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ПРЕДИСЛОВИЕ

В подготовке инженеров-механиков и инженеров-технологов для хи- 
мической и смежнмх с ней отраслей нромишленности важное место 
занимает изучение дисциплин химнко-технологического цикла.таких, 
как «Обшая химическая технология» и «Процесси и аппарати химиче- 
ской технологии», формируюших технологическое мировоззрение 
специалистов. Грамотное вьиюлнение работи no разработке техноло- 
гических процесов, проектированию, конструированию и эксплуата- 
ции химического оборудования невозможно без знания основ теории 
химических процессов и реакторов, принципов рационального исполь- 
зования смрьевих и топливно-энергетических ресурсов, без учета за- 
дач охрань! окружаюшей средьг Все перечисленние вопросм рассмат- 
риваются в этой книге.

Во втором издании учебника уделено большее внимание вопросам 
смрьевой и энергетической базн химической промншленности, комп- 
лексного и рационального использования снрья и энергии, дополни- 
тельно включенн материалм по энерготехнологическим установкам, 
расширенн разделн по охране окружаюшей средм.

Сушественной переработке подвергнутм главн 2, 4, 5, 7, 11, 12, 
14, 18, в которне внесенн изменения и дополнения. При подготовке 
рукописи бнли учтенн замечания и пожелания, внсказаннне в про- 
цессе обсуждения первого издания. Многие главн дополненн приме- 
рами, каждая глава заканчивается вопросами и упражнениями для са- 
мостоятельной работм студентов.

Авторн благодарнн чл.-кор. АН СССР Г1. Г. Романкову, акад. 
АП УССР В. И. Атрошенко, профессорам В .С . Бескову и И. П. Мухле- 
нову за конструктивнне советн, внсказаннне в опубликованннх ими 
рецензиях, рецензентам 1-гои2-го изданий— профессорам Jl. Я. Тере- 
|ценко, В. А. Шорманову, Л. Jl. Товажнянскому, а также всем 
коллегам, приславшим свои замечания и предложения. При написа- 
нии учебника авторами использован многолетний опнт чтення лекций 
в Московском институте химического машиностроения. Замечания и 
пожелания студентов и аспирантов этого института также нашли 
отражение при подготовке 2-ro издания.

Авторм



ВВЕДЕНИЕ

§ 1. Химнческая технология как наука

Под технаюгией в широком значении этого слова понимают научное 
описание методов и средств производства в какой-то отраслн проммш- 
ленности. Например, методи и средства обработки металлов состав- 
ляют предмет технологии металлов, методь! и средства изготовления 
машин и аппаратов — предмет технологии машиностроения. Процес- 
cbi механической технологии основанм преимушественно на механиче- 
ском воздействии, изменяюшем внешний вид или физические свойства 
обрабатмваеммх вешеств, но не влияюшем на их химический состав 
Процессм химической технологии включают химическую переработку 
смрья, основанную на сложнмх посвоей прнроде химических и физико- 
химических явлениях.

Химичгская технологиа — наука о нанболсе экономичних и акологически 
обосиоааннмх методах химической переработки cupwx природних материалов 
в предмети потребленин и средства проитводства.

Великнй русский ученмй Д. И. Менделеев так определял разли- 
чия между химической и механической технологией: *... начинаясь с 
подражания, всякое механически-фабричное дело может совершенст- 
воваться в своих даже саммх основнмх принципах, если есть только 
внимательность и желание, но при этом одном, без предварительного 
знания, прогресс химических заводов неммслим, не сушествует и су- 
шествовать, наверно, ннкогда не будет ... Все это зависит от того, что 
химические преврашения ... закрмтм, молекулярнм, невидимм в сво- 
ем механизме и требуют для сознательного обладания ими такого зна- 
комства с ними, какое возможно для видиммх механических нзменений. 
иначе деятель будет просто слеп для той механики, которая нужна на 
химическом заводе»*.

Современная химическая технология, используя достижения ес- 
тественнмх и технических наук, изучает и разрабатмвает совокупность 
физических и химических процессов, машин и аппаратов, оптималь- 
нме пути осушествления этих процессов и управления ими при npo- 
ммшленном пронзводстве различнмх вешеств, продуктов, материалов. 
изделий.

Химическая технология базируется прежде всего на химических 
науках, таких, как физическая химия, химическая термодинамика и

‘ М е н д е л е е в  Д. И. 0)4. Л .— М., Изд-во АН СССР, 1950. Т. 20. С 2ft



химическая кииетика, но в то же время не просто повторяет, а разви- 
вает закономерности этих наук в приложении к кру^номасштабним 
промишленним процессам. Вмдаюшийся физико-химик, много сде- 
лавший для развития химической технологии, академик Д. П. Конова- 
лов счнтал одной из главних задач химической технологии, отлнчаю- 
1цих ее предмет от чистой химии, «установление наивигоднейшего хода 
операцин и проектирование ему соответствуюшнх заводских приборов 
и вспомогательннх механических устройств» *. Поэтому химнче- 
ская технология неммслима без тесной связи с экономикой, физикой, 
математикой, кибернетикой, прикладной механикой, другнми техни- 
ческими науками.

Химнческая технология на заре своего сушествования бнла нау- 
кой по преимушеству описательной. Многие первие учебникн и руко- 
водства по технологии служили энциклопедиямн известних вто время 
технологических процессов. Развитие науки и промишленности при- 
вело к значительному росту числа химических производств. Напри- 
мер, сейчас только на основе нефти производят около 80тис. разних 
химических продуктов. Рост химического производства, с одной 
сторонь!, и развнтие химических и технических наук — с другой, поз- 
волилн разработать теоретические основь) химико-технологических 
процессов.

По мере развития химической промишленности содержание хими- 
ческой технологии обогашалось новими сведениями, новмми законо- 
мерностями, новь1ми обобшениями. В хнмической технаюгии произош- 
ло виделение самостоятельних научних дисциплин, таких, как про- 
цесси н аппарати химнческой технологии, обшая химическая техноло- 
гня, автоматизация и моделирование химико-технаюгических про- 
цессов н др.

Значительний прогресс в химнческой технологии в последние годи 
связан с применением современних вичнслительних средств для ре- 
шения теоретических и прикладних задач. Применение вичислитель- 
ной техникн не татько позволило ставить и решать сложние задачи, 
но и обогатило химическую технологию новими подходамн к их peuie- 
нию, свизанними с математическим моделированием и системними 
исследованиями. Появилось и успешно развивается новое направле- 
ние в химической технологии — кибернетика химико-технологнче- 
ских нроцессов.

Развитие химической технологии как науки неотделимо от ее прак- 
тических приложений. За последние десятилетия химическая промиш- 
ленность уверенно вошла в число ведуших отраслей материального 
ироизводства. Новие открития и технологические разработки бист- 
ро становятся достоянием практики, тесно связивают науку с произ- 
водством, и эта взаимиая связь позволяет более рационально исполь- 
зовать сирье и топливно-энергетические pecypcu, создавать новие

К  о н о в а . 1 о в Д. П Материалм и процесси химической технологии
•I Гос. изд-во, 1924 Ч. I, с 4.
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беэотходние производства, в которих химико-технологические про- 
цессь) иротекают с високими скоростями в оптимальиих условиях, с 
получением продуктов високого качества.

§ 2. Краткие сведения по истории развития 
химической техиологии

Исторня хнмнческой технологии неотделима от исторнн развнтия химичес- 
кой промишлениостн. Вначале химическая технология, возникшая с появлением 
первмх химических промислов, била чисто опнсательним разделом приклад 
иой химии.

Возникновение в Европе маиуфактур и промислов по получению основних 
химических продуктов следует отнести к X V  в., когда стали появляться мелкие 
специализироваиние производства кислот, шелочен и солей, различних фарма- 
цевтических препаратов и некоторих органических вешеств. В  России собствеи- 
но химическими производствами, получившими развитие в конце X V I — нача- 
ле X V I I  в., било изготовление красок, селитри, порохов. а также получение 
соди и серной кислоти.

Во второй половине X V I I I  в. иачалось виделение технологии в специальную 
отрасль знаний, закладивались основи химнческой технологнн как науки и 
учебной лисциплинм. Впервие в этом понимании термин «технология» бил упо- 
треблен в 1772 г. профессором Гёттингенского университета И. Бекманом, ко- 
тормй издал и первме комплекснме труди, осветаюшие технику многих хими- 
ческих производств и явнвшнеся одновременио первмм учебником по хнмнчес- 
кой технологии. В 1795 г. в Германии появился двухтомнмй курс И. Ф. Гмели- 
на «Руководство по техиической химни», изданнмй в 1803 г. в русском переводе
В. М. Севергина под названием «Химические основания ремесел и заводов».

Химическая технология в конце X V I I I  в. стала обязательной учебной дис- 
циплиной в универснтетах, в вмсших технических учебних заведениях стран 
Европи, в училишах коммерческого и технического профиля в Россин.

В  1803 г. в Российской Академии наук била учрежлена кафедра химической 
технологии. С 1804 г. в Саикт-Петербурге стал издаваться «Технологический 
журнал, или собрание сочинений, относяшихся до технологии». В  эти же годм 
начинается и преподавание химической технологии в вмсших учебиих заведе- 
ниях России.

Профессор Московского университета И. А. Двигубский, издавший в 1807— 
1808 гг. первмй русский учебник по химнческой технологии «Начальнме ос- 
нования технологии, или краткое показание работ на заводах и фабриках npo- 
изводиммх», пишет в предисловии к этой книге: «В наше время во всех почти 
хорошо учрежденнмх учнлишах преподают техиологию, илн науку о ремеслах, 
заводах и фабриках, чтобм посвятившие себя наукам, обозрев вместе и весь 
круг технологни, могли... теоретическими своимн знаниямн способствовать рас- 
пространению и усовершенствованню ремесел, заводов и фабрик, необходиммх 
к умножению обшественного достояния».

В  1828 г. проф. Ф . А. Денисовмм бмл издан учебник «Пространное руко- 
водство к обшей технологии, или к познанию всех работ, средств, орудий и ма- 
шин, употребляеммх в разнмх технических искусствах». Этот учебник явился 
прообразом современнмх курсов обшей химической технологии, а также про- 
цессов и аппаратов химической технологии. В  нем сделана попмтка не лросто 
описать сушествуюшие хнмические производства, но и вмделить типовме про- 
цесси технологии.

Крупний вклад в развитие химической технологии как самостоятельной на- 
учной дисцнплинм внес проф. П. А. Ильенков, издавший в 1851 г. «Курс хими- 
ческой технологни» — своего рода энциклопедию всех сушествовавших к t o m v  
времени крупнмх химических производств.

Появление в X IX  в в странах Западной Европм и в России большого числа 
учебников. руководств и научнмх исследований по химической технологии спо
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.-обствовало бистрому росту химического производства и вмссте с тем ра.<витию 
научнмх основ химической технологии. Можно назвать лишь некоторме круи 
нме собмтня в истории развития химической проммшленности

В 1748 г. в Бирмингеме (Англия) бмл построен первмй небольшой завод 
по производству серной кислотм в свннцовмх камерах (начало камгрного спо- 
соба) В  1805— 1810 гг. камерное пронзводство серной кислотм получило шн 
рокое развитне в Аиглии и во Францни. В- 1804 r начал работать первмй серно- 
кислотнмй завод в России. в 1820 r. — в Германии.

В 1787— 1789 гг. Н. Леблан разработал первмй проммшленнмй способ 
получения содм. В  связн с большим спросом на соду со сторонм стекольного 
производства, производства едкого натра н других отраслей проммшленностн 
v-пособ Леблана получил очень широкое распространение (первмй большой содо- 
вмй завод по способу Леблана построен в Англии в 1823 г.) В  1861 г. бнл раз- 
работан аммиачнмн метод получения содм (метод Сольве).

Во второй половине X IX  в. широко развиваются исследования в области 
каталнза. позволившие осушествить в проммшленном масштабе многие химичес- 
кие процессм. Так. в 70-х годах X IX  в. бмл разработан контактнмй метод по- 
лучения серной кислотм. а в 1886 г. органнзовано ее проммшленное пронтводгт- 
во по этому методу.

Внедрение гетерогенного катализа в органический синтез знаменова.ю на- 
ча.ю нового периода в истории органической химии. В первме дссятнлетня \ \  в 
шнрокое развитие получили синтезм на основе углеводородов и оксида углсрода 
Работм в области гетерогенного каталита дали волможность ocyiu icгвиri. 
С. В. Лебедеву проммшленнмй синтез каучука

Большое значение для решения актуальнмх задач химической техно.юшн 
нмели теоретическне н экспериментальнме исследования в области химической 
гермодинамики. Большинство из них нмело четкую технологическую напран- 
ленность. Среди s t h x  работ необходимо отметить трудм Ле Шагелье, Нсрнста и 
Габера, посвяшеннме синтезу аммиака из азота и водорода. Создание в 1912 i 
проммшленной установки синтеза аммиака под давлением знаменовало собой 
революцию в развитни химической проммшленности, положило начало проммш- 
леннмм химичсским процессам с применением вмсокого давлсния.

В середине X IX  столетия после широкого развития работ Ю. Либнха в об- 
ласти агрохимии появилась новая отрасль химнческой проммшленности — нро 
'иводство минеральнмх удобреннй. бе« разумного прнменения котормх в нашс 
время невозможно бмло бм решать задачи обсспечення населения Земли продо- 
вольствием.

Технологическим приложенисм теоретических работ в области цепнмх реак 
иий в 30— 50-е годм X X  в (Н . Н Семенов и др ( явилась детальная разрабогка 
процессов синтеза полиэтилена вмсокого давления, полистирола. поливнннл- 
члорнда и др. Производство пластическнх масс, синтетических смол и искусст- 
неннмх волокон открмло новую <pv в получении материалов с заданнмми свой- 
1'твами.

В создание отечествениой химической проммшленности и развнтие техиоло- 
гических наук внесли вклад многие русские н советские ученме и инженерм 
Грудно переоценить роль ряда крупнейших ученмх дорсволюционной России. 
прежде всего М. В. Ломоносова (1711 — 1765) й Д. И. Менделеева (1834 1907), 
а также Н Н Зиннна (1812— 1880), А. М. Бутлерова (1828 -1886), А К. Крупс 
кого (1845— 1911), В . В . Марковникова (1838— 1904), И. И. Андреена (1880 
■919) и многих других.

Октябрьская революцня открмла практически неограннченнме возможносги 
яля развития химической науки и технологин. Уже в конце 1917 г бмл оргяннзо 
ваи химический отдел при В С Н Х  (Вмсшем Совете Народного Хозяйства), руко 
В|°в7 о елем котоРого бмл назначен талантливмй инженер-химик Л . Я Карпон 
11879— 1920). В 1920— 1932 гг в СССР бмло построено несколько крупнмх пред- 
"риятий по производству аммиака. азотнмх, калийнмх и фосфорнмх удобренин. 
'имических волокон и т. д.



В 1920 г. бмл создан Московский технологическнй институт (М ТИ ) 
им. Д  И. Менделеева. состоявшнй из химического и механического отделений. 
Механнческое отлеление готовнло механнков для хнмической проммшленности 
и. что особенно важно, для заводов хнмического машиностроения. В 1930 г. в 
СССР бнла проведена реорганизация вмсшего технического образования, в ре- 
зультате которой в Москве и Ленннграде образовались на базе химнческих и 
технологических факультетов ряда висших учебних заведений единме химико- 
техиологические институтм. В 1931 r. они бмлн расформированм. При этом на 
базе Единого Московского хнмико-технологического института возникли М Х Т И  
им. Д. И. Менделеева, Московский институт химического машиностроения 
(М И ХМ ), Московский институт тонкой химической технологии им. М. В. Ломо- 
носова (М И Т Х Т ), Военная хнмнческая акалемия н химнческнй факультет 
Московского государственного уннверситета им М. В. Ломоносова.

Сушественнмй вклал в развитие химической техиологии, создание химичес- 
кой проммшленности и химического машиностроения. подготовку калров для 
»тих отраслей внесли виднме ученме такие, как И А. Каблуков. Н. Д.  Зелинс- 
кий. Н. Н. Ворожцов, С. И. Вольфковнч, И А. Тишеико. Н Ф. Юшкевич, 
А. Г. Касаткин, А. Н. Плановскнн, П. М. Лукьянов, Н . М. Жаворонков, 
Г. К. Боресков. М. М. Дубинин, Н. М Эмануэль. В. А. Легасов, В В. Кафаров, 
П. Г. Романков и многие другие.

§ 3. Значеиие химической техиологии 
и химического машиностроения для народного хозяйства

Химическая промншлеиность — одна из ведуших отраслей народного 
хозяйства; ей принадлежит определякмцая роль в ускорении научно- 
технического прогресса, повьниенни эффективности обшественного про- 
изводства, материального и культурного уровня жизни народа.

Научной основой химической и смежних с ней отраслей проммш- 
ленности является химическая технаюгия, а базой технического про- 
гресса этих отраслей — химическое машиностроение.

Для развития химической промьниленности и хнмического маши- 
ностроения большое значение имели постановления Пленумов 
Ц К КПСГ. от 7 мая 1958 г. и от 13 декабря 1963 r. об ускоренном 
развитии химической промишленности. За эти годи создани новие 
прогресснвние производства по виработке синтетических смол и 
пластмасс, химнческих волокои, сннтетических каучуков, концентри- 
рованних сложних минеральних удобрений, химнческих средств за- 
шити растеннй и другой химической продукции, а также продукции 
микробиологнческого синтеза. Химическая промишленность СССР 
випускает сейчас более 50 тис. видов продукции.

Рост объема производства важнейших видов химической продук- 
ции в 1960— 1987 rr. показан в таблице.

Бистрий рост производства химической продукции и использо- 
вание ее во всех сферах народного хозяйства нмеют сушественное 
^начение для интенсификации земледелия, ускорения научно-техни- 
ческого прогресса в тяжелой промишленности, развития индустри- 
альних методов строительства, расширения сирьевой бази легкой 
промишленности и производства товаров народного потребления.

