить 
меньшее количество (NH4 )2 S 0 4, но при этом уменьшится доля водо
растворимого Р 2 0 5.

По другому варианту для осаждения кальция вводят концентри
рованную серную кислоту (92—93 % H 2 S 0 4). В осадок выделяется 
полугидрат сульфата кальция, который отфильтровывается быстрее 
гипса и требует меньшего расхода вводимой в цикл воды для про
мывки. После отделения осадка азотнокислотная вытяжка пред
ставляет собой концентрированный раствор смеси азотной и фосфор
ной кислот (например, 25 % H N 0 3  и 22—30 % Р 2 Ой). При нейтра
лизации смеси аммиаком, добавлении ҚС1 и высушивании полу
чается сложное удобрение, которое практически полностью водо
растворимо (за исключением небольшого количества цитратно- 
растворимых фосфатов трехвалентных металлов, образовавшихся 
из примесей, содержавшихся в фосфатной руде). Предпочтительнее 
получать смесь кислот и соответственно продукт о отношением N i 
i Р 2 0 6  =  1 1.

Этот способ позволяет получать концентрированную смесь кислот 
как из апатитового концентрата, так и из фосфоритов, в том числе 
и из низкокачественных, содержащих всего 15—20 % Р 2 0 6, без 
ее выпаривания, чего невозможно достичь при сернокислотной экстра- 
ции (см. гл. 3) и последующем смешении фосфорной кислоты с азот
ной. Кроме того, при азотно-сернокислотной экстракции значи
тельно выше производительность оборудования — реакторов и филь
тров,— чем при сернокислотной.

Ф О С Ф О Р Н О К И С Л О Т Н Ы Й  СП О СО Б

По этому способу в раствор, полученный после разложения фосфа
тов азотной кислотой, добавляют фосфорную кислоту или произво
дят разложение смесью кислот. В последнем случае процесс уско
ряется — его продолжительность сокращается до 1 ч (при 35— 
45 °С). Изменяя количество вводимой фосфорной кислоты, можно 
устанавливать любое соотношение СаО : Р 2 0 6  в реакционной массе.

При дальнейшей нейтрализации раствора аммиаком образуются 
дикальцийфосфат, фосфат и нитрат аммония; соотношение между 
ними зависит от относительного количества введенной в процесс 
фосфорной кислоты, например:

I,5C a(N O s)s +  ЗН 3Р 0 4 +  4 ,5 N H 3 =

=  1 ,5 С аН Р 0 4 +  1,5NH4H2P 0 4 +  3N H 4N 0 3

Водорастворимая форма Р 2 0 6  получается за счет образования 
фосфата аммония. Для выравнивания соотношения N Р 2 0 Б вводят 
при разложении фосфата избыток азотной кислоты, который с аммиа
ком образует нитрат аммония.



При введении избытка аммиака ухудшается качество продукта 
(снижается содержание усвояемого Рг0 5). При правильной дози
ровке продукт содержит до 98 % Р 2 0 5  в усвояемой форме. Темпе
ратуру в процессе аммонизации поддерживают около 90—100 °С. 
В суспензии, вытекающей из последнего реактора, содержится 28— 
32 % воды. Ее подвергают сушке и гранулированию. По этому 
способу может быть получено двойное или тройное удобрение с лю
бым соотношением питательных веществ, содержащее часть Р 2 0 5  

в водорастворимой форме.

При получении нитроаммофоски с отношением N : Р2 0 5 : К гО = 1 : 1 : 1  из 
апатитового концентрата, 55 %-ной азотной и 32 %-ной фосфорной кислот она со
держит (в %): С аН Р 0 4 15,8, NH4 NOs 17,1, NH4 H 2 P 0 4 13, K N 0 3  31,9, NH4CI 16,8, 
KCI 2,6, нерастворимых примесей 1,46, воды 1. Содержание (в %) питательных 
веществ: N 16,5, Ра0 6 16,5, К20  16,5; всего 49 ,5% .

П О Л У Ч Е Н И Е  А З О Ф О С К И  С В Ы М О Р А Ж И В А Н И Е М  Н И Т Р А Т А  К А Л Ь Ц И Я

При охлаждении раствора, полученного разложением фосфатов 
азотной кислотой, можно выделить в твердую фазу часть кальция 
в виде нитратных солей. Это позволяет при последующей перера
ботке азотнокислотной вытяжки производить удобрения с высоким 
содержанием водорастворимых фосфорных соединений. В системе 
СаО—Р 2 0 6 —N 2 0 6 —Н20  в зависимости от температуры и состава 
могут кристаллизоваться следующие нитратные соли: Ca(N03)2, 
Ca(N0 3 )2 -2H 2 0 ,  Ca(N0 3 )2 -3H 2 0 ,  Ca(N0 3 ).2 -4H 2 0 ,  а также (при из
бытке азотной кислоты) двойная соль 3Ca(N0 3 ) , - 12Н2 0 - H N 03. 
В качестве примера на рис. 155 приведена схема полей кристаллиза
ции в этой системе при 25 °С. Наибольшее влияние на степень разло
жения нитрата кальция оказывает концентрация исходной азотной 
кислоты, с увеличением последней степень осаждения возрастает. 
Следовательно, используя для разложения фосфата азотную кислоту 
более высокой концентрации, можно выделить из раствора то же 
количество нитрата кальция с меньшей затратой холода.

Повышение нормы 
азотной кислоты сверх 
етехиометрической сни
жает степень выделения 
СаО в основном вслед
ствие увеличения коли
чества жидкой фазы. 
На рис. 156 сопостав
лены кривые, отражаю
щие влияние концен
трации исходной азот
ной кислоты и тем
пературы охлажденного

Р и с . 155. С хем а п о л ей  к р и с т а л 
л и з а ц и и  в си стем е  
С аО — Р .0 6 — N ,0 6 — 
Н30  при 25 °'С.

МО,). Н-(РО'>'

.С а Н Р 0 4

СаН^РО^г

Са2 Н->(Р04)2



Р и с . 156. З а в и с и м о с т ь  с т е п е н и  в ы д е л е н и ялл л /  v l i w n n  а о | д ^ « | и ! / п л
СаО (ш , %  ) и д ол и  в о д о р а с т в о 
р и м о го  Р>Ол в п р о д у к те  (/I, % )  
о т  к о н ц е н т р а ц и и  исход н ой  а з о т 
ной  к и с л о т ы  и кон еч н о й  тем пе* 
р а т у р ы  р а с т в о р а .

Р н с . J.57. М ассовое о т н о ш е н и е  СаО  : Р 20 ,
в р ас тв о р е  в з а в и с и м о с т и  о т  т е м 
п е р а т у р ы  о х л а ж д е н и я  п ри  р а з 
н ы х  к о н ц е н т р а ц и я х  и сх о д н о й  
к и с л о т ы .