Химическая промишленность является материальной базой х и- 
м и з а ц и и  н а р о д н о г о  х о з я й с т в а  СССР.

н



Т а б л н ц а  Объем проиэаодства важнейших аилов 
химической продукции

Объем производства по годам. тмс. т
Вид продукции 1960 1970 1980 1985 1987

Минеральнме удобрення (в 3281 13099 24 767 33 194 36 300
пересчете на 100% пнтатель- 
iibix вешеств)

26 037 28 531Серная кнслота (в пересчете 5398 12 059 23033
на моногндрат)

4916 5051Сода кальцинированная 1776 3418 4661
Сода каустическая 704 1783 2755 3056 3288
Пластмасси и синтетнческие 312 1670 3637 5019 5488

сиолн
1517Химическне волокна 211 623 1176 1394

Метанол — 1004 1900 2850 3284
Мнкробиологнческнй белок — 261 923 1469 1690

(кормовой)

Химизация народиого хоэяйства представлягт собой виедрениг методов 
химичгской техмологии, химического сирья, материалов и иэделий иэ иих в 
проиэводствеиную и непроиэводственную сфери.

Цель химизации — иитенсификация и повьниение эффективности 
промишленного и сельскохозяйственного производства, улучшение 
условий труда и повмшение урэвня медицинского, культурного и 
битового обслуживания населения. Химизация обеспечнвает: со- 
вершенствованиеструктури сирьевого баланса, обусловленное ростом 
потреблення прогрессивних хнмических материалов и экономией прн- 
роднмх ресурсов; снижение затрат на производство и эксплуатаиию 
изделий; совершенствование топливио-энергетической базн путем ин- 
тенснфикации процессов и комплексной переработки нефти, прнродно- 
го газа, угля и сланцев, использования теплотн реакцнй; усиление 
охранм окружаюшей средм.

Химизация народного хозяйства служитодним из решаюшнх фак- 
торов повьнпения эффективности производства. Затрать» обшествен- 
ного труда на производство химических материалов значнтельно ниже, 
чем на получение естественного смрья; в 2—3 раза уменьшаются при 
этом и энергетнческие затратм.

Одной из главнмх задач отраслей химнческого комплекса является 
развнтие химнческого материаловедения.Созданне и пронзводство но- 
Bbix химических материалов, развнтие технологии их переработки 
Радикальнмм образом влияют на повмшение надежности и долговеч- 
ности машнн и оборудования, снижение их материалоемкости, энер- 
гоемкости н трудоемкости изготовлення, а также на экономию чер- 
НЬ|Х, цветнмх и редких металлов.



Материальной основой воех хнмнко-технологических процессов 
ЯВ.1ЯЮ ТСЯ машинь! и аппарати хнмических пронзводств.

Номенклатура оборудовання, используемого в химико-технологи- 
ческих npoueccax, насчитмвает свише 12тис. наименований итипораз* 
меров. Эго аппарати и установки для разделення жидких неоднород- 
h u x  смесей (фильтри, центрифуги, центробежние сепаратори, отстой- 
ники и др.), тепло- и массообменнне аппарати (теплообменники, ис- 
парители, колонни, сушилки, экстрактори, кристаллизатори и т. n.). 
устройстпа для измельчения, класснфикацни и дозирования материа- 
лов, смесители, оборудование для нереработки полимеров, аппарати 
для разделения воздуха, холодильние установки, газоочистное и 
пилеулавливаюшее оборудование. комнрессорн, насоси, арматура 
и т. д.

Достаточно отметить, что одна лишь установка для производства 
этилена н пронилена содержит до 40 раз.шчних колонн, 250 теплооб- 
менников, 50 емкостних аппаратов, печи пиролиза, компрессорние 
установки. больиюе количество насосов. арматури, различних ком- 
муннкацин, контрольно-нзмернтельних приборов н средств автомати- 
ки, связаннмх в единую технаюгическую линию.

В  последние годм предприятиями отрасли химического и нефтяно- 
го машиностроення создано большое колнчество вмсокопронзводи- 
тельного оборудовання н комплектнмх технологнческих лнннй и ус- 
тановок, осушествляется укрупнение единичних мошностей машин. 
и аппаратов, в их чнсле — крупнотоннажние лиини для хнмнческон. 
мнкробиологической, целлюлозно-бумажной, нефтехимическон от- 
раслей промишлениости, топлнвно-энергетического, металлургическо- 
го и агропроммшленного комплексов.

Рост эффективности хнмического производства обеспечивается 
в значительной степени за счет систематнческого повмшения его тех- 
нического уровня на основе внедрения агрегатов большон единичной 
мошности, непреривних, малостадийних и менее энергоемких Ttx 
натогнческих процессов. Максимальние единнчние мошности введен- 
них в действие установок и агрегатов по производству аммнака в 
1986 г. по сравнению с 1970 г. возросли сбОО до 1360 т в сутки, амми- 
ачнон селнтри — с 600 до 1400 т в суткн. патиэтнлена низкой нлот- 
ности—с 12 до 60 тис. в год. В 1986 г. на високопроизводительиих arpe- 
гатах большой елнннчной мошностн бнло внработано в СССР 64 
аммиака, 51 ° 0 серной кнслоти. 47 ° 0 патиэтилена низкой плотностн. 
86 °о пашэтилена високой плотности и 23 %  полнвиннлхлорнда.

Как показивает опнт развнтих стран, одним из показателей 
научно-техннческого прогресса является рост долн хнмической про- 
дукции в обшем объеме промншленного пронзводства: прн этом n 
первоочередном порялке должнм решаться вопросм экологической 
чистотм хнмнческнх пронзводств. Чрезвмчайно важное значение в 
реалнзацин этих проблем прнналлежит разработке эффективного 
оборудования, машин и аппаратов лля хнмико-технологических 
процессов
ю



§ 4. Основнме теиденцим раэвития 
совремеииой химической проммшлеиности

Основнь1е тенденцнн развнтня современной хнмической промишлен- 
ности связани прежде всего с решением глобальних проблем чело- 
вечества. К ним относятся: продовольственние pecypcu Земли; ре- 
cypcu минерального сирья для промьниленности; энергетические ре- 
cypcw; предотврашение загрязнения биосферм.

Все эти проблемь! взаимосвязани и должни решаться комплекс- 
но. В их решении сушественно возрастает роль бнотехнологии. Био- 
гехнические методн борьби с токсикантами, загрязнением почви, во- 
дь! и атмосфери, микробиологические методи извлечения полезних ис- 
копаемих, биологические методи производства ферментов и биологи- 
чески актнвних вешеств превосходят по эффектнвности возможно- 
сти традиционних методов.

Основним путем увеличения производства продуктов питания и по- 
полнения пишевих запасов является химизация сельского хозяйства 
и животноводства.

Современний уровень химической технологии и особенно биотех- 
нологии позволяет получать в промишленном масштабе из непшцево- 
го растительного сирья моносахариди, этанат, глицерин, фурфурол, 
растительние дрожжи, аминокислоти, белково-витаминние концент- 
рати и другие продукти.

Конечной целью химической технологии является производство 
шпцевих продуктов из мннерального сирьн, pecypcu которого прак- 
тически неисчерпаеми. 2>ro уменьшит зависимость человека от резких 
колебаний в отдельние годи производства продуктов питания биоло- 
гнческим путем.

Одной из ведуших тенденций химической технологии, в том чис- 
ле химии углеводородов и химической переработки углей и сланцев, 
является создание крупномасштабних производств нових видов 
химнческих продуктов и сирья многоцелевого назначения. Такими 
нродуктами являются молекулярний водород, аммиак, гидразин, мета- 
нол, которие виполняют роль как химических компонентов, так и 
вторичних энергоносителей. Особое значение среди этих вешеств име- 
ет водород, наиболее чистим и практически неисчерпаемим источни- 
ком которого является вода. Получение водорода из води— задача 
стратегического значения.

Наиболее перспективние технологические процесси использова- 
ния водорода — синтез аммиака и метанола, синтез жидких и газо- 
образних углеводородов (искусственное жидкое топливо, метан), 
гидрогазнфикация твердих топлив, прямое восстановление руд чер- 
иих н цветних металлов, спекание металлических порошков, авиа- 
циоиное, автомобильное и ракетное топливо, топливо для газових 
турбин и магнитогидродикамических генераторов.

При наличии дешевого водорода можно преврашать диоксид угле- 
рода неисчерпаемих природних запасов карбонатних пород процес-



сами гндрнрования в метанол, метан, оксид углерода, жидкие углево- 
дороди, мочевину. В настояшее время намечени некоторие нанравле- 
ния широкого использования водорода, связаннме с тем, что на нике- 
левмх, кобальтовмх и рутениевих катализаторах взаимодействне дн- 
оксида углерода с водородом дает метан, а на оксидних каталнзато- 
рах— метанол.

Во всех развитих странах мира проводится сейчас работа no изн- 
сканию экономичннх способов крупномасштабного производства во- 
дорода и созданию водородной технологии. Серьезнне перспективн 
имеет радиапионно-химический способ получения водорода нз водн, 
особенно в сочетании с високотемпературннм термолизом. Он ори- 
ентирован на комплексное использование излучения и теплоти ядер- 
Hbix реакторов. С задачами водородной энергетики тесно связанм и 
проблеми э(|х})ектнвного использования солнечной энергии.

Сушественно возрастает роль х и м и ч е с к о й  э н е р г е т и -  
к н, целями которой является разработка внсокоэффективнмх спосо- 
бов аккумулирования энергии в энергоемких вешествах типа водо- 
рода и метана, которйе легко транспортируются и способнь! хранить 
запасенную энергию сколь угодно долго.

Переход на потребление водорода объединит энергетику н химиче- 
скую технаюгию, бмтовое газоснабжение и металлургию, энерго- 
снабженне автомобильного и авиационного транспорта и производст- 
во синтетических углеводородов в единую технологическую систему. 
Pecypcu водорода неограничень! и возобновляемн. При использова- 
нии водородной технологии полностью снимаются экологические и 
смрьевие проблеми.

Развитне ядерной энергетики для производства электрической 
тепловой энергни позволяет внсвободить значительние количества 
органического топлива для последукмцей его комплексной переработ- 
ки. Принципиально новое направлеиие крупномасштабной химичес- 
кой технологии основано на использовании атомной энергии в хими- 
ческих целях. Новая технология базируется на энергоемких термо- 
радиаиноннмх процессах, осушествляемих за счет комбинированного 
использования тепловой и радиационной энергии ядернмх энерго- 
источннков (атомнмх реакторов, сильноточнмх ускорителей). Тепло- 
га атомимх реакторов используется для проведения эндотермических 
вмсокотемпературнмх процессов, а энергия у-излучения — для осу- 
шествления радиационно-химических процессов синтеза и модифици- 
рования материалов. Интеграция химической технологин и атомной 
энергетики окажет сушественное влняние на ускорение научно-тех- 
ннческого прогресса.

В условиях ограниченнмх ресурсов нефти огромное значение в ка- 
честве новнх видов снрья для химических и нефтехимических продук- 
тов приобретает уголь. В СССР проводится работа по созданию и ос- 
воению экономичннх процессов н способов комплексной переработ- 
ки канско-ачинских углей и других ненефтяннх видов горючих ис- 
копаемнх в облагороженнне твердне, жидкие и газообразнне видм
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топлива и химического сирья, по использоваиию продуктов переработ- 
ки в энергетике, металлургии, химии и иефтехимии, транспортировке 
топлива и передаче электрической энергии с целью увелнчения ресур- 
сов топлива, хнмического сирья и энергии.

Одной из важних проблем является широкое использование возоб- 
новляеммх нсточников смрья и энергии, особенно биомасси. Около 
90 %  биомассь! биосфери составляет биомасса наземнмх растений; 
остальная часть приходится на водную растительность и гетеротроф- 
ние организмм. Обшие ее запасм на Земле оцениваются в 1836 млрд. 
т. с энергосодержанием 27 500 млрд. ГДж, что эквивалентно 640 млрд. 
т. нефти. Первичним источником биомасси являются деревья, сель- 
скохозяйственние культури и водние растения. Биомасса по своему 
составу может бить углеродсодержашей (растительний матернал, 
древесная шепа, опилки, морские водоросли, зерно, бумага, упако- 
вочная тара) или сахаросодержашей (сахарная свекла, сахарний тро- 
стник, сорго). Биомасса является крупним возобновляемим источни- 
ком энергии н может бить использована для получения водорода, га- 
«ообразних, жидких, твердих углеводородов и химического сирья. 
Нжегодний прирост только лесов мира составляет около 50 млрд. т, 
а продукция всего годового фотосинтеза достигает 57- 1016 т углерода 
в год, что в несколько раз превишает потребление энергии человече- 
ством. В последние годи наметились основние пути химической и 
биохнмической трансформации бномасси в топливо и продукти орга- 
нического синтеза.

Дальнейшая интенсифнкация развития народного хозяйства и гю- 
вишение его эффективности в значительной степени зависят от комп- 
лексного использовання природних ресурсов, улучшення техноло- 
гических процессов и повишения эффективности охрани окружаюшей 
средн *.

Возросшне масштаби деятельности человека становятся сопостави- 
мими с действием природних процессов, визивая необратимие нару- 
шения биосфери.

Рациональное использование бносфери и ее охрана от вредних тех- 
ногенних процессов приобретает все возрастаюшее значение. Химн- 
ческой технологии принадлежит решаюшая роль в совершенствова- 
нии и разработке нових эффективних способов очистки промишлен- 
них вибросов от вредних примесей. Одна из важиейших задач совре- 
менной технологии — разработка технологических процессов, ис- 
ключаюших вредние виброси в атмосферу и водоеми. Главним на- 
правлением решения экологическнх проблем является комплексное 
нспользование сирья и ускоренное внедрение малоотходних техноло- 
гических процессов и безотходних производств.

К важнейшим направлениям фундаментальних и прикладних иссле- 
Дований относятся:

* С 1975 r. в народнохозяйственном плане виделен раэдел «Охрана нсдр и 
Рацнональное ислользование минеральних рссурсов».
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— noBbie конструкционние и функциональнме органические и не- 
органические материалм (полимернме, композиционнме, керамиче- 
ские и металлические), эластомерм, искусственнме и синтетические 
волокна, а также способм их затитм от коррозии и износа;

— хнмическая безопасность и охрана окружаютей средм;
— тонкий органический, неорганический и элементоорганический 

синтез с целью создания новмх вешеств и материалов;
— новме вмсокоэффективнме химико-технологические процессм, 

включая каталитические, мембраннме, металлургические, электро- 
химическне, а также процессм, связаннме с применением вмсоких 
энергий и физических методов ускорения химических реакций;

— новме процессм углубленной и комплексной химической пере- 
работки минерального смрья, нефти, газа и твердмх горючих ископае- 
ммх;

— химическая энергетика и создание новмх химических источни- 
ков тока и систем преобразования энергии;

— новме методн инструментального химического анализа, хи- 
мический мониторинг и диагностика химнческих процессов, свойств 
материалов и изделий;

—' химическая информатика.
Для успешного решения задач по ускоренному развитию отраслен 

химического комплекса, коренному повншению технологического 
уровня и эксплуатационной надежности химического оборудования 
требуется опережаюшее развитие химического машиностроения и, ес- 
тественно, повмшение уровня химико-технологической подготовки 
инженеров-механиков.

Основной чертой новой технологической идеологии является науч- 
ннй системнмй подход, рассматривакмций в единстве физико-химиче- 
ский.физико-математический, инженерно-технический, экономический, 
экологический и социальнмй аспектм организации производства. Та- 
кое понимание должно бнть нацелено на создание малостадийннх 
(в идеале одностаднйнмх), надежнмх, безопасннх, малоэнергоемких, 
вмсокопроизводительнмх и экономичнмх, непрернвннх и безотход- 
ннх, гибких (легко перестраиваемнх) по снрью и целевнм продуктам 
производств. Создание таких производств неразрнвно связано с из- 
менением подходов к аппаратурному оформлению технологических 
схем, разработке новейших принципов разделения сред, интенсифи- 
кации тепло- и массообмена, а также широкому внедрению методов 
математического моделирования и оптимизации как реакторной ча- 
сти технологической схемн, так и всей схемн в целом.

Одним из условий успешного решения этих задач является посто- 
янное совершенствование химичеекой технологии, начиная с развития 
ее теоретических основ и кончая разработкой эффективннх техноло- 
гических схем и созданием современного химического машиностроения.



Химические 
процессь! 
и реакторь!

Глава I

Химико-технологический процесс 
и его содержание

Химико-технологнческий процесс представляет собой совокупность 
операцнй, позволяюшнх получнть целевой продукт из исходного cu- 
рья. Некоторие нз этих операций необходимь! для подготовкн исхол- 
Hux реагентов к проведению хнмнческой реакцин, перевода их в на- 
n6aiee реакционноспособное состояние. Напрнмер. нзвестно, что 
скорость химических реакций сильно зависит от температури. по- 
этому часто реагенти до проведения реакции нагревают. Чтоби устра- 
нить побочние явления и получнть продукт високого качества, исход- 
ное смрье подвергают очистке от посторонних примесей. пользуясь 
методами, основанними на различии физических свойств (раствори 
мость в разлнчних растворителях, плотность, температури конден 
сацни н кристаллизацин н т. д.). Прн очнстке сирья н реакционни.ч 
i месей шнроко прпменяют нвлення тепло- и массообмена, гндромеха- 
нические npoueccu. Возможно также использование химических мето- 
дов очнстки, например химнческих реакций, в результате которнх по- 
сторонние примеси превратаются в легкоотделимне вешества.

Соответствушнм образом подготовленнне реагентн подвергаип 
химическому взанмодейстиню, нключаюшему часто нескатько >ia 
чов. В промежутках между этнмн этапами иногда необходнмо вновь 
нспользовать тепломассообменнне н другне фнзическне нроцессн. На- 
иример, прн производстве серной кнслоти диокснд cepu частично окис- 
ляют до трноксида, затем реакционную смесь охлаждают, извлекают 
чз нее путем абсорбини триоксид cepu и вновь направляют ее на окис- 
ление.

В результате химических реакиий получают смесь продуктов (ue- 
•leeux, побочннх) и непрореагировавших реагентов. Заключительнне 
операции связанн с разделеннем этой смеси, для чего вновь прнменяю! 
Г||дромеханические, тенло- и массообменнне ироцессн. нипрнуер



фнльтрованне, иентрнфугирование, ректификацию, абсорбцию, экст- 
ракиию и т. д. Продуктн реакции направляют на склад готовой 
продукции илн на дальиейшую переработку; непрореагировавшее 
сирье вновь используют в процессе, организуя его рецикл. На за- 
ключительнмх этапах проводят также рекуперацию энергии и очист- 
ку проммшленнь1х вибросов, чтоби извлечь из отходяших газов и 
сточних вод все ценнме компонен ru, а также ликвидировать опаспость 
загрязнения окружаюшей средн.

Таким образом, хнмико-технологический процесс в целом — это 
сложная с и с т е м а, состояшая из единнчнмх связаннмх между со- 
бой процессов (элементов) и взанмодействукмцач с окружакмцей сре- 
дой.

Элементами химико-технологической снстеми являются перечис- 
ленние више процесси тепло- и массообмена, гидромеханические, хи- 
мические и т. д. Их рассматривают как единичние процесси химиче- 
ской технологии *.

Важной иодсистемой сложного химико-технологического процес- 
са является х и м и ч е с к и й  п р о ц е с с .  Он представляет со- 
бой одну или несколько химнческих реакпин, сопровождаемих тепло- 
и массообменними явлениями.

Анализ единичних процессов, их взаимного влияния позволяет 
разработать технологический режим.

Технологичгским режимом назимстся союхупность парамгтров, опреде- 
лнкнцих уг,ю ани работи аппарата или системи аппаратов.

Оптимальние условия ведения процесса — это сочетание основних 
параметров (температури, давления, состава исходной реакционной 
смеси, катализатора ит. д.). позволяюшее получить наибольшнй виход 
продукта с високой скоростью илн обеспечить наимеиьшую себестон- 
мость.

Единичние процесси протекают в различиих аппаратах — хими- 
ческих реакторах, абсорбционних и ректификационних колоннах, 
теплообменниках и т. д. Отдел ьние аппарати соедннени в техноло-  
г и ч е с к у ю  с х е м у  процесса. Разработка и построение рацио- 
нальной технологнческой схеми — важная задача химической техно- 
логии.

§ 1. Классификация химических реакций, лежа1цих в основе 
проммшлеинмх химико-технологических процессов
В современной химии известно большое число различних химических 
реакций. Многие из них осушествляются в промишленних химиче- 
скнх реакторах и, следовательно, становятся объектом изучения хи- 
мнческой технологии.

* Такие единичнме процессм химической технологии, как тепловие. мас- 
оообменнме, гидромеханическне, изучаются в курсе «Процессм и аппарать! хи 
мической технологии», химические процесси — в курсе «Обшая химическая 
ге.хнология»
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V Чтоби облегчить нзучение близких ио природе явлений, в науке 
прннято их классифицировать по обшим признакам. В зависимости 
от того, какие признаки взятм при этом за основу, сушествует несколь- 
ко видов класификации химических реакций. Одни видм классифи- 
кации применяют в основном в химии (неорганической, органической 
н т. д.), другие — в химической технологии, некоторме являются об- 
шими.

В химиче* кой технологии можно применять различнме видм клас- 
сификации химических реакций.

Для вмбора конструкции химического реактора и способов управ- 
ления проведением процесса сушественное значение имеет ф а з о- 
в м й  с о с т а в  реакционной системм. В зависимости от фазового 
состава реагентов и продуктов различают гомогенние и гетерогенние 
химические реакции.

В случае гомогеннмх реакций реагентн и продуктн находятся в 
одной фазе (жидкой илн газообразной). Например, окисление оксида 
азота кислородом воздуха в нроизводстве азотной кислотн—газофаз- 
ная реакция, а реакции этерифнкации (получение эфиров из органи- 
ческих кнслот и спиртов) жидкофазнне.

Г1ри протекании гетерогенннх реакций по меньшей мере один из 
реагентов или продуктов находится в фазовом состоянни, отличаюшем- 
ся от фазового состояния остальннх участников реакции. Различают 
двухфазнне системн «газ жндкость», «газ — твердое вешество», 
«жидкость твердое вешество». «жидкость — жидкость» (две несме- 
тиваюшиеся жидкости), «твердое твердое» и различнне вариантн 
трехфазннх реакционнмх систем.

Другим важнмм видом классификации является классификация 
по м е х а н и з м у осушествления реакции. Различают простш  
(одностадийнме) и сложньи (многостадийнне) реакции, в частности 
иараллельнне, последовательнне и последовательно-параллельнне 
реакции.

Простими наэиаают реакции, для осушсстшлснин которих трсбуется прго- 
долеиие лишь одиого эиергетического барьера (одна стадия).

Сложиие реакции аключают ■ себя иесколько параллельних или последо- 
вательиих стадий (простих реакции).

Реальнне одностадийнне реакнии встречаются чрезвнчайно ред- 
ко. Однако некогорне сложнне реакци'1, проходяшие через ряд про- 
межуточннх стадий, удобно считать формально простьши. *>то воз- 
можно втех случаях, когда промежуточнне продуктн реакции в усло- 
ннях рассматриваемой задачи не обнаруживаются

К .1ассифнкацня реакций по м о .1 е к у л я р н о с т и учнтнвает, 
скоиько мо.текул участвует в элеметарном акте реакннн: различают 
"•жо-.би- и трнмолекулярнне реакции Вид кннетического уравнения 
( 'авнсимости скорости реакиии от концентраций реагентов) позво- 
'нет классифицировать реакции по п о р я д к у. Порядком реакции 
"а (мвается сумма ноказателей сгешмшд у ynniifiypniniH реагенгов

б и б л и о т г к а  
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н книетнческом уравпении. Сушествуют реакции первого, второго, 
гретьего, дробного порядков.

В  зависимости от того, применяются или ие применяюгся для изме- 
иеиия скоростн реакции специальнме вешества — ката.-,изаторм, раз- 
личают к а т а л и т и ч е с к и е  и н е к а т а л  и т н ч е с х и е  
реакции и соответственно химико-техиологические процессм. Подаь- 
ляюшее большинство химических реакций, на когормх основанм 
проммшленнме хнмнко-технологические процессм. — это каталнти- 
ческие реакции.

Химические реакцни различают также по т е п л о в о м у ч ф- 
ф е к т у. При протекании з к з о т е р м и ч е с к и х  реакций, 
сопровождакмцихся вмделением теплотм (Q >  0), ироисходит умень- 
шенне энтальпии реакционной системм (Д //< 0 ); при протеканни 
эндотермических реакций, сонровожлакмцихся поглошеиием тепло- 
гм ((? <  0), происходит увеличение эитальник реакционной системм 
(ЛН >  0).

$ 2. Техиопогимескме критерии >ффективиости 
химико-техмологического процесса

06 эффективностн осушествления любого проммшленного иро- 
цесса судят прежде вс-его ио экономическнм показателям. таким, как 
приведеинме затратм. себестонмость продукцин и т. д. Естественно. 
что окончательная оценка эффективности химнко-технаюгическо- 
го процесса вмводнтся из этих критернев. Однако они характеризуют 
весь процесс в целом. его конечнмй результат, не входя в детальное 
рассмотрение внутренней сушности. особенностей процесса.

Для оценки эффективиости отдельнмх этапов процесса необхо- 
димо помимо обтнх экономнческих ноказателей использовать такне 
критерни эффективностн, которме fiaiee полно отражали бм хнмнче- 
скую н фнзико-химическую сушность явленнй, происходяших в от- 
дельимх аппаратах тенологнческой схемм.

В качестве таких показателей прннято прежде всего пспользовать 
с т е п е н ь  п р е в р а ш е н и я  и с х о д н о г о  р е а г е н т а ,  
в м х о д  п р о д у к т а ,  с е л е к т и в н о с т ь .  Они с разнмх сто- 
рон характеризуип нолноту иснользования возможностей осунцчтв- 
лення конкретной хнмической реакцин.

Степень преврашсмия. Сгенень превранюния реагента показмвает, 
насколько n a iH O  в хнмнко-технологнческом процессе нснатьзуется 
исходное смрье.

Стгпеиь пргврашгния — это доля исходного ргагеита, испольюиаииого н» 
«имичгскую ргакцию.’

Стенень преврашения реагента xi онределяется ио уравнению 

r, ---------  -----L . il Ц
f» fl t II

IH



где П] , о — количество реагента J  в исходной реакционной смеси; 
nj *— количество реагента J  в реакционной смеси, вмходятей из ап- 
парата или находявдейся в реакторе; Anj — измененне количества 
реагента J  в ходе химической реакции.

Чаше всего в химической реакции участвует не один, а два реа- 
гента (или даже больше). Степень преврашения может бнть рассчи- 
тана как по первому, так и по второму или по третьему реагенту, при- 
чем в обшем случае не обязательно получаются равнме результатм. 

Если протекает реакция
лА + 6В — rR+sS (I)
то в соответствии с ее стехиометрическим уравнением (I)  изменения 
количеств ее участников Anj связанм между собой следуюшими со- 
отношениямн:

1Апа | I A/ib | I A/,r I |Ans|
п b r s
Степени превратения реагентов А н В, участвукмцих в реакции 

(I), определяются поформулам

Л А.О n А ,  | А л а | " В . О - n B | А л в |
дгл -= ----------------  --------------- ; jfB = ----------------- ---  ------------  ( 1 3 )

ЯА.О л А.О " В . О  n B.O

Из уравнеиий (1.2) и ( 1.3) следует

| А/|в |  b | a " a | Ь л а . о * а

‘в
^В.О а  л В.О а  л В.О

или
лА,0/л В.0

a/b (1.4)

Уравнение (1.4) устанавливает связь между степенями превра- 
шення реагентов А и В и позволяет рассчитать неизвестную степень 
преврашения одного реагента, зная степень преврашения другого.
Если

л  А.О и
-. (1.5)
Л В.О b

Т. е. реагентн А и В взятн для проведения реакции в стехиометриче- 
ском соотношении (количества реагентов А и В относятся между со- 
бой как соответствуюшие этим вешествам стехиометрические коэффи- 
циентн в уравнении реакции), то степени преврашения х\ и дгв рав- 
нн между собой: х А — х ш. Если

л А , о  а
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----------------------------- —  /

/
т. е. реагент А взят в избьггке, то, как следует из уравненин (1.4), Xj^C 
<Z х а. Если же

Л А.О U
----< ~Г  • П-7)яв.о "
т. е. взят в избнтке реагент В, тод:» >■ х в.

Необходимо помнить, что степень преврашения — это доля пер- 
воиачального количества реагента, т. е. пределн нзменения х опреде- 
ляются соотношением

( 1 8 )

Следовательно, если один из реагентов (например, реагент В) взят в 
избнтке, то с учетом внражений (1.4) и (1.7) всегда х„  <С 1, даже в том 
случае, когда х к = 1.

Обнчно при внборе первоначального состава реакционной смеси 
берут в избнтке более дешевнй реагент (напрнмер, воздух, воду и 
т. д.) с целью повншения степени использования более ценного снрья.

Не всегда возможно достичь полного использования реагента 
(т. е. условия х — 1). Большинство химических реакций обратимн. 
Для обратимнх реакций при заданннх условнях их осушествления 
предельннм состоянием является состояние химнческого равновесия. 
Этому состоянию соответствует и предельно достижимая при данннх 
условиях равиовесная* степень преврашения

л А . 0 - " А . ,  | Л я А .е |
* А.е ---- ---------  — -------- • (1 - 9 )

А .0 А.О

где лд. е — количество реагента А в условиях равновесия; Ллд, е — 
изменение количества реагента А к моменту наступления равновесия 
(максимально возможное при даннмх условиях осушествлення хими- 
ческой реакции).

Используя степень преврашения реагентов, можно определнть ко- 
личество продуктов R и S, образовавшихся в результате реакцнн (1), 
не осложненной наличием побочнмх взаимодействий. Изменение ко- 
личества продукта реакции (I), например продукта R , в соответствии со 
стехиометрнческими соотношениями (1.2) можно внразить через изме- 
нение количества реагента А или реагента В. Если первоначальное ко- 
личество продукта R равно нулю (лр. о 0). то

nR - | Алд | —  ---ял о *А ~  С  '0)

или

яр = I л«в | пв.о*в—  О " )
r

* Здесь и далее обозначения величин, отвечаюших состоянию химического 
равновесия, ломечени дополиительним индексом е (equilibrium)
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В качестве ключевого реагента, через стенень преврашення которо- 
го виражают колнчества продуктов, удобно брать реагент, взятьж 
либо в недостатке, либо в стехиометрическом соотношенни к другому. 
Например, если в качестве такого вмбран реагент А. то должно вн- 
полняться условие
ЛА 0 U

< —  (1 12)лв.о *
Максимально возможное количество продукта R. которое может 

бнть получено прн проведенин обратимой реакции

«A + f tB  rR | sS ( I I )

рассчитивают как равновесное количество этого продукта nR, t. 
r

', А .0 * А .е"а.о^а.* u • 0-13)

Если реакционнмй объем V — постоянная величина (V  — const), 
то во всех прнведенннх вмше соотношениях количества реагентов и 
продуктов могут бнть замененм матярннми концентрациями. Напри-
мер.

"д.о " л

л А . 0 - л А V' V  ^А.О-^А---------- -------------  - --------- . (114)
’ А.0 А.О

f R у  — СА .0 ЛА а  ( 1 1 5 )

и т. д.
Вмход продукта. Степень превратении характеризует эффектив- 

ность проведения процесса с точки зрения использования исходного 
снрья, но этой величинн не всегда достаточно для характеристики 
процесса сточкн зрения получения продукта реакции. Поэтому вводят 
еше один критерий эффективности — внход продукта.

Виход продукта — ато отношенме реальмо получемного ко.пичества про- 
дукта к максимально ■оэможиому его количеству, которое могло ftu бить полу- 
чено при данних условиях осутествления химической реакции.

Обозначим внход продукта R через Ф к. Тогда

Фп
R.mex

(1 .1 6 )

Величина Лн. шях 0 уравнении (1.16) зависит от того, каков тип 
о^УШествляемой хнмнческой реакции. Рассмотрим несколько различ- 
Hhix реакцнй.



а. Необратимая химическая реакция (/). Максимально во.чможное 
количество продукта R в такой реакции будет получено, если весь 
реагент А (n A.«) вступит в реакцию|при этом в качестве реагентаА 
должен бмть вибран такой, которьж удовлетворяет условию (1.12)1

nR.m»x “ лА.О (117)

В этом случае

Ф Р -  ---- ---- . (1.18)к r
"А.О —

Так как в соответствии с уравнением (1.10) hr =  п Ai0, х к -£■ , то 

" а . о  ^ а  ~

Ф и --------—  =х. (1.19)
"а.о а

т. е. для простмх необратиммх реакций вмход продукта и степень 
преврашения реагента совпадают. Однако для других типов хнмиче- 
ских реакций эти два критерия эффективности различаются.

6. Обратимая химическая реакция ( I I ) .  Для такой реакции макси- 
мально возможное количество продукта Иопределяется по уравнению 
(1.13) как равновесное количество продукта R при данних условиях 
осушествления реакции (температура, давление, соотношение началь- 
них концентраций реагентов). Тогда с учетом уравнения (1.10)

А.О А я
Ф н « — --------------  = ----- . (1.20)

^А.О лА.е

Таким образом, для обратимих реакций виход продукта равен до- 
ле, которую составляет реально достигнутая степень преврашения от 
равновесной для данних условий проведения реакции.

Пример 1.1. Пусть протекает реакция

А 2 B i= ? 2 R 4 -S

Начальние количества реагентов: пд 0 10 кмоль; л в 0 25 кмоль. В  реакци- 
онной смеси, вмходятей из реактора, содержится 12 кмоль продукта R . Извест- 
но, что в равновесной смеси при данних условиях проведения реакции содер- 
жится 2,5 кмоль А. Определим внход продукта R (Ф й) В  соответствии с урав-
неннем (1.20)
Ф„ = ЛА/*А.е.
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"н 12------------ - --------  0 6
лА.0 (Л о ) 10(2/1)

Равмовесная степень превратеиия

«А .О -^ А ., 10-2.5 А
■-0.75.

Опргделнм степень преврашення жд, игполь:«уя урявиениг ( I 10)-

" а .о 10
Тогда
фй ХК xS .t  0.6.0.75 =»0.8.

Для определения вихода продукта вданиом примере можно также рас 
r

%'чиrart. пи f 1« -  *  ,.f l “  15 кмоль и восиоль.ювапл’* » раонеиигм f I 1»ч 

12 15 0.8.

н. Параллельнче и последоттельнш реакции. Рассмотрич две на- 
раллельно протекакхдне реакцин, в котормх наряду с целевмм про- 
дуктом R получакттея продукть» побочной реакцин:

, А J-b , В  — rR- *S (иелевля реакиия) l l l l l
ii, \ ht В г7. (поАочиая реакиия)

Максимально возможное количество нродукта R будгт патучено в 
гом случае, если весь исходннн реагент А при соблюдении условня
(1.12) будет реагировать только по целевой реакции. Тогда

Фи ---------------- . ( I  21»
"».o

Следует помннть, что внразнть /iK чере.ч степень превратення н на- 
чальное кашчествоА в случае сложной реакции нетьля, гак как рас- 
ходование вешества А нроисходит не только в нелевом направленин. 
но и в побочном.

Так же будет внглядеть н внражение для вмхода целевого иродук 
<а R для i k v  и дова гельнмх реакций, например реакций тина
•i \ -  /R  -» »S

Прн прогеканни обратиммх нараллельнмх н нослеловательнмх реак- 
нин максимально волможнмм кашчеством иелевого иродуктя будет то 
количество R, которое бмло бн получено. еслн бм pearein Д ря< ходо- 
вался только на целевую реакцию и в момент равновесия продуктов 
чобочнмх реакннй не бнло бн.