К о н ц е н т р а ц и я  H N O 0, % ; /  — 55; 2  — 5 2 ;
3 —  50 ; 4 — 47.

раствора на степень т выделения СаО в виде четырехводного 
кристаллогидрата Ca(N0 3 )2 -4H20  (справа) и на долю гг водораство
римой формы Р 2 0 5  в продукте в виде фосфата аммония (слева). 
На рис. 157 приведена зависимость массового отношения 
СаО Р 2 0 5  в растворе от его конечной температуры при разных 
концентрациях исходной кислоты.

Сложное удобрение, получаемое из азотнокислотной вытяжки 
с вымораживанием нитрата кальция, называют азофоской. В ней те же 
основные компоненты, что и в нитроаммофоске. Ее производство 
осуществляют следующим образом (рис. 158). Раствор, полученный 
разложением фосфатов азотной кислотой при 40—60 °С, поступает 
в сборник 8, откуда через холодильник 9, где он охлаждается водой 
до 25—35 °С, направляется в систему кристаллизаторов 10.

На старых предприятиях вымораживание (кристаллизацию) ни
трата кальция производят в резервуарах с охлаждающими змееви
ками при понижении температуры раствора до —5 или — 10 °С 
с помощью циркулирующего в них холодильного рассола. Поскольку 
кристаллы Ca(N0 3 )2 -4H20  выделяются на охлаждающей поверхно
сти, ухудшая теплопередачу, процесс осуществляют в аппаратах 
периодического действия. После опорожнения кристаллизаторов 
в змеевики вместо рассола подают пар или горячую воду для раство
рения налипших на поверхности змеевиков кристаллов.

На современных предприятиях применяют метод вымораживания 
нитрата кальция при непосредственном контакте азотнокислотной 
вытяжки с жидким охлаждающим агентом (например, бензином), 
не смешивающимся с раствором. Бензин охлаждается в теплообмен
нике 11 испаряющимся жидким аммиаком и поступает в кристалли
заторы 10. Капли бензина, распределенные по всему сечению кри
сталлизатора, всплывает кверху, охлаждая раствор, и собираются 
в сплошной слой, из которого бензин возвращается через перелив



Рис. 158. С хем а п р о и з в о д с т в а  а з о ф о с к и :
1 — р е з е р в у а р  д л я  а з о т н о й  к и с л о т ы ; 2 — д о за т о р ы ; 3 — б у н к е р  д л я  ф о с ф а тн о го  с ы р ь я : 
4 и 11 — ам м и а ч н ы е  х о л о д и л ь н и к и ; 5 — ц и р к у л я ц и о н н ы й  н ас о с ; 6  — а б с о р б е р  к и сл ы х  
газо в ; 7 — р е а к т о р ы ; 8 — с б о р н и к  а з о т н о к и с л о т н о й  в ы т я ж к и ; 9 — в о д я н о й  х о л о д и л ь н и к ; 
10  — к р и с т а л л и з а т о р ;  12  — п р о м е ж у т о ч н ы й  р е з е р в у а р  д л я  б е н зи н а ; 13 — ц е н т р и ф у га ; 
14  — в е н т и л я т о р ; 15 — с б о р н и к  р а с т в о р а  н и т р а т а  к а л ь ц и я ;  16 —  с б о р н и к  м а т о ч н о го  р а с 
тв о р а ; 17 — н е й т р а л и з а т о р ; 18  — б у н к е р  д л я  х л о р и д а  к а л и я ;  19 — а б с о р б е р ; 20  — см еси 
те л ь  су с п е н з и и  с  р ет у р о м ; 21  — в о зд у ш н ы й  к о м п р е с с о р ; 22  — а п п а р а т  Б Г С ; 23  — т о п к а ; 
24  — ц и к л о н ы ; 25  — э л е в а т о р ы ; 26  — гр о х о т ы ; 27  — т р а н с п о р т е р ; 28  — х о л о д и л ь н ы й  б а 
р а б а н ; 29 — в а л к о в а я  д р о б и л к а ;  30  — б а р а б а н  д л я  к о н д и ц и о н и р о в а н и я ; 31 — б у н к е р  д л я  
п р и п у д р и в аю щ ей  д о б а в к и .

в промежуточный бак 12. Коэффициент теплопередачи находится 
в пределах 3,5—8 МВт/(м2-К). Потери бензина незначительны — 
около 2,5 кг на 1 т получаемого сложного удобрения. Образую
щиеся при охлаждении раствора кристаллы Ca(N03)2-4H20  нахо
дятся во взвешенном состоянии и продолжают расти Когда их 
размеры достигают 0,4—0,6 мм, они осаждаются на дно кристалли
затора. Продолжительность пребывания раствора в кристаллиза
торе составляет 30—40 мин.

Смесь маточного раствора с кристаллами Ca(N03)2-4H20  направ
ляют для разделения на автоматическую фильтрующую центри
фугу 13 непрерывного действия. Кристаллы промывают азотной 
кислотой, предварительно охлажденной до — 10 °С в теплообменнике 4 
испаряющимся аммиаком. Промывную кислоту подают в реакторы 
на разложение фосфата. Туда же возвращают часть маточного рас
твора. Содержащаяся в нем фосфорная кислота способствует выса
ливанию нитрата кальция при последующем охлаждении вытяжки, 
что позволяет повысить температуру в кристаллизаторах и экономить 
холод. Остальную часть маточного раствора направляют на аммо- 
низацию в нейтрализаторы 17, куда поступает газообразный аммиак 
из холодильников 4 я 11.

В нейтрализаторы 17 вместе с маточным раствором подают не
которое количество азотной кислоты для выравнивания отношения 
N Р20 5, так как часть азота была удалена из вытяжки при кристал
лизации нитрата кальция. Протекающий непрерывно через ряд 
нейтрализаторов раствор содержит в качестве основных компонен
тов НЭР 0 4, Ca(NQ3)2 и H N 03. При его нейтрализации до pH =  3,5ч- 
-^3,8 выделяется осадок, состоящий из дикальцийфосфата с при
месью небольших количеств трикальцийфосфата. Кроме того, в осадке 
318



содержатся небольшие количества фторида кальция, кремниевой 
кислоты, фосфатов алюминия, железа и редкоземельных элементов. 
В растворе находятся аммиачная селитра и моноаммонийфосфат. 
Процесс нейтрализации протекает с выделением теплоты. Темпера
туру поддерживают на уровне 110°С. Непоглощенный аммиак 
улавливают из отходящего газа водой или азотной кислотой. При 
дальнейшей нейтрализации до pH =  6ч-6,8 часть моноаммоний- 
фосфата превращается в диаммонийфосфат. Приблизительное сум
марное уравнение нейтрализации можно представить так:

2Н3Р 0 4 +  l ,5 C a (N 0 3)2 +  0 ,5 H N 0 3 +  4,25N H 3 =  3 ,5N H 4N O .,+

+  1 ,5С аН Р 04 - f  0 ,25N H 4H2P 0 4 +  0,25(N H 4)2H P 0 4

В последнюю ступень нейтрализации вводят K.CI. Образующиеся 
в результате реакции обменного разложения нитрат калия и хлорид 
аммония также являются компонентами получаемой азофоски. З а 
тем суспензию гранулируют и высушивают в аппарате БГС. Полу
чаемая азофоска после охлаждения рассеивается на грохоте, товар
ная фракция кондиционируется и отправляется на склад.