Таким обра tOM, для обратимн.ч с.южимх реакннй



Как н степень преврашения, виход мродукта для реакпионнмх сис- 
тем с постояпним объемом может бить определен как отношение кон- 
центраций. Следует также помнить. что вмход. вмражаеммй как доля 
от некоторой предельно возможной величмнм, нзменяется в пределах 
от 0 до 1.

Селективность. Вмход продукта характеризует полученнмй ре- 
зультат как долю от предельно возможмого. Целесообразно оценить 
и реальную ситуацню, т. е. дать количественную оценку эффектнвно- 
сти целевой реакции посравнениюс побочнмми взанмодействнями.

Критерием для такой оценки является селективность. Селектив- 
ность, как н два предмдуших критерия эффективности, вмражают в 
долях единицм или в процентах.

Полная. или иитегральнаи, селективиость if — >то отиошеиие количестаа 
исходиого реагеита, расходуемого иа целеаую реакцию. к обшему количестау 
исходного реагеита. пошедшему на асе реакции (и целеаую. и побочиие)

,1 2 3 ,
' n A.Z

Мгиоаенной. или дифференциальной. селектианостью ц ' назиаают отноше- 
иие скорости преарашеиия исходних реагентоа в целевой продукт к суммариой 
скорости расходоваиия исходних реагентов:

wr(A-.Rj )124)
wr\

где w, (..\_R( скорость расходования рагента А ио целевой реак- 
ции; м»гд суммарная скорость расходования реагента А*.

Использование дифференциальной селективности прн анализе тех- 
нологических процессов будет опнсано в гл. 3. Здесь рассмотрнм толь- 
ко полную селективность.

Для реакций ( I I I )  полная селективность ио целевому продукту 
R может бмть вмражена через количество полученного продукта А и 
количество реагента А, суммарно израсходованного на реакцию.

С учетом стехиометрических соотношений колнчество реагента А, 
вступившего в реакцию образования целевого продукта, равно

ч
---Лц
Г

Тогда иолная селективность ц будет равна

(u r) Пк
(1.2.^ 

\.о —

* Понятие дифференциальиой (мгнонеиной) оелективмости ммсет смисл 
голько для параллельних реакиий

.'4



Знаменатель в уравненнн (1.25) можно заменить через количество 
полученних продуктов целевой и побочной реакиий с учетом стехио- 
метрическнх соотношений:

" r nz "s " y " r "Yna o—” д —~—  + ' = ; + — ; + , — • • • (I -26)r/a, z la t s/a, y/at r/at y/at

Пример 1.2. Рассмотрим в качесте примера параллельиие реакции 
4 N H .+ 5 0 , 4NO-r6H.O  
4NH. +  30, -  2N, 1-6Н,0
Целевой является реакция получеиия оксида азота N0.

Селективность можно рассчитать по количеству полученних на виходе из 
реактора продуктов целевой реакции (оксида азота) и побочной реакции (азо-
та):

nNO / (4/4) nNO

nNO nN, "NO + 2" Ni
4/4 ' 2/4

Между виходом целевого продукта, степенью преврашения исход- 
ного реагента и селективностью сушествует простая связь. Рассмот- 
рим ее сначала на примере необратимих параллельних реакцнй ( I I I ) .  

В  соответствии с уравнением (1.21) виход продукта R
Лп Яр

Ф й --- ----= ------ -----. (1.27)
"R.m»x "А.0 ('/«>

Реально полученное количество продукта R можно виразить че- 
рез селективность, пользуясь уравнением (1.25):

"r  = 4P("a.o - " а ) —  = Ф"а.о*а “7 - ( ' 28>

После подстановкн уравнення (1.28) в уравнение (1.27) получнм 
Ф"а.о*а ('/«)

ф р =-------- -— -— -фЛд. (129 )
" а.о (/,/°>

Если параллельние реакции обратими, то максимально возможное 
количество продукта R , которое могло 6u получиться при отсутствии 
побочной реакции, определяется условиями равновесия. Тогда для 
определения вихода продукта нужно применить уравнение (1.22). 
Подставляя в него значение количества реально полученного продук- 
т<* R. виражекного с помошью уравнения (1.28), будем мметь более 
обш-;-е уравнение связи между виходом, селективиостью и степенью 
преврашения:
^R [Ф"а.0 *A (^/e)|/I«A.O *А.е (»■/«) I 
ИЛИ

Ф Н=Я>— --. (1.30)
*А.*
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Из уравнений (1.29) н (1.30) следует, что прн виборе условнй про- 
ведення сложних хнмнческнх реакцнй недостаточно обеспечить тать- 
ко високое значение степени преврашення реагентов или только вмсо- 
кую селективность; вмсокое значение вихода целевого продукта оп- 
ределяется некоторой совокупностью этих критериев эффективности.

Оптимальними значениями вихода, селективности и степени пре- 
врашения будут, как правило, такие, достижение которих позволяет 
обеспечить максимальную экономическую эффективность процесса

Производительиость и интенсивность. Важним критерием эффек- 
тивности работи отдельних аппаратов, цехов илн заводов в целом 
является производительность.

Проииоднтельность — s t o  к о л н ч с с т в о  продукта, полученно* ■ едииицу аре- 
меии.

П /i r /t  (1.31)

где П — производительность; nR — количество продукта; т — время
Производнтельность нзмеряется в кг ч, т/сут, т/год и т. д. Напри- 

мер, производительность современного агрегата синтеза аммиака 
состав.1иет 1360 т аммиака в сутки; производительность агрегата по 
производству серной кислоти — 1 млн. т серной кислоти в год и т. д. 
Иногда производительность оценивают по количеству переработан- 
ного сирья, например производительность печи обжига колчедана 
450 т в сутки. Если известни концентрацня продукта в реакцнонной 
смеси на виходе из реактора и объемний расход реакционной смеси, 
то для определения производительности удобно воспользоваться сле- 
дукмцей формулой:

n = cRt», (1.321

где cr — концентрация иродукта; v — объемний расход реакцнонной 
смеси.

Максимально возможная для данного агрегата, машини произво- 
дительность (проектная) називается м о ш н о с т ь ю .  Одним из ос- 
новних направлений развития химической промишленности является 
увеличение единичной мошности агрегатов, так как оно ведет к сннже- 
нию удельних капнтальних затрат, повишению производительностн 
труда.

Для сравнения работи аппаратов различного устройства и разме- 
ров, в которих протекают одни и те же процесси, используют понятие 
и н т е н с и в н о с т ь :

интенсманостью назиаается проиэаодительиость, отнесенная к какой-либо 
аелнчнне, характериэуювдей раэмери аппарата, — его объему, плоцади попе- 
речиого сечения и т. д.

Например,
П " r



где V — объем аппарата. Интенсивность измеряется в кг/(ч-м®), 
т/(сут- м*) и т. д.

При разработке нових процессов илн усовершенствовании суше- 
ствзгюших стремятся к созданию високоинтенсивних аппаратов. 
Увеличение интенсивности аппарата часто возможно за счет создания 
таких условий проведения процесса, которме обеспечивают его проте- 
кание с внсокой скоростью.

При анализе работи каталитических реакторов принято относить 
ироизводительность аппарата в целом к единице объема или массн ка- 
тализатора, загруженного в реактор. Такую величину, численно рав- 
ную количеству продукта, полученного с единицм объема или массн 
катализатора, називают п р о н з в о д и т е л ь н о с т ь ю  к а -  
т а л и з а т о р а  или его н а п р я ж е н н о с т ь ю .

Волросм м упршмнвнма для noaroptHMi 
и самостоятопьиой проработки

1. Из каких основних стадий состоит химико-тсхнологнческий процесс? 
В какнх стадиях химико-технологического процесса участвуют химические реак-
ции?

2. Что такое химический процесс? Почему химический процесс, как единич- 
иь1 Й процесс химической технологии, сложнее по сравнению с тепловими и мас- 
сообменнмми?

3. Объясните взаимное влияние химической реакции и явлений тепло- и 
массопереноса на примерах: а) сгоранне в потоке воздуха частицм колчедана; 
f>) разложение апатнта CatF (P O ,)3 серной кислотой; в) получения аммиачной 
селитри при взаимодействии газообразного аммиака с раствором азотной кисло-
Tbl.

4. Какие ви знаете технологические критерии эффективности химнко-тех- 
иологического процесса? Дайте их определения.

5. Каковм пределм изменения степени преврашения, внхода, селективности?
6. Что означает вмражение: «реагентм взятм в стехиометрическом соотно-

шении»?
7. Вмведите уравнение связи между степенями преврашения двух реаген- 

тов, вступаюших в реакцию
лА ! />В -»■ rR-f-sS

»сли известно, что для проведения реакции взято л д-0 моль реагента А н п .  ,  
моль реагента В.

8 В  химической реакции участвуютдва реагента А и В , причем на каждмй 
моль реагента А взято no 2 моль реагента В. В  каком случае будет справедливо 
утвержденне, <:то степень преврашенит х д реагента А больше степени превра- 
Шения дг„ реагента В ?

9 В  чем различия между действительной и равновесной степенями превра- 
•иения реагента?

10. С какой целью при лроведении химических процессов в проммшленнмх 
Условиях один из реагентов часто берут в избмтке по отношению к стехиометрии 
Реакции? Каковм пути использовання реагента, взятого в избмтке и не вступив- 
шего в реакцию? -.

11. Определите состав смеси (с д, с „ ,  c R , cs) и степень преврашения jc.  для 
Реакции
А-4-2В — 2 R + S

если х к =  0,6; с д,# =  I кмоль/м»; с а ,  = 1,5 кмоль/м*.
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12. Виведите уравнение связи между виходом продукта и степенью превра- 
тения одного из реагентов для обратимой химической реакцнн, не сопровождаю- 
шейся побочнимн взаимодействиями

13. Рассчитайте виход продукта Р, если известно, что при проведении по- 
следовательних реакций

\ В -  Р  t R
Р  М — S +  Z

получено 12 моль продукта Р, 4 моль продукта S, а для проведения реакций 6u- 
ло взято по 20 моль реагентов А и В.

14 В чем различие между полной (интегральной) и мгновенной (дифферен- 
цнальной) селективностями?

15 Виведите уравнение взаимосвязи между внходом целевого продукта Р, 
степенью преврашения реагента А н полной селективностью ф прн проведении 
двух необратимих последовательних реакций
А — R (целевая реакция)
R -» 8(побочная реакция)

16 Виведите уравнение взаимосвязи между виходом целевого продукта, 
степенью преврашения реагента и полной селективностью при проведении па- 
раллельних обратимих реакций

« i А t 6| В  rR  (целевая реакция) 
at А - bt В  sS (побочная реакция)

17. Рассчитайте полную селективность, если при проведении последова- 
тельних реакций
А -► R-t-М (целевая реакция)
R -► S + N  (побочная реакция)
получено 6 моль продукта R н 2,5 моль продукта S.

18. Протекают последовательние реакции

А — 2R 
R — S

целевим продуктом которих является вешество R. Определите виход продукта 
R , степень преврашения х А и полную селектнвность <р, если известен конечний 
состав реакционной смеси: с A,j — I кмоль/м*: Сд.у - 2 кмоль/м*; Cg,f =  
=  2 кмоль/м*.

19 Определите виход продукта R и степень преврашения х А реганта А, ес- 
ли обратимая реакция
А iZ ?  2R
протекает прн условиях. когда равновесная степень преврашения х А Л — 0,75, 
а отношенне концентр .цнй продукта и реагента после окончания реакцни со- 
ставляет C r : с А I .

20 Протекают параллельние реакцни
2А -  R 
А -  :)S
Определите виход продукта R , степень преврашения х А реагента А и полную 
селективиость <р, если на виходе из реактора с А,/ 2 кмоль/ма; =

3 кмоль/м3; c$,f — 3,5 кмоль/м*.
21 Что називается производительностью, мошностью, интенсивностью?
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22. Как связани между собой: а) производительность и степеиь преврашения 
реагента; б) производительность и виход целевого продукта?

23. Определите понятия «технологический режнм», «технологическая схема 
процесса».

Глава 2

Термодинамические расчетм 
химико-технологических процессов

При проектироваиии технологических процесеов очень важнн термо- 
динамические расчети химических реакций. Они позволяют сделать 
заключение о принципиальной возможности данного химического 
превратення, предварительно вмбрать условия проведения процесса, 
определить равновеснмй состав продуктов, рассчитать теоретически 
достижимме степени превратения исходних вешеств и виходи про- 
дуктов, а также энергетнческие эффекти (теплота реакции, теплота 
изменения агрегатного состояния и т. д.), что необходимо для составле- 
ния энергетических балансов и определения энергетических затрат.

В самом широком сммсле термодинамика — это наука о преобразо- 
вании энергии. Понятие «энергия» неотъемлемо отдвижения материи. 
Двнжение связано с материей, являясь формой ее сутествования, а 
энергия есть мера движения материи. Факт взаимного превратения 
различнмх форм движения материи при сохранении количества этого 
движения является содержанием закона сохранения и преврашения 
энергии, названного Ф. Энгельсом абсолютним законом природи.

Наиболее важние понятия термодинамики — «теплота процесса» 
и «работа». Преобразованиетеплоти в работу или работи в теплоту осу- 
|цествляется обично в термодинамнческом процессе носредством рабо- 
чего тела.Термодинамическая система називается однородной, если 
во всех частях системи свойства одинакови. Совокупность физических 
свойств рабочего тела (или термодинамической системи) в рассматри- 
ваемих условиях називается состоянием тела (или системи). Величи- 
ни, характеризукмцне состояние термодинамической снстеми, нази- 
вают термодинамическнми параметрами. К  ним относят температуру, 
давление, удельний объем, плотность, молярний объем, удельную 
ннутреннюю энергию и др.

Термодинамические параметри делят на экстенсивние и интенсив- 
ние. Величини, пропорциональние массе (или количеству вешества) 
Рассматриваемого рабочего тела или термодииамической системи, на- 
^иваются э к с т е н с и в н и м и ;  это — объем, внутренняя энергия, 
^итальпия, энтропия и т. п. Экстенсивние параметри обладают свой 
°твом аддитивности.

И н т е н с и в н и е  величини не зависят от масси термодинами- 
цеской системи, и только они служат термодинамическими параметра- 
ми состояния. Это— температура, давление, а также экстенсивние ве-
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личини, отнесенние к единице масси, объема или количества ветества. 
Измеиеиие интенсивнмх параметров с целью ускорения химико-тех- 
нологических процессов називается и н т е н с и ф и к а ц и е й .

$ 1. Равновесие хммических реакций

Под воздействием подвода или отвода энергии в форме теплоти или 
работм происходит изменение состояния термодинамической системи 
(значений термодинамических параметров), називаемое термодинами- 
ческим процессом. Процесси, представляюшие собой непреривний ряд 
равновесних состояний, називают р а в н о в е с н и м и .  При этом 
равновесним считают состояние, в которое приходит система при по- 
стоянних внешних условиях, характеризуемое неизменностью во вре-. 
мени термодинамических параметров и отсутствием в системе потоков 
вешества и теплоти.

У с т о й ч и в о е  р а в н о в е с и е  характеризуется следую- 
1цими обшнми условиями:

I )  иеизменностью равновесного состояния снстеми во времени при постоян- 
нмх внешних условнях; 2) подвнжностью равновесня (самопроизвольним восста- 
иовленнем состояння равновесня после снятня внешнего воздействня, визвав- 
шего отклоненне системи от положення равновесня); 3) динамическим характе- 
ром равновесня, т. е. установлением н сохраненнем равновесия вследствие ра- 
венства скоростей прямого н обратного процессов; 4) возможностью подхода к. 
состоянню равновесия с двух противоположних сторон; 5) минимальним значе- 
ннем знергнн Гиббса G ш изобарно-изотермических н энергнн Гельмгольца Ғ  ш нэо- 
хорно-нэотермнческих процессах (dG — 0. d*G >  0; dҒ=  0, dгҒ  >  0).

Из этих обшнх условий виводятся конкретние условия для хнми- 
ческого равновесия.

Химические реакции, как правило, обратими: наряду с химическнм 
взаимодействием между исходними вешествами (прямая реакция) про- 
текает взаимодействие и между продуктами (обратная реакция). По 
мере протекания процесса скорость прямой реакции уменьшается, а 
скорость обратной реакции увеличивается; в какой-то момент времени 
скорости прямой и обратной реакций становятся равними — насту- 
пает состояние химического равновесия. Химическое равновесие ха- 
рактеризуется неизменностью числа молекул вешеств, составляюшнх 
химическую систему, при нензменних внешних условиях. Так как 
условием равновесия при постоянних Т н р служит минимум энергии 
Гиббса (dG = 0), то в условиях химического равновесия должно так- 
же соблюдаться равенство
lnjdnj=0, (2.1)
где pj — химический потенциал компонеьга J ;  nj — количество ком- 
понента J  (моль).

Известно, что химическим потенциалом називается величина

(2. 2)
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Большая положительная величина ц указмвает на вмсокую реак- 
ционную способность частиц.

Закон действукнцих масс *. Впервие зависимость направления хи- 
мического процесса от концентрацин реагируюших вешеств устано- 
вил Н. Н. Бекетов (1865), убеднтельно обосновав это положение зна- 
чительним чнслом опитов. В  математической форме закон действую- 
ших масс бил виражен Гульдбергом и Baare (1867).

Рассмотрим кинетический вивод закона действуюших масс на при- 
мере гомогенной реакции

«А+ЛВ rR-j-jS (I)
Как известно из курса обшей химии, скорость прямой реакции 

пропорциональна пронзведению концентраций реагентов А и В:
w ---- *, с \  сьв

а скорость обратной реакции — произведению концентраций продук-
тов R и S:

»  = **«& <5.

Каждая концентрация возведена в степень, равную стехиометрическо- 
му коэффициенту компонента в химическом уравнении. Из условия 
равенства скоростей прямой и обратной реакций в момент химического
равновесия

^А.е ^В.* =  *» ^Н.е cS.r ( 2 .3)

получаем

(24)‘ А.е ‘Ъ .е

гДесА,», сш,г, cR, t , cs.t — равновесние концентрации.
Отношение констант скоростей, називаемое константой равнове- 

сия, обозначим через К с. Получаем виражение закона действукмцих
масс:

А' *> cR .e fS.e
j  ■ i 2-5» ^А.е^В.е

Как следует из виражения (2.5), константа равновесия не зависит 
°т  концентраиии, так как изменение концентрации одного из участ- 
ннков реакции визовет такие изменения концентрации всех осталь- 
"ux вешеств, что К с сохранит свое числовое значение. Таким образом, 
°сновное значение закона действуюшнх масс состоит в том, что он ус-
в * Поскольку во время устаиовления аакона действуюшей массой нази- 
*°нц ( концентРацИ|° '  3* “ он действуюших масс оэначает «эакон равновесних
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танавливает связь между равновеснмми концентрациями всех реаги- 
руюшнх вешеств.

При анализе реакций, протекаюших в газовой фазе, константу 
равновесия вмражают через парциальнме давления:

Р а . ' Р в .г

Так как в соответствии с уравнением Менделеева — Клапейрона 
Pj  — Cj R T , то
К с = Кр (R T )~ An, (2.7)

где Ая = (r ■+- s — а — b), если все участникн реакции (I) — газ<у 
образнме вешества.

Константу равновесия можно вмразить также через отношение мо- 
лярнмхдолей Nj участников реакции

N K ' NS 'қ  . R 'e S t  (2.8)
\ а К ь ' v A . e /vB . *

или через количество компонентов nj (моль):
„ r  »

к *  = n :  • (2.9)
п\ . ' пи .'

Для реальнмх систем константу равновесия вмражают через 
летучести / или актнвности а. Так, для рассматрнваемой реакции (I)

К , = (2.10)
i aA . J bB .'

а О f  0S  Г
<2 1П

u Ь а\ . 'аВ.'
Прн небольших давленнях практически при любмх температурах

/ о \Лл 
К Л~ К ,~ К Р = К „р *п = К п [---;-- -------- • (2.12)

\ яИ+"8+пА-+-лВ /
Константа равновесия и энергии Гиббса. Уравнение изотермм 

Вант-Гоффа. Для рассматриваемой реакции (I) изменение энергин 
Гиббса вмразится уравнением
ДО = ф н+ '*ns— с1цА— &Мв <2 13)

Поскольку все участники реакнии идеальнме газм, то при по- 
стоянной температуре

1пPj. <2 l*»
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где ц} — стандартньж хнмнческий потенциал вешества J  (индекс 
означает стандартное состояние). Для ндеальнмх газов за стандартное 
принято состояние газа при давлении 0,098 МПа (I атм) и температуре
298 К.

Подставляя химические потенииалм, вмраженнме в соответствии 
с формулой (2.14), в уравнение (2.13) и группируя слагаемме, полу- 
чим
A G ^ ^ fip  +  sns — «цд— йЦв) +  Л7> ('"•n/>R +  s ln p s — а 1прд — b ln p B). (2. i5 )

Так как первое вмражение в скобках есть AG°, т. е. изменение 
энергии Гиббса в стандартном состоянии, то

Df  D*
\ G ~  AG ° 4- RT  In ■ U S- . (2.16)

P°A PB
B условиях химического равновесия AG = 0 и, следовательно,

Ро Р Ps е
AG° = -  RT  ln "  . (2.17)

Рд.еР В̂.,
Стандартная энергия Гиббса при данной температуре являетсн ха- 

рактерной для реакции постоянной величиной. Поэтому и вмражение 
под знаком логарифма должно бнть постоянннм. Обозначив его че- 
рез К ,„  получим внражение
AG° -- — R T  ln К р. (2.18)

Величина Қ р, входятая в уравнение (2.18), является т е р м о д  и- 
н а м и ч е с к о й  к о н с т а н т о й  р а в н о в е с и я .

Не следует забнвать, что в внражение термодинамической кон- 
стантн равновесия входят не абсолютнне значения равновесннх лар- 
циальннх давлений или концентраций вешеств, участвуюших в реак- 
ции, а относительнне, т. е. безразмернне величинн (например, давле- 
ния, отнесеннне к значениям стандартного давления). Поэтому термо- 
динамические константм равновесия безразмернм.

Уравнение (2.18) назмвается у р а в н е н и е м  и з о т е р м н  
В а н т-Г о ф ф а. Оно в обшем виде связнвает между собой энергию 
Гиббса и константу равновесия, которую можно внчислить, зная \(Т.

Значения стандартнмх энергий Гиббса образования многих тмсяч 
химических соединений сведенм в таблицн термодинамических свой- 
°тв и приведенн в справочной литературе. В случае отсутствия таб- 
личннх значений AG° их рассчитнвают, используя уравнение

А//° — ГД 5 в , (2.19)

где Л//°, \ s °  — стандартнне энтальпия и энтропия. Значения этих 
стандартннх термодинамических величин также приводятся в спра- 
вочной литературе.

Порядок и знак величинн AG° позволяют качественно предвидеть 
п°ложение равновесия реакции. Если AG° <£ 0, равновесие сдвинуто
о
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вправо, вмхол продукта велик, а констаита равновесия имеетбольшое 
числовое значение. Если AG° >  0, равновесне сдвинуто влево, вмход 
продукта мал, К р <& I.

Для протекания реакции слева направо благоприятнм большие 
отрнцательнне значения \Н  (т. е. значительнмй тепловой эффект) и 
большие положительнме значения ASC (возрастание энтропии). Энт- 
ропийнмй член входит в уравнение (2.19) в виде произведения TA S\ 
поэтому и повмшение температурн усилнвает влиянне, оказмваемое 
изменением энтропин. В  условиях равновесия при любой темпера- 
туре \ Н ° = T \ S °,  т. е. влияние энергетического и энтропийного 
факторов одинаково.

Решая совместно уравнения (2.18) и (2.19) относительно К Р, полу- 
чим „
к —f - Д С »ЛЯГ)_.е-АИ*/«ЛГ»гД5*/Л. (2.20)

Из анализа вмражения (2.20) очевидно, что для экзотермических 
реакций (\ Н С <  0), протекаюших с возрастанием энтропии, К Р >  1, 
а AG° <  0. Для эндотермических реакцнй {\Н  >  0) при убмли энтро- 
пин (A Sc < 0 )  самопроизвольное протекание процесса невозможно. 
Если \Н  и \ S  имеют один и тот же знак, термодииамическая вероят- 
ность протекания процесса определяется конкретнмми значениями 
\Н °, \ S C и Т.

Рассмотрим на примере реакции синтеза аммиака совместное влия- 
ние \ Н ° н \ S °  на возможиость осушествления процесса (значения 
термодинамнческих функиий для участников процесса указанм нод 
уравнением реакции):

N,+ 3H,^2NH,
ДH , t l , кДж/моль . 0 0 2-(—46,1) 
s ; , , .  Дж/(моль-К) . 191,6 3-130.4 2-192.4

Для данной реакции А//5э* = — 92,2 кДж/моль, \S°29» — 
= — 198,0 Дж (моль- К). T\Sjgя = — 59 кДж моль, ДСгов — 
= — 33,2 кДж/мать.

Из приведеннмх даннмх видно, что изменение энтропни отрица- 
тельно и не благоприятствует протеканию реакции, но в то же время 
процесс характеризуется ^ольшим отрицательннм энтальпийннм 
э(}х})ектом \Н °, благодаря которому и возможно осушествление про- 
цесса. С ростом температурн реакция, как показнвают калорнметри- 
ческие даннне, становится еше более экзотермнческой (при темпера- 
туре 725 К \Н  — 113 кДж мать), однако при отрнцательном значе- 
нии AS повншенне температурн весьма сушественно уменьшает веро- 
ятность протекания процесса.

Химическое равновесие в гетерогенннх реакциях. В химических 
гетерогенннх системах, как и в гомогенннх, условием химического 
равновесия является соблюдение прн постоянннх температуре и дав- 
лении равенств 
dO —0; £nj dnj =0
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Пусть, например, в реакции (I) компонеит В находится в твердом 
или жидком состоянии, остальние ветества — гази. Тогда

* H S — o | i A — < V b = ° .

где цв — в отличие от Цц, ps. — при данной температуре посто- 
янная величина.так как является химическим потенциалом насьнцен- 
ного пара компонента В.

Константу равновесия реакции (I) можно виразить через отноше- 
нне парциальних давлений:

- - ^ Ц .

где р в — давление насишенного пара компонента В, являюшееся но- 
стоянной величиной.

Вводя новую постоянную величину К'р К,Арв.»)ь. нолучим ви- 
ражение для константи равновесия гетерогенной реакции:

А-; ,2.22)
РB.«.Ps. е

Р а . ,
Так, нанример, для реакцни
ҒеО (т ) + Н, (r) •-= Ғе (т ) -f Н,0 ( r ) .

константа равновесия запишется так:

* .  . l a f i L - .
" и , . ,

т. е. равновесие достигается при определенном (постоянном для дан- 
ной температури) отношенин парциальних давлений водяного пара 
и водорода независимо от относительних и абсолютних количеств ок- 
сида железа и железа.

Для реакции обжига известняка 
(.аС03 (т ; *  СаО (т ) 4-СО, (r)

^  Р ~  P q O I.  е*
так как в этой реакции только один газообразний участник. Рав- 
новесное давленне pcot t должно бить для каждой температури вели- 
чиной постоянной, не зависяшей ни от количества карбоиата кальция. 
ии от количества оксида кальция. Оно снльно возрастает с повишени- 

температури и називается д а в л е н и е м  д и с с о ц и а ц и и

§ 2 Способм смекцения равноае'ия

Положение равновесия всегда зависит от внешннх условий, а так как 
внешиие условия не могут сохраняться нензменними, то равновесие 
Рано или поздно нарушается (смешается). Влияпие изменения внеш- 
них условий на положение равновесня — приннип смешения равно-
2* .45



весии, назь1ваемь1й в литературе п р и н ц и м о м  Л е Ш а т е л ь е ,  
можно сформулировать следуютим образом:

если на снстему, находятуюся • устойчивом равновесии, аоэдействовать 
и)вне, изменяя какое-нибудь иэ условий. определякхцих положенне равновесия, 
ro в системе усилится то направленне процесса, течение которого ослабляет 
влияние проиэведенного воэдействия, и положение равновесия сместится в том 
*е направлении.

Рассмотрим реакцию 
uA ЬВ /R + *S
где реагенть! (А, В) и нродукти реакции (R , S) — идеальнме газм. 
Прн равновесии справедливо равенство

t --- 1л Д р. . (2.23)

Ғ.сли под внешним воздействием изменится значенне одного из чле- 
нов равенства ДС" (RT ) или/>н' е, е, Р'в t), то оно нарушится
и система вмйдет из состояния равновесия. В результате система будет 
i-гремиться к достнжению нового состояния равновесия, характе- 
j нуютегося новмми значениями равновеснмх парциальнмх давле- 
н и й  реагентов и продуктов.

Так как раьновесие характеризуется равенством скоростей прямой 
и обратной реакций, можно сказать, что смешение равновесия про- 
нсходит в том случае, когда произведенное воздействие неодинаково 
влияет на скоростн нрямого и обратного процессов. Это нарушенне 
равенства скоростей и приводит к переходу системм в новое состояние 
равновесия, при котором скорости прямой и обратной реакций опять 
станут равнмми, но будут отличаться от первоначальнмх значений.

Влияние давления. Характер влияния давления на равновесие хи- 
мических реакций определяется знаком разности числа молей газо- 
образнмх участников реакции Дл или знаком изменения объема \V.

Для газовмх реакций, в котормх число молей продуктов превмшает 
число молей реагентов, т. е. Дп >  0, увеличение давления неблаго- 
приятно. Смешению равновесия реакции вправо способствует сниже- 
ние давления. Если же реакция протекает с уменьшением числа мо- 
лей (Дл <  0), повмшение давления целесообразно — оно смешает рав- 
новесие реакции в сторону образования продуктов.

Чувствительность положения равновесия к изменениям давления 
гем больше, чем большим изменением объема ДК (или Дп) сопровожда- 
ется тот или иной процесс. Значительнме изменения объема могут про- 
нсходить только в реакциях, в котэрмх участвуют газм, или в тех 
случаях, когда хотя бм один из компонентов находится в газообраз- 
ном состоянии. Количественная оценка влияния давления на состояние 
равновесия дается уравнением (2.12).

Влияние инертного газа. Введение инертного газа в систему ири 
/» const нодобно эффекту уменьшения обтего давления. Если реак-
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ция протекает е уменьшением числа молей (А л < 0 ) ,  разбавление 
инертннм газом смешает равновесие реакции в сторону исходнмх ре- 
агентов; при увеличении числа молей (Дл >• 0) равновесие смешает- 
ся вправо. Поэтому в технологических процессах, сопровождаемих 
химическими реакциями, для которих Дп <  0, стремятся к уменьше- 
нню накопления инертних газов в системе. Так, если в азотно-водо- 
родно-аммиачной смеси, взятой при р = 100 МПа, содержалось 6u 
10% инертного газа, то это равносильно снижению давления на 
25 МПа. С целью поддержания високих виходов аммиака в системе 
регулярно проводятся «продувка» и добавление свежего газа (см. 
гл. 14).

Виводи о влиянни инертного газа непосредственно следуют и нз за- 
кона Дальтона
p} = N jp .  (2.24)

нз которого видно, что эффект разбавления (уменьшения N j) подобен 
^ффекту уменьшения обшего давления р в системе.

Влиянне концентрации. В соответствии с приниипом Jle  Шателье 
введение в равновесную систему дополнительних количеств какого- 
либо вешества визивает смешение равновесия в том направлении, при 
котором концентрация этого вешества уменьшается. Поэтому введе- 
ние избитка исходних вешеств смешает равновесие вправо; введе- 
ние избитка продукта визовет смешение равновесия влево. Так, из- 
биток кислорода увеличивает равновесную степень преврашения 
S0 2 в SO s.

Увеличивая концентрацию одного из реагентов (создавая его из- 
биток), можно повисить степень преврашения другого. Эгим широко 
пользуются в химической технологии, добиваясь полного превраше- 
ния дорогостояшего компонента сирья.

Во многих случаях смешение равновесия процесса вправо можно 
осушествить и виводом продуктов из реакционной зони — уменьше- 
ннем концентрации продукта. Так, введение в систему водоотнимаю- 
|цих средств (например, H .S0 4) позволяет сместить равновесие реак- 
ции этерификации вправо:

сн,он -f сн,соон сн/:оосн,+н,о

Влияние температури. Направление смешения равновесня при из- 
менении температури завнсит от знака теплового эффекта реакции. 
Повишенне температури всегда благоприятствует накоплению ве- 
'Цеств, образуюшихся в данной реакции с поглошением теплоти, т. е. 
Усиливает эндотермическое направление процесса. Понижение тем- 
ператури действует в противоположную сторону, т. е. усиливает 
экзотермическое направление.

При изменении температури процесса равновесие смешается в на- 
"Равлении, для которого изменение энтропии имеет тот же знак, что
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и изменение температурн. Например, для рассмотренной внше реак- 
цин синтеза аммиака A S <  0, следовательно, повишение температурн 
усилит реакцию диссоциации аммиака, а понижение температури бу- 
дет способствовать протеканию реакции синтеза слева направо. Учет 
знака теплового эффекта реакции (&Н  <  0) приводнт к тому же вьжо- 
ду: повьппение температурь! смешает равновесие в сторону исходних 
реагентов (усиливает эндотермическое направление реакции), пони- 
жение температури действует в противоположном направлении.

Следует отметить, что при изменении температури равновесие сме- 
шается тем сильнее, чем большим тепловим эффектом сопровож- 
дается та или иная химическая реакция.

Итак, применяя принцип Ле Шателье, можно, не пронзводя тер- 
модинамических расчетов, предсказать направление химических ре- 
акций, т. е. качественно судить о состоянии их равновесия.

§ 3. Зависимость константи равновесия 
от температурм

Функциональная зависимость константи равновесия от температури 
нри постоянном давлении передается у р а в и е и и е м  и з о б а -  
p u  В а н т - Г о ф ф а

где Д//° — изменение энтальпии при стандартном состоянии.
Из уравнения (2.25) следует, что при положительних значениях 

\ Н С (эндотермические реакции) d In/Cp/dT >  0 и К ,,(Т )  — возрас- 
таюшая функция. Если АН° <  0 (экзотермические реакции), то 
dln /Cp/ d T < 0  н константа равновесия уменьшается с новмшеннем 
температурм. В обоих случая^ равновеснне концентрации участников 
реакции меняются, т. е. анализ уравнения показмвает, что оно в ко- 
личественной форме отражает вмвод, внтекакмций из принципа сме- 
шения равновесия: повмшеиие температурн всегда смешает равнове- 
сие в направлении эндотермической реакции.

Для процессов, протекаюших при постоянном объеме, зависимость 
константн равновесия от температурн передается у р а в н е н и е м  
и з о х о р н  В а н т - Г о ф ф а :

где \ U °  — изменение внутренней энергин в стандартном состоянии.
Уравнения изобарн и изохорн реакции определяют зависимость 

константн равновесия от температурн в дифференциальной форме. 
Для практических расчетов равиовесия при различннх температурах 
требуется провести интегрирование этих уравнений. Если ДН° не

(2.25>

(2.26)



зависит от температури (это справедливо для узкого интервала тем- 
ператур), то из вмражения (2.25) получаем уравнение

K P (T t ) С Ь Н °  _  \ Н °  / l 1 \

,и ̂ 777 = J ТҒГлт- —  ( ~  ТГ)- (2
по которому, располагая даннмми о ДН ° и К,, для какой-либо одной 
температури 7*,, можно легко определить значение константи равно- 
весия при другой температуре Tt .

Интегрнруя уравнение (2.25) при условни независимости теплового 
;»ффекта от температури, можно вьшести из-под знака интеграла н 
получить следукмцее уравнение:

\ Н °
'п К " = ----<2 281

где В  — постоянная интегрирования.
Так как согласно уравненню изотерми Вант-Гоффа

\ Н С \ S °
W ~  —  ■ 12 и '

то В —&S°/R  (прн условии независимости Д//° и ASC от температури).