Содержание водорастворимого Р20 5 в продукте зависит от степени 
выделения нитрата кальция из азотнокислотной вытяжки. Для 
получения половины Р20 5 в водорастворимой форме мольное отно
шение СаО Р20 5 в нейтрализуемой вытяжке должно быть равным 1. 
Для этого в процессе вымораживания Ca(N03)2-4H20  нужно вы
вести из раствора 70% СаО. Из апатитового концентрата этим спо
собом может быть получен продукт типа 16,7— 16,7— 16,7, содер
жащий 50 % питательных веществ.

Выделенный вымораживанием четырехводный кристаллический нитрат кальция, 
загрязненны й кислотами, обладает плохими физическими свойствами и содержит 
10— 11 % N. Д л я  получения продукта с лучшими свойствами и с более высоким содер
жанием азота (15,5 % ) его растворяю т в азотной кислоте, раствор нейтрализую т 
аммиаком, упариваю т до состояния плава и гранулирую т в потоке воздуха в башне 
или кристаллизую т на холодильных вальцах . Состав получаемого продукта прибли
зительно соответствует формуле 5C a(N 03)2-N H 4N 0 3- ЮН20 .

Д ругим  способом переработки-нитрата кальция является его конверсия в ни
трат аммония по реакции:

C a(N 0 3)a +  (N H 4)2C 0 3 =  2N H 4N 0 3 +  С аС 03

После упаривания полученной суспензии и гранулирования плава, содерж ащ его 
около 10 % воды, получается известково-аммиачная селитра, содерж ащ ая до 22 % 
N. Если после конверсии отделить осадок С аС 03, то часть образовавш егося раствора 
нитрата аммония можно возвратить в основной цикл производства, присоединив его 
к нейтрализованной азотнокислотной вы тяж ке.

В последнем случае на 1 т азофоски получают: ~ 0 , 4  т аммиачной селитры (при 
переработке оставшейся части раствора) и ~ 0 , 3  т  карбоната кальция. На 1 т  
питательных веществ затрачивается: 0,34 т Р20 5 апатита, 0,204 аммиачного и 0 ,15 т 
нитратного азота (из них 0,29 т выпукаю тся в виде аммиачной селитры), 0,34 т 
К аО (в виде КС1), 0,33 т С 0 2, 198 кВ т-ч  электроэнергии, 2,7 т  пара, 76 м3 воды.

ЖИДКИЕ КОМПЛЕКСНЫЕ УДОБРЕНИЯ

Жидкие комплексные удобрения (ЖКУ) представляют собой водные 
растворы или суспензии, содержащие соединения азота и фосфора 
или азота, фосфора и калия (полные жидкие удобрения), иногда



с добавками микроудобрений, пестицидов и стимуляторов роста 
растений. Помимо указанных в главе 4 общих достоинств жидких 
удобрений преимуществами комплексных жидких удобрений по 
сравнению с твердыми являются простота изготовления, меньшие 
капитальные и эксплуатационные затраты, отсутствие вредных вы
бросов. В таких удобрениях можно регулировать в широких пре
делах соотношения основных питательных элементов N Р 20 6 : К 20; 
при этом следует учитывать растворимость компонентов при до
статочно низких температурах. Одно из главных требований, предъ
являемых к жидким комплексным удобрениям,— низкая темпера
тура кристаллизации солей во избежание затруднений при хране
нии и использовании. Преимуществом жидких комплексных удо
брений перед жидкими азотными является отсутствие в них свобод
ного аммиака, а также то, что их применение исключает дополни
тельные трудовые затраты на внесение в почву твердых фосфорных 
и калийных удобрений.

Источником фосфора для получения жидких комплексных удо
брений служит экстракционная ортофосфорная или, предпочти
тельнее, полифосфорная кислота, которую нейтрализуют газо
образным аммиаком. Необходимого соотношения N : Р 20 6 : КгО 
достигают, добавляя в раствор карбамид, нитрат аммония, соли 
калия, чаще всего хлорид калия. Последний по сравнению с другими 
компонентами Ж КУ  наименее растворим, поэтому сумма питатель
ных веществ N -j- Р20 5 +  КгО в полном жидком удобрении обычно 
не превышает 30 %. Повышение этой величины путем введения 
вместо хлорида калия карбоната или гидроксида калия вызывает 
рост себестоимости продукта.

Жидкое удобрение марки 1 1 1, не содержащее конденсирован
ных фосфатов и полученное аммонизацией термической фосфорной 
.кислоты до мольного отношения NH3 : Р20 8 «= 1,6 с последующим 
введением нитрата аммония и хлорида калия, может содержать до 
17 % питательных веществ без их кристаллизации при 0 °С. Если 
вместо нитрата аммония использовать карбамид, то концентрация 
питательных веществ может быть повышена до 2о %. При небольшом 
переохлаждении (примерно на 5 К) эти растворы могут находиться 
в пересыщенном состоянии длительное время. Из растворов, при
готовленных на основе нитрата аммония, первым начинает кристал
лизоваться нитрат калия, а при замене нитрата аммония карбамидом 
в осадок сначала выделяется хлорид калия.

Концентрированные Ж К У  [до 33 % (N +  Р20 5 +  КгО) 1 полу
чают на основе полифосфорных кислот — такие удобрения обладают 
лучшими агрохимическими свойствами, низкой температурой кри
сталлизации ( ~  — 18 °С), в них лучше растворяются примеси и 
микроэлементы вследствие комплексообразования.

Н оменклатура Ж К У  в СССР включает:
Ж К У  марки 9—9—9 — раствор на основе термической фосфорной кислоты, 

карбамида, водного аммиака и хлорида калия. Содержание каж дого из питательных 
компонентов долж но составлять 9 ±  0,5 % (сумма — не менее 27 % ). При 15—25 °С 
плотность удобрения 1230— 1250 кг/м3, pH  *“  6,Вт-7,Б,



Ж К У  марки 10—34—0 — раствор на основе суперфосформой кислоты, газооб
разного и водного а,м.миака. Оно долж но содержать не менее 10 % N н 34 54 общего 
Р20 5, в том числе не менее 55 % в полиформе. Плотность раствора 1400 ±  30 кг/м3, 
температура начала кристаллизации не выше — 18 °С, вязкость — не более 
50 М П а-c, pH  =  6-f-7. Его перевозят и хранят в емкостях из углеродистой стали; 
используют как  самостоятельное удобрение или в качестве базисного раствора для 
приготовления двойных и полных удобрений с разным соотношением питательных 
веществ.

Суспендированное ж идкое комплексное удобрение (СЖ КУ) марки 7—20—0 — 
мутная, медленно расслаиваю щ аяся суспензия на основе экстракционной форсфор- 
ной кислоты и водного аммиака, содерж ащ ая 6,5—8 % N, 19—21 % Р 20 5. Удобре
ние долж но иметь pH  =  6-f-7,5, степень осветления — не более 50 % ; его хранят 
и транспортирую т в закрыты х емкостях из углеродистой стали при температуре 
не ниже — 15 °С.

Жидкие комплексные удобрения производят методами горячего и 
холодного смешения. При горячем смешении нейтрализацией фос
форной или полифосфорной кислоты аммиаком на крупных пред
приятиях получают базовые (основные) растворы Орто- и полифос
фатов аммония. Методом холодного смешения на небольших уста
новках вблизи районов потребления изготавливают удобрения 
с требуемым соотношением питательных веществ, добавляя в базо
вые растворы карбамид, нитрат аммония, соли калия.

На рис. 159 представлена одна из применяемых в СССР схем 
производства жидких комплексных удобрений. По этой схеме тер
мическую фосфорную кислоту нейтрализуют при 60 "С водным 
аммиаком. Затем в раствор (pH =  6,5ч-7,5; мольное отношение 
NH3 Н3Р 0 4 =  1,8ч-1,9) добавляют карбамид и хлорид калия. 
Получаемое жидкое удобрение содержит 27 % питательных ве
ществ (9—9—9).

Н а 1 т  удобрения расходуется: 0,17 т  фосфорной кислоты (53 % Р20 5), 0 ,155 т 
водного аммиака (20,5 % N), 0,126 т  карбамида (46 % N), 0,150 т K.CI (60 % К 20 )
0,4 м3 воды.

На основе растворов полифосфатов аммония, получаемых вы
сокотемпературной (210—250 С) аммонизацией ортофосфорной 
(40—54 % Р20 5) или полифосфорной (68—88 % Р2Об) кислот, изго
тавливают более концентрированные базовые удобрения: 10—34—0; 
11—37—0 и др. Применение же указанных растворов для произ
водства тройных жидких удобрений не дает преимуществ, так как 
суммарная концентрация в них питательных веществ не выше, чем 
при использовании ортофосфорной кислоты.

В производстве Ж КУ марки 10—34—0 обычно используют экс
тракционную полифосфорную кислоту концентрации 68—72 % Р20 5 
с небольшим содержанием конденсированных форм (25—40 %). 
Процесс включает (рис. 160) нейтрализацию нагретой до 70— 120 °С 
кислоты газообразным аммиаком, поступающим под избыточным 
давлением 1,38 МПа и при температуре 90 °С в трубчатый реактор 
небольшого объема (время пребывания 0,1—0,2 с). При часовой 
производительности реактора по кислоте 17 т (50 т/ч ЖКУ марки 
10—34—0) его объем составляет 0,3—0,4 м3; температура в реак
торе 270—380 °С. Нейтрализацию проводят при мольном отноше-



Р и с . 159 . С хем а п р о ш в о д с т о а  ж ид* 
\ ких к о м п л е к с н ы х  у д о б 

р ен и й  ( Ж К У ):
1 — в а к у у м -н а с о с  д л я  р а з г р у з к и  
ц и с тер н ы ; 2 — ж е л е з н о д о р о ж н а я  
ц и с т е р н а ; 3 — н ас о сы ; 4 — си ф о н 
н о е  у с т р о й с т в о ; 5 — х р а н и л и щ е  
ф о сф орн ой  к и с л о т ы ; 6 — н а п о р н ы е  
б а к и ; 7 — р о та м е тр ы : Н — р е з е р 
в у а р  д л я  в о д н о го  а м м и а к а ; 9 — 
н е й т р а л и з а т о р  ф о сф орн ой  ки сл о ты ; 
10 — р е а к т о р  д л я  р а с т в о р е н и я  с у 
х и х  к о м п о н ен т о в ; 11 —м е ш а л к а  
д л я  о к о н ч а т е л ь н о г о  с м е ш е н и я ; 
12 — х р а н и л и щ е  Ж К У ; 13 и 14 
б у н к е р ы  с  п и т а т е л я м и .



Р и с . 1 во. С хем а п о л у ч е н и я  Ж К У  н а  осн ове 
п о л и ф о сф о р н о й  к и с л о т ы :

1 — и с п а р и т е л ь  а м м и а к а ; 2 — п о д о г р е в а 
т е л ь  а м м и а к а ; 3 —  т р у б ч а т ы й  р е а к то р ;
4 — р е а к т о р  п р е д в а р и т е л ь н о й  ам м о н и за- 
ц и н ; 5  —  т е п л о о б м е н н и к ; 6  —  ам м о н и за- 
то р  (д о н е й т р а л и за т о р ) ; 7  — о х л а д и т е л ь  
ЖКУ; 8 —  а б с о р б ер : 9 — сб о р н и к  водн ого  
а м м и а к а .

нии NH 3 :P2 0 5 , близком к 3.
Плав из реактора поступает 
в предварительный аммониза- 
тор, сюда же вводят водный и газообразный аммиак, а также 
охлажденный раствор из теплообменника. Охлаждение производят 
водой или воздухом. Образующийся в аммонизаторе при 50— 
90 °С и pH =  5ч-6,2 раствор частично подают в теплообменник 
с последующим возвратом в реактор и предварительный аммо- 
низатор, а частично — в испаритель жидкого аммиака и далее 
на донейтрализацию до pH =  6,2-=-6,7, газообразным аммиаком. 
Готовое Ж КУ с температурой 25—35 °С направляют на склад. 
Примерный состав фосфатных компонентов в продукте, содержащем 
10,8 % N и 33,8 % Р20 5: 14 % орто-, 13 % пиро-, 4 % Триполи-, 
3 % тетраполиформ (доля полиформ 58 %); его температура кри
сталлизации —17,5 °С, pH =  6, плотность при 25 °С — 1420 кг/м3. 
Ж КУ  марки 10—34—0 может быть получено и на основе упарен
ной до концентрации 52—54 % Р20 Б экстракционной фосфорной 
кислоты при ее нейтрализации газообразным аммиаком в цилиндри
ческом реакторе с мешалкой Исходную кислоту нагревают до 150— 
200 °С и подают в скруббер для улавливания аммиака, отводимого 
из реактора и смесителя. Далее кислота дозируется в реактор, где 
при 240 °С образуется плав полифосфатов аммония. Растворение 
плава осуществляют при 80—85 °С в смесителе, куда вводят водный 
и (при необходимости) газообразный аммиак. Получаемое в смеси
теле Ж К У  содержит взвесь мельчайших твердых частиц (фосфатов 
алюминия и железа). С увеличением в продукте доли конденсирован
ных фосфатов от 20—40 до 50—60 % количество взвеси резко умень
шается, и расслаивание Ж КУ не наблюдается даже при длительном 
хранении.