§ 4. Расчет равновесия по термодинамическим даинмм

Расчет константи равновесия и изменения энергии Гиббса позво- 
ляет определить равновесний состав реакционной смеси, а также и 
макснмально возможное количество продуктов.

Определение констант равновесия химических реакций. В основе 
расчета констант равнэвесия для идеальних газов по термодинамиче- 
ским данним лежат уравнения (2.18) и (2.19). Эти уравнения связива- 
ют константу равновесия с кзмененнем энергии Гиббса AG°, завися- 
1Цей от изменения энтальпии А/У и энтропии ДSc. При этом, посколь- 
ку важно не абсолютное значение термодинамических функций от- 
дельних участников реакцни, а лишь их из.менение, необходимо иметь 
какую-то точку отсчета. В  качестве таковой принято, что для простих 
вешеств (С, О*. H t ит. п.) в стандартних условиях и стандартном со- 
стоянии (для газов — идеальний газ, для жидкостей — чистая жид- 
кость, для твердого тела — наиболее стабильная при данни.х услови- 
ях модификация) Ĝ ge = 0 и Hlg» = 0. Тогда каждое сложное соедн- 
иение можно охарактеризовать стандартной энергией Гиббса AGi90. 
энтальпией \ Н гэв и энтропией A S298 его образования из простих 
вешеств.

Значения термодинамических функций для большого числа про- 
t̂ux вешеств н соединений приводятся в справочной литературе 
•ользуясь справочними данними, можно вичислить стандартние
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и.чменення энергнн Гиббса, непользуя правило Гесса. Так, напрнмер, 
для реакцин
С О . И  +  ̂ г )  ^  СН4 (г) + 2 Н .О (г )
-394,4 0 — 50.8 — 228.4

значения \GL.98 всех участников реакции известнм и приведени под 
уравнением (в кДж/моль). Тогда Д б т  для реакции составит

л 0 2 9 »=  — 50,8 — 2-228,44-394.4=. — И3.2 кДж/моль.

Отсюда легко рассчитать константу равновесия при 298 К:
A G 298 

,n  К р.29Л  =  ^ Г -

и, следовательно, значение констаити равновесия при температуре 
процесса.

Определение констант равновесия сложних реакций осушествля- 
ют путем комбинирования простих реакций; при этом важно виделить 
и учесть каждую из составлякнцих простих реакцнй. Комбинирование 
необходимо проводить таким образом, чтоби через константи, извест- 
ние и приводимие в таблицах, можно било виразить константи бо- 
лее сложних реакций или получить по известним константам неиз- 
вестние. Так, для последовательних преврашений
1) А 4 В  R
2) R S4-Z
A-f B S 4 Z
константа равновесия суммарной реакцни равна произведению конс- 
тант равновесин составляюших ее простих реакций:

Ps.'Pz .*  P s . 'P z .t  Pr .* „  „
А м =  --------- — ------------•----------- =  А  _ А n .

P\ .r Рв .г Pr .е Рд.еРв.е
Соответственно суммарное изменение энергии Гиббса равно сумме ее 
нзменений для отдельних реакций:
Д0 ° = - R T \ n K P = - R T  ln (K Pi K Pt) = AG,04- \ G \ .

Определение состава реакциоиной смеси при химическом равно-
весии Рассмотрим связь константи равновесия К р и равновесной сте- 
пени преврашения хд.е для газовой реакции

*•
А 2R

После установления равновесия на 1 моль введенного вешества ре- 
акционная смесь будет содержать (1 —  х *, *) моль реагента А и 2х A,t 
моль продукта R. Bcero в равновесном состоянии будет находиться 
1 — х *,* 4- 2хд. , = 1 -+■ х л, , моль. Если обшее давление системи в
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момент равновесии равио р, то можем \е 
«аписать равновеснме парииальнме дав- 
ления компонентов согласно (2.24):

I- / А *

\.r
»• P*.r - C+^V-e)*

■Р■ 0.У5-

Тогда связь между константой равно- 
весия и равновесной степенью превра- 
тения вмразится уравнением о,5

Ph.r х а . ' )h,.
р A . t  

*ХА .'Р
(> *-*А.,Г(У-*Ал)Р

(2 :Ю)

Получили простое уравнение. из которо- 
го видно также влияние давления — 
при постоянной температуре снижение 
обтего давления ведет к увеличению 
x A, f . Перегруппировка этого вмраже- 
ния приводит к

\0 . s
(2.31)

п р

Рис. 2.1. Зависимость равно- 
весной степеии преврашения 
обратимой реакции A*»2R от 
давления р (p^p/pt— относи- 
тельное давление, где ро— 
стандартное давление. равное 
0,098 МПа) для разнмх эначе- 
ний константи равновесия Кр: 
/ — 0. 1; 2 — 1.0; 3 — 10.0; < — 100.0

Расчетная формула (2.31) позволяет 
найти значения дгА„  для разнмх давле- 
ний при постоянной температуре и, сле-
довательно, рассчитать равновеснмй состав смеси. На рис. 2.1 пока- 

а̂на зависимость равновесной степени преврашения реагента при 
протеканин реакции А 2R от давления.

Пример 2.1. Рассмотрим расчет равновесия по известнмм значениям К р
для реакции окисления диоксида cepu:

!'O f -|-0,50, + *Nt SO, +  7Nt 
и b п

гДе а, b, п — количество (моль) компонентов исходной смеси SO t. Ot, N t; (а +
+  b +  п) => 1.

Количество каждого компонента (моль) при достижении равновесной степе- 
"н преврашення х д>е составит

SOt Ot N . SOt
a ~ uxA .t Ь - 0 . 5 ох а ,t  н axA t

Обшее число молей равновесной смеси 

~ П )~ а  — ахА t +* — (1.5|«А.еТ* + в*д,е = 1 — 0,5aJCA,e .
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Обозначив обшее давление череэ р, виразнм равновесние давления k o m iio - 
нентов:

а ~  aXA.t b~  0 5 aJtA.e
' ,so* * =  I — 0.5одгд f P ' P° - ‘  "  1-0 ,5 axA t P ' Pso> '  =

axA.r

Гогда

psot ,t pot be (a ~ axA .t)  ( Ь - 0 , Ь и А ' У  * p» * {2 Л2)

Отсюда
A n

1 —  (2.33)
f  I — 0,5алгд 

- I -----------——X Р ( Ь -  0.5а*д-е)

Найдем состав равновесной смеси. если в исходной смеси содержится 7°и 
S O „ 11% 0 2. 82% \ g.

При Т = 650 К К ,,=  629
Подставляя исходние данние в уравнение (2.33), получим 

629
'А.г ----------- ------------------------------

I -0 .5-0.07*. „
629 |

I (0.11 —0.5-0.07лД (.)

откуда методом нтеракий находим х K t = 0,944 и, следовательно, в равновесной 
смеси содержится (моль): SO , — 0,069, SOg — 0,011, Og — 0,041, N, — 0,889

§ 5. Термодинамический аналмэ

Знанне законов термодннамнкн необходнмо ннженеру не толькодли 
нроведення термодннамнческнх расчетов, позволяютнх предсказать 
возможностн данного превра1дення, определнть диапазонь! давленин 
и температур, в которих наиболее вигодно проводить процесс, рас* 
считать равновесний состав продуктов, но также и для оценки энер- 
гетнческой эффективности химнко-технологических процессов. Тер- 
модинамический анализ основивается на рассмотрении сравнительно 
ограниченного числа характеристик, влиякнцих на энергетическую и 
экономическую эффективность отдельних циклов и в целом технологи- 
ческих схем. Ценность анализа энергетнческой и экономической эф- 
фективности заключается в том, что часто на самой ранней стадии ис- 
следования нових предложений удается предвидеть их экономиче- 
скую целесообра:шость или, наоборот, нолную бесперспективность. 
Термодинамический анализ, как нравило, дает возможность устано- 
внть это до составления технического проекта, требуюшего больших 
(атрат труда и времени.
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В иоследнее время как вСССР, так и за рубежом получил развитие 
эксергетический метод термодииамического аиализа.Эгот метод осно- 
ван на применении понятия э к с е р г и я *  для исследовання про- 
мьпиленнмх процессов.

Основнме положения эксергетического метода. Сушность эксер- 
гетического метода заключается в том, что любме потоки энергоноси- 
телей (вода, пар, химические продукти) или энергии (электроэнергия, 
теплота) оценивают по той максимальной полезной работе, которую 
они могут произвести.

Максимальную способность системи к совершению работм с учетом азаимо- 
дейстаия с охружаютей средой, параметри которой не эавнсят от воздействии 
рассматриваемой системн, наэивают технической работоспособностью или »к-
сергией.

В качестве окружакпцей средь! при этом нонимают среду практи- 
чески неограниченнмх размеров, характеризуюшуюся относительно 
постоянннми параметрами — температурой Т,„ давлением р„ и хи- 
мическим составом. Энергия, отведенная в окружаюшую среду в виде 
теплотн или работи, становится внутренней энергией окружаюшей 
средм. Окружаю1цая среда служит аккумулятором энергии, имею- 
шим большие размери; параметри состояния окружаюшей средн 
(темнература, давление), несмотря на получение энергии, не меняют- 
ся. Таким образом, окружаюшая среда — это источник исходних 
вешеств и приемник продуктов, которий обладает минимальной сво- 
бодной энергией и поэтому не может бнть источником работи. Систе- 
ма. находяшаяся в термодинамическом равновесии с окружаюшей 
средой, теряет способность совершать полезную работу. Если пара- 
метри состояния вешества соответствуют параметрам компонентов 
окружакмцей средн, практическая энергетическая пригодность ве- 
шества равна нулю. Поэтому состояние термодинамнческого равнове- 
сия его с окружаюшей средой принимают за нулевой уровень при рас- 
чеге практической энергетической пригодности этого вешества. Тепло- 
та имеет тем меньшую практическую пригодность, чем меньше разни- 
ua между температурой источника теплотн и температурой окружаю- 
шей средн. Находяшиеся в среде внешние источники массн и энергии 
(например, химическое сирье, топливо), параметрн которнх сушест- 
венно отличаются от параметров средн, рассматриваются отдельноот 
^редн.

В обшем виде формула для определения эксергии потока вешества 
вмглядит следуюшим образом :
' Ср ЬД.£Н £ch.f (2.34)
1 де и Е р — кинетическая и потенциальная эксергии; А0£ — физи- 
ч^ская эксергия; Е  h — химическая эксергия; E j — ядерная эксер-
гия.

Гермин «эксергня» бил введен 3. Рантом в 1956 г. Термнн состоит из
• вУх частей: греческого слова «erg» — работа, снла и приставки «ех», означаю- 
" 1ен «из. вне».
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ного потенциала. В  связн с этим указанние балансовме уравнения, 
базнруютнеся на законах сохранения и превратення массм и энер- 
гии, дополняют эксергетическим балансом, основанним на одновре- 
менном учете первого и второго начал термодинамики. Уравнение

эксергетического баланса в обшем
виде имеет следуютий вид:

2 £ '-I£ ' + D. (2.441

Рис 2.2. Диаграммь! потоков чнер- 
гии 3  (о) и эксергии £  (б):
J ' . ,  .V, н £ j  — ма входе в систему: 

.9', и f c '.  Е " j — на вмходе
мэ системм: D» н Di -  внешнне н внутреи 
ние лотери «ксергии

где 2 £ ' и 2 £ "  — входятие и ви- 
ходжцне потоки эксергни; D — по- 
тери эксергии.

Терминм « п о т е р и  э не р-  
г и и »  и « п о т е р и  э к с е р -  
г и и» имеют принципиально раз- 
личное содержание. Как известно, 
энергия исчезать не может, и поте- 
ри энергии означают потери не во- 
обше, а потери для данной снстеми 
или потери для данной цели, если 
часть энергии непригодна для нее 
по своей форме или параметрам. 
Потери эксергии означают, напро- 
тив, ее полное исчезновение, унич- 

диссипацией энергии. Отсюда и обозначениетожение, связанное с 
потерь эксергии через D (dissipation).

Сопоставление энергетического и эксергетического балансов в ви- 
де диаграмм потоков (рис. 2.2) наглядно поясняет разлнчие между 
энергией и эксергией.

Диаграмма на рис. 2.2, а отражает в определенном масштабе пото- 
кн энергии Э, на рис. 2.2, 6 — потоки эксергии Е . В  систему посту- 
иают, например, два потока энергии: Э| и Э -j и вмходят три:
Э'2 и Эз, причем Эз представляет собой потери в случае, если 3 i — 
тепловой поток. В  силу закона сохранения энергии Э\ + Э* = 3 i + 
+ Э"2 -f Эз, или в обшем случае
гэ; 1э:.
Значение энергетического КПД

1Э:
1 Э '

(2.45»

где Е Э п — сумма полезно затраченних энергий; 2 Э "  — сумма об- 
ших затрат.

На рис. 2.2, б входяшие потоки эксергии Е\ и E j  и виходяшие Е\ и 
Е\ соответствуют работоспособной энергии. Потоки Е\ и Э\ показань! 
на диаграмме одинаковьши по толшине (Е\ = Э !); это соответствует 
случаю, если представляет собой электроэнергию. Электроэнергия
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относится к неограниченно нревратимим* видам энергии, т. е. иол- 
ностью работоспособним. Поток E i  показан меньшим, чем (под 3 t 
подразумевается тепловой поток). Значение 2 Е "  всегда будет мень' 
ше £ £ ' на величину потерьО, от необратимости внутри системи D,
- 2 £ \ — Z £ " ,  которие энергетический баланс не отражает. Сушест 
вуют и внешние потери эксергии D,, 
связанние с эксергией неиспользуемих 
миходжцих потоков Е " .

Эксерге1 ические потерн. визванние 
т-обратнмостью, определяются согласно 
формуле Гюи — Стодоли:
0j = 7*, \ S .  (2.46)

где AS — прирашение энтропии изоли- 
рованной системи.

Потери эксергии, ви шанние необра- 
гимим теплообменом, изображают с по- 
мошью Т  — S -диаграмми (рнс. 2.3).
На рисунке показани кривие изменения 
состояния двух потоков, находяшихся 
в тепловом контакте друг с другом.

11лошадь £,,s» соответствует эксергии 
мотока, являюшегося ее источником и 
тменяюшего свое состояние по кривой 
/ -  2 (£, -  £,).

Плошадь £,ws соответствует, в свою очередь, эксергии нагревае- 
мого потока, нзменяюшего свое состояние по кривой 3—4 (£4 — £3).

Разность между приходом и расходом эксергии представляет со- 
бой потери эксергии вследствие необратимого теплообмена: 
l>< ( £ , - £ , ( - ( £ , - £ , ) .  (2.47)
Эги потерн можно рассчнтать без онределения эксергии нотоков, зная 
юлько энтропии теплоносителей:
>h T , \ S  -Т , | (S 4— S ,)  — (S ,  — S ,)| .  (2.48)

* Ограничении н превратимости «нергии иилиются следствием второго «акп- 
"а термодинамнки По степенн превратимости ра<личают две фирми (или два 
нида) энергии. К  первой относятся энергии. полностью превратимие в любие 
Фугие форми энергии; они не могут характернзоваться энтропией Это члекгрн 
ческая, механическая и другие форми энергии Ко второй форме относятся те 
иидн энергии, которие не могут бить полностью преобразовани в другие. Воз- 
можности их преврашення определяются как параметрами этой энергин или ра- 
^чего тела, так н параметрами равновесной окружаюшей среди Такие форми
*нергии характеризуются энтропией. отличной от нуля Энерши вгорого вида 
•“ Нутренняя энергия рабочего тела. химическая энергия. энергии, передаьаг 
маи в виде геплового потока. и др | состоит как 6u h j двух частей эксергии н 
*нергии. которую невозможно превратить в работу (анергни) Между анергией
11 'эитронией сушесгвует свичь: анер1 ии л о  *нер1 ии полиостью неор1 аничо 
ванного движення молекул, энтропия - мера этоп» иеоргвннзованиою движе-

Рис. 2.3 Определение эксерге 
гнчески.х нотерь но Г S -ди- 
аграмме
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Таким образом, заштрихованная плошадь на рнс. 2.3 отображ<ке1 
потери эксергии.

Для эксергии неприменим обший закон сохранения: сумма эксер- 
гий всех элементов системм в ходе процесса уменьшается; только при 
отсутствии потерь (в обратимом процессе) сумма эксергий до и после 
процесса остается постоянной; в каждом необратимом процесое эксер- 
гия нреобразуется в энергию. Отношение

- £ п Z E '~ { D i  +  De)
--------х Ғ -------- ' (2 49)

називается э к с е р г е т и ч е с к и м  КПД, которий всегда мень- 
ше единици. Эксергетический КПД  показивает степень приближе- 
ния системи к идеальной. Для идеального процесса, где потери 
эксергии отсутствуют, r), = 1, или 100 % . Если же подведенная эксер- 
гия полностью теряется в процессе, то ц,. = 0.

Все реальние процесси необратими, и чем больше прирашение 
энтропии в результате их протекания, тем больше эксергетические 
потери и меньше производимая системой работа. Эксергетические ио- 
тери — это невозвратимие потери энергии. Определение причин этих 
потерь и их количественная оценка являются важнейшей задачей тер- 
модинамического анализа химико-технологических систем.

На основании рассчитанного эксергетического КПД можно:
а) объективно сравнить между собой серию процессов, предназна- 

ченних для одной цели, и вибрать наиболее эффектнвний в данних 
условиях с эксергетической точки зрения;

б) по абсолютной величине »ie определить целесообразность усо- 
вершенствования процесса;

в) оценить относительное влияние на эффективность процесса раз- 
личних статей расхода энергии, определить целесообразность при- 
менения различних способов улучшения показателей процесса.

Таким образом, эксергетический метод анализа позволяет опреде- 
лить степень термодинамического совершенства процесса, виявить 
основние источники потерь эксергии, наметить возможности снижения 
этих потерь и вибрать направленпя создания эффективной технаюгии.