Аналогичный процесс можно осущ ествлять с использованием кислоты концен
трации 40— 54 % Р 20 5 в реакторе трубчатого типа при 180—220 °С. Газожидкостную  
эмульсию после реактора для повышения степени дегидратации подают в обогревае
мый паром (1 ,6— 5,5 МПа) теплообменник. Плав из теплообменника с температурой 
220—270 °С поступает в донейтрализатор, где растворяется при 50— 90 °С и pH  =  
=  6 ,2 -н 6 ,5  в циркулирую щ ем охлажденном (35— 40 °С) растворе Ж К У  и водном 
аммиаке; сюда ж е вводят газообразный аммиак.

Для получения Ж КУ требуемого состава базовые растворы ма
рок 10—34—0 и 11—37—0 смешивают с азот- и калийсодержащими 
компонентами на стационарных или передвижных установках не
большой мощности (0,2—2,5 тыс. т/год) непосредственно в районах 
потребления при радиусе перевозок до 50 км. Для этого в смеситель 
подают холодный базовый раствор, карбамид, нитрат аммония, 
калийную соль, микроэлементы. Смешение осуществляют при 35—

/Шшроарорная кислота



45 °С и интенсивном перемешивании компонентов; готовое ЖКУ 
направляют на склад.

В последние годы все в более широких масштабах применяют 
суспендированные (или суспензионные) ЖКУ — растворы, в кото
рых диспергированы мелкие частицы нерастворенных питательных 
компонентов, стабилизирующих добавок и других веществ, напри
мер гербицидов, инсектицидов и т. д. Для приготовления таких 
удобрений используют фосфорную или полифосфорную кислоту, 
азотнокислотную вытяжку из природных фосфатов, двойной супер
фосфат, аммиак, карбамид, аммиачную селитру, карбонат и сульфат 
калия, соли микроэлементов. Стабилизирующей добавкой (1—5 %) 
служат аттапульгитовая или бентонитовая глины, которые умень
шают скорость осаждения твердых частиц вследствие образования 
гелей и увеличения вязкости до 100—800 МПа-с и более. Это также 
замедляет кристаллизацию пересыщенных растворов, благодаря 
чему суспендированные удобрения долгое время сохраняются в виде 
тонкой суспензии, использование которой не вызывают затрудне
ний. Сумма питательных веществ (N +  Р 20 6 +  К20) в таком удо
брении может быть повышена до 40—54 %.
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Глава 8

СМЕШАННЫЕ УДОБРЕНИЯ  

ВВЕДЕНИЕ

Комплексные удобрения получают не только химической перера
боткой исходных материалов, но и смешением готовых удобрений. 
Такие удобрения называют смешанными, а процесс их приготовле
ния — тукосмешением.

По своим агрохимическим качествам смешанные удобрения — 
тукосмеси — практически не отличаются от сложных. Преимуще
ством их является возможность выпуска очень широкого ассорти- 
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мента удобрений с любыми соотношениями питательных элементов, 
удовлетворяющими разнообразным требованиям сельского хозяй
ства. Так, в странах Западной Европы ассортимент смешанных 
удобрений включает около 100, а в США — до 2500 марок (сортов), 
однако наиболее распространенных — десятки марок. Тукосмеси 
готовят с различными соотношениями питательных веществ, причем 
каждый питательный элемент может входить в состав смеси в виде 
разных компонентов (например, азот — в виде нитрата аммония, 
карбамида, фосфатов аммония и т. д., фосфор — в виде суперфос
фатов, аммофоса и проч.). В зависимости от вида смешиваемых 
удобрений общее содержание питательных веществ в тукосмеси 
может изменяться в широких пределах — от 25—30 % при исполь
зовании простого суперфосфата, сульфата аммония или аммиачной 
селитры до 40 % и больше в смесях на основе двойного суперфосфата, 
аммофоса, карбамида и других концентрированных удобрений.

Применение смешанных удобрений очень распространено. В об
щем балансе производства минеральных удобрений в капиталисти
ческих странах смешанные удобрения составляют больше одной 
трети. В отдельных странах (Англия, США) выпуск тукосмесей 
составляет 60—70 % от общего производства удобрений.

В нашей стране смешанные удобрения также нашли широкое применение. 
Практика их использования показала достаточность сравнительно небольшого числа 
вариантов соотношения питательных веществ. Например, под хлопчатник рекомен
дуются смеси с отношением N Р 20 6 : К20 ,  равным 1 : 2 : 0 ;  1 : 0,5 : 0 или 1 1 :
: 0 ; под зерновые культуры — 1 : 2  : 2 ; 1 : 2  : 1 или 1 1 : 1 ; под сахарную 
свеклу — 1 : 2  1; 1 : 1,5 : 1,5 и т. д.

Помимо основных питательных элементов (N +  Р +  К) смешан
ные удобрения могут содержать микроэлементы, инсектофунгициды, 
гербициды, стимулирующие ростовые вещества и др. Для нейтра
лизации избыточной кислотности и улучшения физических свойств 
тукосмесей в них часто вводят добавки — наполнители, такие, как 
костяная или фосфоритная мука, мел, известняк, доломит и др.

Смешанные удобрения выпускают как в порошкообразном, так 
и в гранулированном виде. При смешении твердых удобрений ис
ходные компоненты должны быть сухими и рассыпчатыми; кроме 
того, желательно, чтобы они мало различались по крупности и 
плотности зерен. Материалы, не удовлетворяющие этим требова
ниям, трудно превратить в однородное удобрение. Смеси, состоящие 
из зерен разных размеров и неодинаковой плотности, подвержены 
сегрегации, т. е. расслаиваются, становятся неоднородными при 
хранении, перевозке, машинном внесении в почву и т. п. Под дей
ствием внешних сил — гравитации, вибрации (например, при транс
портировке) — частицы меньшего размера или с большей плотно
стью тонут или дрейфуют в направлении действия сил, протекают 
через свободные промежутки между более крупными (или легкими) 
частицами. Да и при смешении частиц разных размеров или плот
ности нельзя получить вполне однородную смесь.

Степень сегрегации зависит от соотношения размеров частиц 
разных фракций, от их плотностей и от величины внешних сил.



Предотвратить сегрегацию различающихся гранул или кристалли
ческих зерен практически невозможно. Поэтому предпочитают 
выпускать не смеси порошкообразных или гранулированных про
дуктов, а гранулировать материал после или в процессе смешения 
компонентов.

Смешение готовых удобрений производят обычно на тукосмеси- 
тельных установках, находящихся в районах потребления в системе 
сельскохозяйственных организаций. На химических же предприя
тиях раньше осуществляли главным образом гранулирование го
товых порошкообразных смесей, смачивая их водой, окатывая и 
высушивая гранулы. В настоящее время на отечественных заводах 
обычно совмещают смешение удобрений с дополнительной химиче
ской обработкой — введением кислот (фосфорной, азотной, серной) 
и нейтрализующих их материалов (газообразного аммиака, жидких 
аммиакатов и других реагентов), а также используют растворы и 
плавы взамен воды в процессе гранулирования. В результате этого 
при смешении компонентов и гранулировании протекают химиче
ские реакции, а гранулы продукта получаются более однородными 
и прочными. За счет теплоты химических реакций происходит вы
сушивание гранул. Такие смешанные удобрения по существу не 
отличаются от сложных; иногда их называют сложно-смешанными.

Номенклатура смешанных удобрений в СССР включает следующие виды:
1. Гранулированное сложно-смешанное удобрение, получаемое аммонизацией 

смеси простого суперфосфата, хлорида калия и нитрата аммония с добавлением 
(при необходимости) серной и фосфорной кислот. Выпускают 5 марок этого удобре
ния (1 1 1, 0 : 1 : 1, 1 1 1,5, 1 : 1,5: 1, 1 : 1 ,5 :0 ) с содержанием действующих 
веществ от 25 до 35 % , в том числе 7— 11 % азота (кроме марки 0 1 : 1 ) ,  9— 16 % 
Р20 5 уСв . 8 — 1 2 % Р 2О5В0д , 7— 15% К 20  (кроме марки 1  : 1 ,5 :0 ) . Грануломе
трический состав удобрения: фракция 1—4 мм — не менее 90 %; меньше 1 мм — не 
более 5 %: больше 6  мм — отсутствие. Влажность гранул — не более 1 %.

2. Полное сложно-смешанное удобрение с микроэлементами и без микроэлемен
тов, получаемое аммонизацией смеси простого суперфосфата, хлорида калия и ни
трата аммония. Это удобрение может выпускаться с полным набором микроэлемен
т е  — В, Zn, Мп, Со, Си, Мо (марка А) или с разным их сочетанием (марка Б 
не содержит Со; марка В — Со и Си; марка Г— В, Со, Си; марка Д  содержит 
только В). Удобрение должно содержать не менее 10 % каждого из основных пи
тательных компонентов, не более 3 % влаги; размер гранул — не больше 6  мм.

3. Прессованное фосфорнокалийное удобрение, получаемое на основе смеси про
стого суперфосфата и хлорида калия. Оно должно содержать не менее 14 % Р20 5 усь 
и 14% К20 , не более 2 % Р20 5Своб и 3 %  влаги. Гранулометрический состав: 
фракция 1 —4 мм — не менее 80 %, фракция — 1 мм — не более 3 %, фракция 
+ 6  мм — отсутствие.

4. Для розничной торговли выпускают питательную смесь марки 9—9—9 с мик
роэлементами (на основе суперфосфата, калимагнезии, сульфата аммония и соеди
нений микроэлементов), удобрительную смесь разных марок с содержанием пита
тельных веществ от 22 до 56 % (на основе суперфосфата, карбамида, аммиачной 
селитры, хлорида и сульфата калия, известняка, доломита и других компонентов) 
и тукосмесь удобрительную марки 1 2 — 1 2 — 1 2 .

АНТАГОНИЗМ И СИНЕРГИЗМ УДОБРЕНИЙ

При получении смешанных комплексных удобрений следует учи
тывать возможность протекания нежелательных химических про
цессов, в результате которых будут теряться питательные вещества 
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(улетучиваться или ретроградировать в неусвояемую форму) и ухуд
шаться физические свойства удобрения. Эти явления обусловливают 
так называемый антагонизм удобрений.

Под синергизмом * удобрений можно понимать повышенную 
эффективность агрохимического действия их смеси по сравнению 
с суммой эффектов, получаемых от каждого из них; условно синер-- 
гизмом удобрений можно также назвать их способность образовы
вать смеси с хорошими агрохимическими и физическими свойствами 
без возникновения вредных побочных процессов.

Например, при смешении суперфосфата с аммиачной селитрой 
в результате реакций

NH4NO3  +  НэР 0 4 =  NH 4H 2 P 0 4 +  HNO 3 

2NH4N 0 8 +  Са(Н2 Р 0 4 ) 2 =  2NH4 H2 P 0 4 +  Ca(NO , ) 2

теряется некоторая часть азота (в виде паров H N 03 или оксидов 
азота), и физические свойства смеси оказываются худшими, чем 
исходных компонентов, из-за появления более гигроскопичного 
соединения — нитрата кальция. Введением в смесь нейтрализу
ющих добавок (например, при ее аммонизации) образование азотной 
кислоты предотвращается и тем самым исключается возможность 
потери азота. Одновременно благодаря превращению части моно
кальцийфосфата в дикальцийфосфат, связывающий некоторую долю 
гигроскопической воды в кристаллизационную, улучшаются фи
зические свойства удобрения. При этом, однако, уменьшается содер
жание водорастворимого Р20 6 за счет увеличения цитратнораство- 
римого.

В некоторых случаях при смешении получаются удобрения, обла
дающие лучшими физическими свойствами, чем исходные компо
ненты. Например, при смешении суперфосфата с сульфатом аммония 
в результате реакции

(NH 4 )2 S 0 4 +  Са(Н 2Р 0 4 )2 -Н 20  +  Н20  =  2NH 4 H 2P 0 4 +  C aS04 -2H 20

смесь подсыхает и затвердевает вследствие образования гипса. 
Она обладает малой гигроскопичностью, но для устранения слежи
ваемости ее приходится измельчать после длительного хранения, 
когда приведенная реакция завершится.

Удобрительные смеси с хорошими физическими свойствами, 
с небольшой гигроскопичностью и не слеживающиеся при хранении 
получаются при смешении фосфатов аммония и хлорида калия 
с суперфосфатом и сульфатом аммония; при смешении их с нитратом 
аммония или карбамидом получается удобрение, рассеваемость 
которого при хранении во влажном воздухе ухудшается.

Для решения вопроса о возможности смешения тех или иных 
удобрительных солей руководствуются различными диаграммами, 
составленными на основании теоретических соображений и экспе
риментальных данных. Однако' антагонизм удобрений изучен еще

* Синергнзм — от греч. «синергос» — вместедействующий, т. е. действующий 
совместно и функционально однородно.