К  настояшему времени уже накоплен определенний опит исполь- 
зования эксергетического анализа в химической технологии. В лите- 
ратуре приведени результати эксергетического анализа многих про- 
изводств — метанола, азотной кислоти, аммиака. Данние, получен- 
ние, например, в результате анализа узла синтеза аммиака, достаточ- 
но характерни. Так, из энтальпийного баланса следует, что в колон- 
не синтеза аммиака, водонагревателе, теплообменной аппаратуре 
потери энергнн близки к нулю. Из эксергетического баланса следует 
противоположний вивод — потери эксергии наиболее велики имен- 
но в колонне синтеза (22,6 %  от всех потерь), т. е. више, чем в тур- 
бине(20 % )  и в компрессоре (16 % ). Обшие потери в колонне синтеза, 
водонагревателе, теплообменной аппаратуре составляют почти поло- 
вину всех потерь эксергии. Эксергетический анализ показивает, что
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погери можно уменьшить на 15— 18 %  без значнтельного изменения 
процесса. Более сушественний резерв связан с принципиальним изме- 
неиием техиологического режима синтеза аммиака (например, пови- 
[неииеч температури водной из зон), что позволило 6u более квалифи- 
цированно использовать теплоту реакции и видавать на сторону пар 
более високих параметров.

В последнее время эксергетический анализ находит применеиие 
для решения технико-экономических задач, в котормх вопроси опти- 
мизацин процессов включают одновременно термодинамическую и 
экономическую оценки.

Пример 2.3. Эксергетический анализ агрегата синтеза аммиака при давле- 
нин 30 МПа.

При составлении эксергетического Лаланса в качестве точки отсчета приня 
та окружаюшая среда при Т$ =  298 К  и рв =  0,1 МПа.

Уравнение суммарного эксергетического баланса агрегата синтеза N H , 
будет иметь следуюший вид:

где — эксергия исходной азотоводородной смеси; £ * д и £ " д — эксергия 
пара високого и низкого давления на входе; £ JX и £ J “ X — эксергия води на 
входе и виходе из водонагревателя; £ , — эксергия подводимой электроэнергии; 
^nh, — эксергия аммиака; £^р д — эксергия пара среднего давления на виходе; 
£цр — эксергия продувочних и танкових гаэов; £ ЬОнд — эксергия конденсата, 
виходяшего из конденсационной ступени турбини; D — потери от необратимости 
«нергетических преврашеиий.
результати расчета эксергетического баланса представлени ниже.

Режим работи агрегата
Пронзводительность по аммнаку, т/сут 
Расход газа:

1360

об|Ций, через колонну синтеза, м3/ч .'ДЛДПП, лилиппу V-nniCJd, М /1 . . .
свежей азотоводородной смесн, м> на 1 т

820 000

*”**3 • • • • • • • • • • .
Масса газовой смеси на входе в колонну, кг

NHj 2700

на I т NH,■ i ...................................................
Объемная доля NHS в газе (% )  и температура

4070

газа ( К ) :
на входе в колонну синтеза 
после каталнтической стадии . . 
после водяного холодильннка 
после испарительного конденсатора .

3.4 и 308 
15,7 и 783 

9.45 н 298-308 
7,1 и 240

Эксергетический поток £-10~* кДж/ч
П р и х о д Р ас х од

£ „ с  = 1533,2 £NH,=  1272.9 
£*рд = 276.2 
£цр -154,9 
£ • "  = 69,5

£f д = 462.2 
£|j л -41,9 
£ “  =  11.4 
£ ,=  13,7
И т о г о £  = 2026,4



Потери эксергии: П = 2026,4 • I0‘ — 1766,5 • 10* = 259,9 • 10*. Эксергети 
ческий коэффициент полезного действня будет равен

Е "  1766.5-10«
Чг Е '  2026.4-10* °- 87'

Вопросм и упражиамия для поаторснна 
и с*мосто«т«льмом проработкм

1. Сформулируйте основной круг задач, решаеммх в химической техио 
логии при вмборе технологического режима на основанни законов химической 
термодинамики.

2. Как определить иаправленность химнческой реакции? Как, сравннвая 
значения энергин Гиббса AG для различнмх реакцнй, определить, какая из них 
является спонтанной (самопроизвольной)?

3. Сформулируйте основнме условия устойчивого равновесия
4. Что характеризует химическое равновесие?
5. Вмчислите величинм К с. K N, К „  для равновесной реакцни

С ,Н » - С ,Н , С ,Н ,-  СН -C H t H t

если при температуре £80 °С найдена К р = 0.20, обшее давление р = 0,005 МПа.
6. Сформулируйте примцип Ле Шателье. Каким образом он помогает прел- 

сказать влияние изменення температурм и давления на состояние равновесня 
химической реакции?

7. Используя прннцип Ле Шателье, проанализируйте все возможнме спо- 
собм смешення вправо равновесия реакций
Nt + 3H, 2NHt . \Н  <  0
сн, • н,о со+зн,; д//>о
CO-bHtO COt +  H t ; \ Н <  0 
2CtH ,OH ^  С ,Н , r  2HtO + Ht : \H  >  0

8. Вмведите уравнение для расчета равновесной степени преврашения реа- 
гента А по известной величине K r для реакцни
2А i r f  R

9. Вмведите уравнение для расчета равновесной степени преврашения реа- 
гента А по известнмм величииам K r и давления р в системе для реакции
А + В  Z Z  R

10 Вмведите уравнение для расчета равновесного состава участников ре- 
лкции синтеза аммиака по известнмм зиачениям К р и давления р в системе

11 Рассчитайте константу равнове* ия для реакции
COt ’  С i r ?  2СО

если известно, что для COt AGt f , —394 572 и для СО AGt ,„  = i 
=  — 137 334 Дж/моль.

16. Найдите константу равновесия при температурах 500 и 2000 К  для 
реакции
Н*Оч СО -* H t - COt
если A G i, ,  - 20,2 кДж моль и AGt0„ 0 25.3 кДж моль

17 Почему можно исключить из вмраження для константм равновесия кон 
центрации компонентов. являюшихся чистммн твердмми вешествами или жил 
костями?

14. Что такое эксергия?



15. Каковм во.чможности и цели эксергетического анализа технологнческнх 
процессов?

18. Как рассчитать эксергию реакцнонного потока?
17. В  чем основное различие понятий «потери энергии» и «потери эксергии»?
18. С какой целью в техиике используют эксергетическнй КП Д ? Каковм 

нути увеличения эксергетического КП Д ?
\

Гпааа 3

Использование законов химической кинетики 
лри вмборе технологического режима

Химическая термодинамика позволяет решить вопрос о направлении 
протекания химическнх реакций и оценить предельио достижнмме 
(равновесние) состояния реакциониой системи. Однако она не может 
ответить на вопроси. имеюшие чрезвичайно важное практическое 
значенне в химической технологии: как бистро произойдет химическое 
мреврашение, за какой промежуток времени будет получено то нли 
иное количество продукта реакции.

Решаюшее значение при виборе условий проведения химнко-тех- 
иологических процессов нмеют вопроси скорости химических превра- 
тений, изучаемие химической кинетикой.

Для химнческой технологии важен конечний результат кинетиче- 
ских исследованнй — конкретний вид уравнения, позволяюшего рас- 
считивать скорость химической реакции при различних условиях ее 
проведения. Кииетические уравнения, содержашие иеобходимую ин- 
формацию об основних закономерностях химическнх преврашений, 
являются первоосновой математической модели химнческого реактора. 
Ьез знания кинетических закономерностей невозможно правильно 
вибрать тии реактора и рассчитать его конструктивние размери.

Вонроси изучения кинетики химических реакций, определения 
«инетических параметров подробно рассматриваются в руководствах 
ио фнзической химии и химической кинетике. Здесь основное внима- 
ние будет обрашено на практические приложения результатов кине- 
тических исследований.

§ 1. Скорость гомогеинмх химических реакций

^корость химической реакции wrJ принято виражать количеством 
(мадь) п j одного из реагентов или продуктов, прореагировавшнм (или 
()Г)Разовавшимся) в единицу времени т в единице реакционного про- 
Странства *. Для гомогенной химнческой реакции

^ ' Под реакционнмм простраиствсм в случае гомогеннмх реакций понима- 
тек >бъем Реаитора, гетерогеннмх — поверхность раздела фаз, на которой про- 
ЛИчает nP°Uecc, гетерогеино-каталитических — поверхность раздела фаз или ко- 

егт»о катализатора.
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_L —L
V ' dT

( i l )

где V — реакционний объем.
Скорость хнмнческой реакции может бить измерена по любому 

комгюненту, участвукмцему в реакции; она всегда положительна, 
поэтому знак перед производной dnj/di должен определяться тем, 
является ли вешество J  исходним реагентом (тогда dnj/di отри- 
цательна) или продуктом (тогда dnj/di положительна). Иногда нель- 
зя определенно сказать, является ли вешество J  реагентом нли про- 
дуктом. Например, при протекании последовательних реакций 
А -  R; R — S

вешество R является продуктом по отношению к первой стадии и 
реагентом по отношению ко второй. В этом случае необходимо, 
чтоби знак перед производной находился в определенном соответ- 
ствии со знаками в кинетическом уравнении (см. § 2).

В том случае, если реакиия протекает при постоянном объеме, 
скорость определяют как изменение молярной концентрации cj в 
единицу времени:

d (nJ /V0  . . . .  ® rJ =  ± ----—--- = ± - 7 —  . (3.2)
dt dx

Если химическая реакция описивается стехиометрическим урав- 
нением
aA +  i>B + cC-f . . .  — rR *S • q Q ~ . . .

то изменения количеств реагентов и продуктов Ап j в результате ее про- 
текания связани между собой соотношениями (1.2). Скорости реакции, 
определенние по нзменению количества различних реагентов в соот- 
ветствии с уравнениями (3.1) или (3.2), количественно различаются 
между собой, если не равни стехиометрические коэффициенти у этих 
реагентов. В  то же время из уравнений (3.1) и (1.2) следует, что для 
скоростей реакпии, рассчитанних по изменению количества разних 
реагентов или продуктов, будет виполняться условие

“Va В
b

» rC
с

rj
/

(3 .3)

Такая ситуация создает некоторие неудобства в катичественном оп* 
ределении скорости реакции, так как измеренная по измененню коли- 
честв различних реагентов скорость одной и той же реакции будет ви- 
ражаться различними числовими значениями. Для устранения этого 
неудобства далее будем определять скорость реакции по следуюшсму 
уравнению:

drtj | dcj
dt *  / dt" r J

_l_
V'

(3.4)
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где / —  стехиометрический коэффициент у компонента J ,  по которому 
рассчитивают скорость реакции. Тогда скорость «приводится к обше- 
му знаменателю» и независимо от того, по изменению количества 
какого конкретного реагента или продукта она определялась, числен- 
но будет одинакова, т. е.

*’rA = *re  = -- = W rJ= “ V. <3-5)

Экспериментально скорость химической реакции определяют, изу- 
чая изменение во времени колнчества (или концентрацни) некоторого 
реагента или продукта.

Численно скорость реакции виражают в единицах концентра- 
ции, отнесенних к единице времени, например в кмоль- mw*-ч_ | ; 
моль-л _1. c_1 и т. д.

$ 2. Зааисимость скорости химических реакций 
от концентрации реагентов; кинетические уравнения

Скорость химического преврашения зависит от большого числа пере- 
мениих. Результати экспериментальних исследований различних ре- 
акций показали, что на скорость влияют не только фактори, опреде- 
ляюшие состояние химического равновесия (температура, давление, 
состав реакционной системи), но и иние прнчини, такие, как наличие 
или отсутствие посторонних вешеств, не претерпеваюших изменений 
в результате реакции, условия физический транспортировки реаген- 
тов к реакционним центрам и др.

Фактори, оказиваюшие влияние на скорость химического пре- 
врашения, обично подразделяют на две rpynnu: чисто кинетические 
(мнкрокинетические), определяюшие скорость взаимодействия на мо- 
чекулярном уровне, и макрокинетические, определяюшие влияние 
на скорость реакции условий транспорта реагентов к зоне реакции, на- 
личия или отсутствия перемешивания, геометрических размеров реак- 
тора.

Рассмотрим сначала влияние микрокинетических факторов на 
^корость химических реакций.

Закони химической кинетики основани на двух простих принци- 
чах (постулатах), впервие установленних при изучении реакций в
растворах:

скорость хииическоА рсакции пропорциоиальиа коицситрациям рсагеитоа’
суммариая скорость нескольких последоаательнмх прекрашений. широко 

Р^личакнцихса no скорости, опреяелястся скоростью иаиболес медлеииой ста-

Фуикциональная зависимость скорости химической реакции от 
к°нцентраций компонентов реакционной смеси

* r==* r ( c A, cBf ICj) (3.6)

На,ь*вается к и н е т и ч е с к и м  у р а в н е н и е м  р е а к ц и н .
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В химической кииетике принято делить химические реакции на 
элементарнме и неэлементарнне (сложние).

Э л е м е н т а р н н м и  (одностадийнмми) називаются реакции, 
осушествление которих связано с преодолением одного энергетическо- 
го барьера при переходе из одного состояния реакционной системи 
в другое. Механизм такой реакции соответствует ее стехиометрическо- 
му уравнению. Кинетическое уравнение необратимой элементарной 
реакции

eA+fcB -♦ rR-r *S (1)

в соответствии с первим постулатом, основанном на законе действую- 
ших масс, имеет вид

•r *г а <гв* (3.7;

Коэффициент нропорциональностн k, входжций в кинетическое урав- 
нение (3.7), назьшают к о н с т а н т о й  с к о р о с т и  химической 
реакции. Целочисленнме показатели степени а и b у концентраций ре- 
агентов А и В в кинетическом уравнении (3.7) для элементарной реак- 
ции називаются порядками реакции по реагентам А и В соответствен- 
но. Их сумма а -f b = п назнвается о б т и м  п о р я д к о м  ре- 
л к ц и и. Для элементарнмх реакций частние порядки (порядки 
реакций по отдельнмм реагентам) равни соответствукмцим стехиомет- 
рическим коэффициентам в уравнении реакции.

Наряду с понятием «порядок реакции» в химической кинетике ис- 
пользуют понятие «молекулярность реакции». Молекулярность реак- 
ции равна минимальному числу молекул, одновременно прнннмаютих 
участие в одном элементарном акте реакции.

Для элементарнмх реакций порядок равен молекулярности и мо- 
жет иметь значеиия 1. 2, 3. Порядок (или молекулярность) элемен- 
тарнмх реакций не превмшает значения 3, так как вероятность одно- 
временного статкновения более чем трех молекул чрезвмчайно низка. 
Батьшинство элементарнмх реакций — это реакции второго поряд- 
ка.

Однако большинство химических реакций не являются элементар- 
нмми: они протекают через ряд промежуточнмх стадий. Стехиометри- 
ческое уравнение н е э л е м е н т а р н о й  ( с л о ж н о й )  реакцни 
отражает лишь начальное и конечное состояния данной реакционной 
системм и не описмвает механизм реакции.

Сложную реакцию иногда удобно рассматривать как ф о р м а л ь- 
н о п р о с т у ю, т. е. считать, что она протекает в одну, а не в не- 
сколько стадий. Так можно поступить, есл» в условиях рассматривае- 
мой задачи промежуточнме продуктм не обнаруживаются.

Для формально простой реакции

pK-i-ЬВ dO — rR+*S4 qQ
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кннетическое уравненне по аналогии с простой (элементарной) ре- 
акиией можно записать в следуюшем виде:

»rA  =  * cA с&
где частнне порядкн реакции а, р и 6 находят экспериментально. В  об- 
шем случае а Ф а ,  $ ф Ь ,  b=£d, т. е. молекулярность и порядок реак- 
ции не совпадают. Полньж порядок реакции л = а  р + 6 и част* 
Hbie порядки в таком уравнении могут бить целочисленними, но мо- 
гут бить и дробними, так как закон действуюших масс, предполагаю- 
1цнй целочисленние показателн степеней у концентраций в кинетн- 
ческом уравнении, строго прнменим татько к элементарнмм реакииям 

Наряду с кеэлементарньгми реакциями, которме можно рассмат- 
ривать как формально простие, сушествует много сложнмх реакций, 
которие явно распадаются на стадии (продукти различних стадий об* 
разуются в значительних количествах).

Простейшими типами сложних реакций являются параллельние и 
последовательние.

В параллельних реакииях взаимодействие одних и тех же реагеи- 
тов может протекать по различним реакциоиним путям с образовани- 
ем различних продуктов. В  качестве примера можно указать на парал- 
лельние реакции окисления аммиака, продуктами которих могут бить 
или оксид азота ( I I )  NO, или оксид азота (I) N ,0. или азот N,.

В последовательних реакциях продукт первой реакции является 
исходним реагентом для второй; реакция может состоять как из двух, 
так и из большего числа стадий, следуюших друг за другом. Приме- 
ром таких реакций могут служить реакции расшепления углеводоро- 
дов с длинной углеродной цепочкой на все более мелкие молекули.

В случае, если известен механизм сложной реакции (элементарние 
стадии, через которие оиа протекает),

скоростк рсакции no одному нз аетсста — *е участиикоа — рааиа алгсбран* 
ческой сумме скоростей тех алементариих стадий, • которих »то асшсстао при* 
иимает участие.

При определеиии знаков у членов этой сумми удобно пользоватьси 
формальним правилом: производной кониентрации данного компонен* 

по времени dcj/dt приписивают зиак минус независимо от того, 
является ли компонент J  нсходним реагентом или продуктом реакцни. 
< корости элементарних стадий, в которих компонеит J  расходуется 
'является реагентом), записивают в обшей сумме со знаком плюс, 
' к°рости стадий, в которих компонент J  образуется (является про- 
дУктом), — со знаком минус.

нu Прнмер 3.1. Составим кинетическое уравнение по вешествам R и А — участ- 
м сложной реакцнн

u b 4 r
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Эта реакция состоит из трех стадий; вторая и третья стадии являются после- 
довательними по отношению к первой стадни и параллельними по отношению 
друг к другу. Скорость по компоненту R , участвуюшему во всех трех реакциях, 
виражается уравнением

dcR
® r R  =  —  dT =  — * i  СА CB +  * » CR +  * » CR .