/  — н и т р а т  к а л ь ц и я ; 2 — н и т р а т  н а т р и я ; 3 — с у л ь 
ф а т -н и т р а т  ам м о н и я ; 4 —  к а л и й н о -а м м и а ч н а я  с е л и 
т р а ; 5 — с у л ь ф а т  ам м о н и я ; 6 —  х л о р и д  ам м о н и я ; 
7 — к а р б ам и д ; 8 — ц и а н а м и д  к а л ь ц и я ;  9 — п р е ц и 
п и тат ; 10  — су п е р ф о с ф ат ; 11 — те р м о ф о с ф а ты , то- 
м а с ш л а к ; 12 —  с у л ь ф а т  к а л и я  и с у л ь ф а т  к а л и я -м а -  
г н и я ; 13 — к а л и й н ы е  сол и  (50  % К гО ); 14  — к а л и й 
н ы е соли  (2 0 —40 %  К 20 ) ;  15 — и з в е с т н я к .

недостаточно, и поэтому нередко раз* 
ные диаграммы смешения дают проти- 
воречивые сведения. На рис. 161 
приведена одна из таких диаграмм. 
Горизонтальные и вертикальные ряды 
на этой диаграмме обозначены чис

лами, соответствующими разным удобрениям. Возможность сме
шения характеризуется клетками, находящимися в месте пере
сечения рядов: белые клетки указывают на возможность, чер
ные — на недопустимость смешения. Заштрихованные клетки 
соответствуют смесям, в которых нежелательные процессы идут 
сравнительно медленно. Буквой г обозначены смеси, из которых 
могут выделяться газы, а буквой р — смеси, в которых возможна 
ретроградация Р20 5. Возможности смешения удобрений значительно 
расширяются при добавке к ним нейтрализующих материалов, что 
в приведенной диаграмме не учитывалось.

ПРОИЗВОДСТВО СМЕШАННЫХ УДОБРЕНИЙ

Смешанные удобрения изготовляют на химических предприятиях 
и на специальных тукосмесительных станциях, расположенных 
в районах потребления удобрений. Смешение удобрений примитив
ными методами производят и сами потребители. На рис. 162 изобра
жена принципиальная технологическая схема установки, на которой 
можно производить различные смешанные удобрения (аппараты 
для измельчения и просеивания исходных твердых материалов на 
схеме не показаны).

При изготовлении гранулированных удобрений с добавкой 
к твердым смесям воды, растворов солей, кислот, аммикатов или 
с нейтрализацией их газообразным аммиаком процессы смешения, 
аммонизации, гранулирования можно совмещать в одном непре
рывнодействующем аппарате — аммонизаторе-грануляторе. Про
должительность пребывания материала в аппарате ~  10 мин. Вслед
ствие выделения теплоты реакций температура в нем повышается 
до 70—80 °С и происходит испаренне влаги, однако в большинстве 
случаев требуется дополнительное высушивание гранул топочными 
газами во вращающемся барабане до влажности меньше 3 %. Далее 
продукт охлаждается воздухом и рассеивается. Крупная фракция 
дробится и возвращается на рассев, средняя выпускается в ка
честве продукта, а мелкая возвращается в виде ретура в смеситель. 
Количество ретура зависит от рецептуры и характера исходных 
материалов; обычно оно находится в пределах 0,1 — 1 ч. на 1 ч. 
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Р и с . 162 . С хем а у с т а н о в к и  д л я  п о л у ч е н и я  с м е ш а н н ы х  (с л о ж н о -с м е ш а н н ы х )  уд об рен и й :
1 — б у н к е р ы  д л я  т в ер д ы х  и с х о д н ы х  ко м п о н ен т о в ; 2 — б у н к е р  д л я  р с т у р а ; 3 —  оесовы е 
Д о заторы  с ы п у ч и х  м а т е р и а л о в ; 4 — л ен т о ч н ы е  т р а н с п о р т е р ы ; б —  р е з е р в у а р ы  д л я  ж и д 
к и х  и с х о д н ы х  к о м п о н ен то в ; 6 — ж и д к о с тн ы е  д о за т о р ы ; 7 — с м е с и т е л ь -а м м о н и за т о р ; 5 — т о п 
к а ; 9 — с у ш и л ь н ы й  б а р а б а н ; 10  — в о зд у ш н ы й  х о л о д и л ь н и к ; 11 — э л е в а т о р ; 12 — грохот?  
13 — д р о б и л к а ; 14  — в е н т и л я т о р ы  д л я  в ы х л о п н ы х  га з о в .

готового удобрения. Количеством ретура, а также подачей в случае 
необходимости в аммонизатор-гранулятор охлаждающего воздуха 
или греющего пара можно регулировать температуру смешиваемой 
массы и содержание в ней жидкой фазы.

РАСЧЕТ СОСТАВА ТУКОСМЕСЕЙ

Д ля расчета смешения удобрений пользуются треугольной диаграммой. Вершины 
равностороннего треугольника (рис. 163) соответствуют простым удобрениям, при
чем содержание в них питательных веществ — Р20 5, N и К20  — принимается 
ва 100%.  Фигуративные точки, лежащие на сторонах треугольника, отвечают со
ставу двойных, а точки внутри треугольника — составу тройных удобрений в пере
счете на питательные вещества.

Например, требуется решить вопрос, в каком соотношении следует смешать 
аммонизированный суперфосфат, содержащий 14 % Р 2 0 6 и 2,5 % N, сульфат аммо
ния, содержащий 21 % N, и калийную соль (сильвинит, обогащенный хлоридом 
калия), содержащую условно 42 % К 20 ,  чтобы получить смешанное удобрение 
о отношением N : Р20 4  : К20 ,  равным 1 : 1 :  0,5.

Для этого наносят на диаграмму точку а, соответствующую составу аммонизи
рованного суперфосфата (отношение отрезка N— а к Р20 6 — а равно отношению 
содержания Р аОб к N в аммонизированном суперфосфате, т. е. 14 : 2,5). Затем 
наносят на диаграмму точку Ь, соответствующую составу смешанного удобрения, 
и проводят через вершину треугольника, отвечающую 100 % К 20 ,  и точку Ь пря« 
мую линию до пересечения со стороной 
N—Р20 6 в точке с. Отношение длин отрез
ков ас к с — N дает отношение количе
ства сульфата аммония в пересчете на 
100 % N к количеству аммонизированного 
суперфосфата в пересчете на 100?^ (P20 6+ N ).
Измерив отрезки, устананавливаем, что это 
отношение равно 7 10. Отношение длины 
отрезка Ьс к длине отрезка Ь — К 20  дает 
отношение количества калийной соли в пе
ресчете на 1 0 0  % К 2 0  к сумме сульфата 
аммония и аммонизированного суперфосфата

Р и с , 163, Г р а ф и ч е с к и й  р а с ч е т  с м е ш е и и а  удоб- 1 0 0 % /
рений. Ц L------------------------------------ *e°



в пересчете на 100 % (N +  Р20 5). Это отношение по условию задачи равно 1 : 4.
Из этих отношений следует, что для получения смешанного удобрения заданного 
состава необходимо, чтобы исходные удобрения были взяты в соотношении: калий
ная соль (100 % К 20): сульфат аммония (100 % N) : аммонизированный супер
фосфат [100 % (Р 20 6 +  N) ] =  1 : [ 4 .7 / (7 +  10)] : [4 -1 0 /(7 +  10)) =  1 1,65 : 2,35. 
Разделив последние числа на процентное содержание полезных питательных веществ 
в каждом из исходных удобрений, получим отношение масс натуральных исходных 
удобрений в смеси: (1/42) : (1,65/21) [2,35/(14 +  2,5)] =  0,024 : 0,079 : 0,145. При
няв массу смеси за 1 0 0 %, устанавливаем, что смешанное удобрение с заданным 
соотношением питательных веществ должно состоять из 9,7 % калийной соли, 
31 ,9%  сульфата аммония и 58 ,4%  аммонизированного суперфосфата.

Та же задача может быть решена аналитическим путем. Обозначим: требуемое 
соотношение питательных веществ в смешанном удобрении N : Р20 6 К20  =  А '■ 
: В : С; процентное содержание этих веществ в смешанном удобрении соответственно 
а, Ь, с, а в трех исходных удобрениях — аъ Ьъ сг\ а2, Ь2, с2 и а3, Ь3, с3. Искомое 
процентное содержание исходных удобрений в смеси обозначим соответственно х, 
у и г. Для вычисления шести неизвестных (а, Ь, с, х, у, и г) составляем шесть 
уравнений:

a = Cl Too” +  йг “100“ Ю0- *

1. L Х , L У , L Z . X У 1 2
b=  bi -Т757Г  +  ь* -  щТГ +  *з -г™ - 5 с =  с, — г  +  с* - fa -  +  -100 т  ' 100 ^  3 100 ’ 1 100 ^  2 loo" ^  3 100 ’

0  А а А . , ,—  = — , —  =  — , *+</ +  г=Ю0

В примере, рассмотренном выше, заданы следующие величины:

А =  1 а, =  2,5 6 ] =  14 Cf =  0 

В =  1 в2 =  21 6а =  0 са =  0 

С =  0 ,5  а э =  0 Ь3 =  0 с3 — 42

Подставляя эти значения в уравнения и решая систему уравнений, получим: 
а  =  8,16; Ь — 8,16; с =  4,08; х  =  58,32; у  =  31,96; г  — 9,72, т. е, тот же резуль
тат, что и с помощью треугольной диаграммы.

Если задано не соотношение, а содержание питательных веществ в смеси, то 
расчет ведут следующим путем. Обозначим содержание-N, Р20 6, и К аО в каждом 
из исходных простых удобрений соответственно через п,  р а к  %. Тогда в 1 х 
смешанного удобрения будут следующие количества простых компонентов:

1Г +  1Г + -Г  +  С==1 т t l р k

Здесь N,  Р  и К  — заданное содержание питательных веществ (N, Ра0 6, КаО) 
в смеси, а С — масса добавки для доведения смеси до единицы измерения.

Например, для получения смешанного удобрения марки 5— 10— 10 из сульфата 
аммония (п  =  20,5), простого суперфосфата (р =  20) и хлорида калия (к =  60)

____ ^  +  J !  +  J L  =  o 9 1 2 tп +  р +  k 20,5 +  20 +  60

и масса добавки, состоящей из инертного материала (доломита, гипса, фосфогипса, 
кизельгура, извести, глины и т. п.): С =  1 — 0,912 =  0,082 т.

Удобрительную смеси марки 10— 10— 10 из тех же компонентов приготовить 
невозможно, так как (1 0 /20 ,5 )+  (1 0 /2 0 )+  (1 0 /6 0 )=  1,155 >  1,
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Максимальная концентрация каж
дого из питательных веществ в удо
брении с соотношением N Р20 5 :
: К20  = 1  1 :1  будет в этом слу
чае равна 10/1,155 =  8 , 6 6  %. Для 
получения удобрения марки 1 0 — 1 0 —
1 0  было бы необходимо или исполь
зовать двойной суперфосфат вместо 
простого, или заменить сульфат аммо
ния (20,5 % N) нитратом аммония 
(34,5 % N). В последнем случае полу
чается (10/34,5) +  (10/20) +  (10/60) =
=  0,957 т.

При использовании для смеше
ния двойных удобрений расчет ведут 
тем же способом, но в этом случае не
обходимо уравновесить отношение эле
ментов в двойном удобрении для по
лучения общей формулы, выбрав для 
добавки соответствующее простое 
удобрение. Например, нужно приго
товить смесь 1 0 —2 0 — 2 0  из фосфата 
аммония 11—48—0, 60%-ной калий
ной соли (60 % К 20 )  и третьего 
продукта, который еще следует вы
брать. Отношение N : Р 2 0 6 в фосфате 
аммония (11 48 =  0,23) меньше тре
буемого для смеси ( 1 0 : 2 0 = 0 , 5 ) .  Следовательно, нужно рассматривать фосфат 
аммония как источник Р 20 5 и пополнить смесь соединением, которое служило бы 
источником азота. Имеем:
Количество фосфата аммония Pip =  20/48 =  0,418 т

калийной соли Қ/k =  20/60 =  0,334 т
Остаток ___________________ 1—0,418—0,334 =  0,248 т______

Всего: 1,000 т
Но с фосфатом аммония вносится уже 11-0,418 =  4,6 % азота. Дополнительно 

нужно внести 10 — 4,6 =  5,4 % азота. Минимальное содержание азота в добавке 
должно быть 5,4 : 0,248 =  21,8 % , что больше, чем в сульфате аммония; значит, 
для добавки следует использовать нитрат аммония или карбамид.

Определить количества исходных компонентов смешанного удобрения можно 
с помощью номограммы (рис. 164). Для этого через точку, отвечающую содержанию 
питательного вещества в заданной тукосмеси, и точку, соответствующую содержанию 
его в исходном компоненте (наклонная линия), проводят прямую до пересечения 
с левой шкалой, на которой отложено содержание исходного вещества в получаемой 
смеси. Пусть, например, требуется приготовить смесь состава 14— 14—14 из аммиач
ной селитры (34,8 % N), двойного суперфосфата (46 % Р 20б) и хлорида калия 
(60 % К20 ). Проводя прямую (пунктир) из точки на правой шкале (14 %) через 
точку на наклонной линии (34,8 %) до левой шкалы, получаем здесь искомую точку 
(40 %), т. е. на 100 ч. смеси следует взять 40 ч. аммиачной селитры. Таким же 
образом находим расход двойного суперфосфата (30 ч.) и хлорида калия (23 ч.) 
Суммарное количество исходных простых удобрений равно: 40 +  30 +  23 =  93 %; 
остальные 7 % составляют кондиционирующие добавки и нейтрализующие вещества.
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