Скорость по исходному реагенту А, участвуюшему лишь в первой злементарной 
стадии, виражается уравнением

dgA
ШгЛ =  —  dT =‘ * 1 СА СВ-

Пример 3.2. Обратимую реакцию
А + В 5=2 R-(-S
с точки зрения химической кинетики можио рассматривать как сложную, со- 
стояшую из двух стадий:

1) А +  В  Л  R +  S

2) R + S Д  A-fB
Поэтому скорость исчезновения или образования участинков этой реакцни 

можно записать с помошью следуюших уравиений:
dcA dcg

®гА “  ~  = l r rB =  dx”  -̂ * 1 Сд СВ ~ * ,CR CS' 

dcR dcs
®rR — —  —^  =  I«rS =  —  ~  '  =* — *1 CA CB +  * * CR CS-

§ 3. Способм мэмененми скорости 
npocrwx n сложнмх реакцмй

Как уже указивалось, скорость химической реакции зависит от боль- 
шого числа различних факторов. Из кинетических уравнений следует 
прежде всего, что скорость простой реакции пропорцнональна кон- 
центрациям вешеств, являкмцихся реагентамн в данной реакцнн. 
Следовательно, для простих реакций увеличение концентрации ис- 
ходних вешеств практически всегда приводит к увеличению скоро- 
сти (за исключением реакций нулевого порядка, скорость которих не 
зависит от концентрации).

Если реакция, описиваемая стехиометрическим уравнением (I), 
характеризуется различаюшимися частними порядками по компонен 
там А и В, то наибольшее влияние на скорость реакции будет окази 
вать изменение концентрации реагента, имеюшего больший частни" 
порядок. Например, если кинетическое уравнение реакции, вкотор 
участвуют два реагента, имеет вид шгд= Лс! с% *ъ, то увеличение кон 
центрации реагента А в 2 раза визовет рост скорости в 4 раза, а двух 
кратное увеличение концентрации реагента В приведет к увеличени 
скорости лишь в 1,19 раза.
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Дли сложнмх реакций, в частности для параллельнмх, вопрос о 
ииборе концентраций реагентов для управления процессом также не 
ивляется однозначнмм. Рассмотрим для примера систему из двух 
параллельнмх реакций разного порядка (при постоянной температу-

Говоря об увеличении скоростн такой реакции, нужио сначала ре- 
шить, какая реакция более важна, т. е. какая реакция приводит к об- 
разованию нужного целевого продукта. Нас интересует чаше всего не 
то, насколько бмстро израсходуется реагент А, а насколько бмстрее 
целевой продукт будет образовмваться по сравнению с побочнмм про- 
дуктом.

Пусть в рассматриваемом примере целевмм является продукт пер- 
ной реакции R, а побочнмм — продукт S.

Для анализа соотношения скоростей целевого и побочнмх процес- 
сов пользуются мгновенной или дифференцнальной селективностью 
|см. уравнение (1.24)1, равной отношенню скорости расходования 
реагента А на целевую реакцию к обшей скорости расходования 
реагента и на целевую, и на побочнме реакции.

Значение дифференциальной селективности в ходе процесса в об- 
шем случае не остается постояннмм, так как оно определяется отноше- 
нием скоростей реакций, а скорость реакции по мере ее протекания ме- 
няется. Таким образом, дифференциальная селективность характери- 
«ует чффектнвность целевой реакции в некотормй момент времени при 
некотором значении концентрацнй реагентов и продуктов и при задан- 
ной температуре. Лишь в том случае, когда параметрм процесса во 
времени и пространстве не меняются (это возможно при проведении 
процесса в стационарном реакторе идеального смешення), ф' остается 
постоянной величиной.

При протекании химической реакции меняются концентрации ре- 
агентов и продуктов. Рассмотрим, как при изменении концентрации 
нсходного реагента А для системм параллельнмх реакций ( I I )  при 
"остоянной температуре процесса меняется дифференциальная се- 
•1ективность ф'.

Пусть целевая реакция имеет по исходному реагенту А порядок 
ni. а побочная реакция — л „  тогда

pej:

<И)

(ij А

(3.10)

(3.8)

(3.9)
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Нроанализируем лависимость «f' от концеитрации реагента А. Для 
удобства нреобразуем вмражение (3.10):

Здесь X kt k, величина, не .«ависятая от концентрацин реа- 
гента А; A/i nt n, ра:«иость порядков побочной и целевой 
реакций по исходному реагенту А. Очевидно, что <j>' может бить как

вофастакяцей, так и убмвакмцей функцней 
от кониентрации. Определим характер 
функции ф' (сА) по знаку первой производ- 
ной: * ч.
dv' \nXc%n ~l

—   ----------------- . (3.12)
(l + X^ ")‘

Как видно из уравнения (3.12), знак 
первой производной зависит от знака 
\rt (X k2 Ar, — всегда положительна, с А 
в любой степени также положительная ве- 
личина). Если Аn <  0, т. е. если n, >  nt 
(порядок целевой реакции по исходному 
реагенту больше порядка побочной реак- 
ции), то ф' (сА) — возрастаюшая функция; 
скорость целевой реакции с ростом кон- 
центрацин исходного реагента возрастет 
значительно бистрее скорости побочной 
реакции и доля скорости целевой реакиии 
в суммарной скорости возрастет (рис. 3.1, 
кривая 2).

В чтом случае желаемий результат — увеличение скорости об- 
разования побочного продукта R по сравнению со скоростью обра- 
зовання побочного продукта S (увеличение дифференциальной се- 
лективности <( ') достигается при использовании исходного реагента 
нмсокой коицеитрацин

При \п >  0 (n, <  nt) характер зависимости <f' от концентраини 
исходного реагента нротивоположнмй: d«p'/dcA< 0 ,  следовательно, 
<l ' ( c  J  убмвакхцая функция (рис. 3.1, кривая /), и более вмсокая 
днфферснииальнам <ч лектнвность но целевому продукту достигаетси 
ири низкой коннентрацин исходного реагента. Следовательно, не всегда 
вмгодно стремиться увеличивать концентрацию реагента. Правда, нри 
низких концентрациях реагента небольшим будет абсолютное значение 
скорск-ти при ирочих равнмх условиях. Тогда нужно искать другие 
нути увеличения скорости реакцин нри сохранении вмсокого значения 
днфференциальной селективности. При An = 0 днфференциальная 
селективн»к-ть, как <то видно из уравнения (3.12), остается постоян-

Рис 3 I. Занисимосгь лиф 
(|кьреиииа.1 ьиой селектив 
irocTii or kohiicm i рацин ис 
ходиого |>еагеи1 а Д лли иа- 
|>а.1 ле.1 ьних |»еакиий нри 
ра.шичимх c«m»i иошенияч 
норядков реакции д, и я,:
/ — « I- 1; Л,-|0 ч-'; '1г- 2.5: 

15 м**‘/|кмоль'*л*ч); ? я ,»  
-2.5; к, -15 м*-4/(к.м«»ль‘• n,= l; *v«|() ч '

ЛМ



иой величиной при любмх значеииях концентрации исходнмх реагеи- 
тов, и изменить ф' можно, лишь изменив соотношение ktlkt.

11роше всего иовлиять на это соотношение, изменив темнературу 
ироведения реакции, так как темиература является одним из техноло- 
гических параметров, в наибольшей степени влияюшим на скорость 
химической реакцни. Рассмотрим влияние темнературм на скорость 
химической реакции более подробно.

Экспериментально при изучении кинетики химических реакций бм- 
ло обнаружено, что при увеличении температурм на 10с скорость ре- 
акции увеличивается в 2—4 раза. Батее строго эта зависимость вмра- 
жается в виде уравнения Арреннуса:
к *,ехр | - £  (3.13)

где k — константа скорости реакции; R — универсальная газовая 
постоянная; Т — температура; k„ -  предэкспоненциальнмй множи- 
тель; £ энергия активации реакции.

.Чнергия активацни мемеитарной реакции £  — ато минимальний иэбмток 
«нергни иад средней кнутренней знергией молекул, необходимий для того, что- 
6u проиэошло химическое вэаимодействие (эиергетический барьер, которий долж- 
ни преодолеть молекули при переходе из одиого состояиия реакциоиной систе- 
ми я другое).

Для обратиммх реакций разность энергий активации прямой (£,) 
и обратной (£ 2) реакций равна тепловому эффекту реакции.

Иредэкспоненциальнмй множитель&„ учитмвает число соударений, 
вероятиость распада активированного комплекса реакции на исход- 
ние реагеитм без образования продуктов реакции, пространственную 
ориентацию молекул реагентов, а также ряд других факторов, влияю- 
ших на скорость реакции и не зависяших от температурм. При более 
строгом рассмотрении следует учесть, что k„ также зависит от темпера- 
гурм, ио при темнературах, когда R T  <  £, с достаточно хорошим при- 
ближением этой зависимостью можно пренебречь*.

Часто уравнение Аррениуса представляют в виде линейной завн- 
симости логарифма константм скоростн от обратной температурм: 
I" k / ( l/T). В  таком виде удобно провести его анализ.

На рис. 3.2 в координатах ln k — 1/7' представлена температурная 
‘ависимость констаитм скорости реакции. Из анализа этой зависимости 
можио сделать следуюшие вмводм.

Во-первмх, из неравномерности температурной шкалм, отложен- 
"°й  на оси абсцисс, следует, что химические реакции более чувстви- 
•'ельнм к изменениям температурм в области более низких темнератур. 
Ча прямой /. соответствуюшей химической реакции с энергней акти- 
нации 165 кДж моль, вмбранм два участка / и I I ,  характеризуюшиеся 
°Линаковмм изменением температурм (ДТ  100 К), но в разнмх тем-

Для большннства химико-технологических процессов £  = 80 -5* 
100 кДж/моль. О|едовательно, приобмчних для проведения химических реак- 
и температурах от 300 до 1000 К величиня RT , харяктери.чуюшая тепловую 
‘‘Ргню молекул. в 20 —70 раз меньше £.
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иературних интервалах: участок / — в области температур, блн;жнх К 
комнатной, участок I I  — в области более високих температур 
(~300°С). Для участка / при измеиеиии температури на 100° констан- 
та скорости реакции fe, увеличивается в 1,9-10 7 раз, для участка I I  
при том же S T  наблюдается увеличение константи скорости лишь

в 820 раз, на ~ 4  порядка ниже, чем на 
участке /.

Второй важний вивод витекает из 
сравнения температурних зависимостей 
скоростей реакций с различними значе- 
ниями энергии активации. Чем више 
энергия активации реакции, тем более 
чувствительна она к изменениям темпе- 
ратури. На рис. 3.2 приведени темпера- 
турние зависимости для реакций с энер- 
гиями активации 165 кДж моль (пря- 
мая /) и 40 кДж моль (прямая 2).

При изменении температури от 500 
до 600 К скорость первой реакции (£ =*
— 165 кДж моль) увеличивается в 
820 раз (участок I I ) ,  а скороеть второй 
реакции (£  — 40 кДж'моль) — лишь в 
5,3 раза (участок I I I ) .  Последний вивод 
чрезвичайно важен при виборе условин 
проведения сложних (параллельних и 
последовательних) реакций. Рассмотрим, 
например, влияние температури на диф- 
ференциальную селективность для па- 
раллельних реакций ( I I ) :

1Ч =-

Рнс 3.2. Температурнам эавн- 
снмость константи скоростн 
химической реакцин для реак- 
ций с энергиями активации 
165 кДж/моль (/) и 40 кДж/ 
моль (2):
участок / — измемение ln к ирн 
росте температурь! с 300 до 400 К, 
участок II то же. мри росте тем 
иературь» с 500 до 600 К : участок 
III — и «меиеиие ln к для реакции с 
ииэкой гиергией активации при иэ 
менгиии температурм с 800 до
600 К

"i
Для того чтоби виделить только влияние температури на селектив- 

ность, примем, что целевая и побочная реакции имеют одинаковий 
порядок (n, — nt). Преобразуем уравнение (3.11) с учетом уравиения
(3.13):
Й1 1 ' (3.14)

*».« с«Р ( — E»/RT) 1+оехр (& E /R T )
* i . t ехР i — E ,/R T )

Пренебрегая слабим влиянием температури на предэкспоненциаль- 
ние множители в уравнении Аррениуса, считаем, что а =* kt, J k от 
температури не зависит. Производная

Д Е  \ Е
а ехр

<\Т
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(3  15)



моложительна, если Л£ -- £, — Е г >  0, и отрицательна, если 
\Е  < 0.

Таким образом, если энергия активации целевой реакции превишает 
эиергию активации побочной реакции, то с ростом температури иаблю- 
дается рост дифференциальиой селективности, т. е. относительио более 
Г>истрое увеличение скорости целевой реакции по сравнению с увели- 
чением скорости побочной реакции и суммарной скорости процесса. 
Наоборот, если £, •< £ „  для увеличения дифференциальной селектив- 
иости <р' нужно понижать, а не повьинать температуру.

И з уравнения Аррениуса видно, что принципиально возможен еше 
один путь управления скоростью химической реакции — изменение 
величини £  — энергии активаиии реакции. Вмсота энергетическо- 
ro барьера реакции тесно связаиа с ее механизмом. Если изменить путь 
реакции, иаправив ее к конечнмм продуктам через некоторие ио- 
Bbie промежуточнне комплексм, то можио изменить и зиачение энер- 
гии активации. Такой путь возможен ири применении катализаторов.

И з приведенного вьпие рассмотрения влияния температури на ско- 
рость реакций с различной энергией активации следует, что в случае 
применения катализатора для ускорения целевого процесса при иро- 
ведении параллельнмх реакций возможна такая ситуация, когда 
энергия активации побочной реакции окажется више эиергни актива- 
ции целевой реакции, и тогда увеличение температури, часто применя- 
емое для интенсификации химико-технологических процессов, приве- 
дет к снижению селективности по целевому продукту.

Bonpocw м упражнвима дл* поаторвния 
и самостоятмьиой проработкм

I. Чем различаются определеиия скорости гомогеиной и гетерогенной хими- 
ческих реакций?

2 Как взаимосвязанм между собой реальнме скорости образования или 
Расходования отдельних участников реакции

«A ЛВ -  /-R +  j S

3. В чем заключается различие между микрокинетикой и мнкрокинетикой-
4 Что такое частнмй порядок реакции по компоненту J? Как взаимосвя 

ланн частиие порядки по разнмм компонентам и обтий порядок реакции?
5 Какие реакции назмвают простими, формально простими, сложимми? 
в Как составляют кинетические уравнеиия простих реакций?
7 Как составляют кинетические уравнеиия сложних реакций: а) с извест- 

"Ь1м механизмом реакции: б) с неизвестним механизмом реакции?
8. Используя правило составления кинетических уравнений сложних ре- 

'1Кцин (§2). запншите кинетические уравнения для расчета скорости по вешест- 
Вям А, В, R и ,М для сложной реакции

A + B  R-f-S 
ь»

А R Д  м
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9 Прн постояннон температуре протекают две параллельние реакции

характеризуюшиеся зиачениями констант скорости Дс, = 10~*с—*. kt 10-*с-1. 
Перед началом реакции c Ai,  = 2 кмоль м\ сц., =-=* Cr.* = 0.

Определите зиачения скорости химической реакцни по исходному реаген- 
ту А (tfrA) и продукту S в момент времени, когда Cr  =  0,05 кмоль м*. cs *  

0.5 кмоль/м’ .
10. Протекает сложная реакция

• \ B - ^ 2 R

в Л р V»
R Л S

при температуре, когда константм скоростей отдельнмх элементарнмх реакцин 
имеют следуюшие значения: k, = 0.02 м5/(кмоль ■ с), kt =  0,0015 с- *, кя

0,0028 с~*. Начальнмй состав реакциониой смеси: с д., = 0.1 кмоль/м’ . 
( и  0..Ч кмоль м\ c R , cs ., — Cp j  0. В  реакторе установились коицент- 
рацни продуктов: c r  0,028 кмоль м-\ с р = 0,05 кмоль/м9; степень превраше- 
ния исходного реагента х А =  0.2. Определите значения скоростей химической 
реакции no вешествам R и Р.

11. Протекает сложная реакция

при температуре. когда константм скоростей отдельнмх элементарнмх реакцин 
имеют следуюшие значения: kt =  0,0028 c_ I , kt =  0,051 с- *, ft, =  0,0032 c_ l . 
Начальная концентрация нсходного реагента с А., = 1,65 кмоль/м1; фактическая 
степень преврашения исходного реагента х д составляет 30% от равновесной сте- 
пени преврашения х А.,; концентрация продукта R C r 0,15 кмоль мя. Опред«- 
лите значение скорости реакции по продукту R <!£’гц)

12 От каких микрокинетических факторов завнсит скорость химической 
реакцин?

13 В гомогенной химической реакции участвуют два реагента А и В. 
Реакиин нмеет первмй порядок по реагенту А и второй порядок no реагенту В . 
Увеличение коицентрации какого реагента даст больший эффект увеличения 
скорости реакции?

М Вмвелите уравнение зависимости дифференциальной селектнвности or 
концентрации реагента А для параллельнмх реакций, имеюших разнмй порядок 
no реагенту А.

15. Вешества А и В участвуют в двух параллельнмх реакциях, причем част- 
нмй порядок по реагенту А вмше в целевой реакции, а частнмй порядок по реа- 
генту В  вмше в побочной реакции. Какие можно сделать рекомендации ло из- 
менению концентрацнй реагентов для обеспечения вмсокой дифференциальной 
селективности? Как можно эти рекомендации bi иолнить при технологическом 
оформлении процесса?

16. Запишите уравиение Аррениуса в дифференциальной, интегральной и 
логарифмической форме. В чем суть уравне>1ия Аррениуса?

17 Определите энергию активации реакции, если при изменении темпера- 
турм с 450 до 500 °С  ее скорость возрастает в 2,73 раза.
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18. При температуре 748 К константа скорости реакции составляет И.2 X 
X 10&ч-1. Определитс коистаиту скорости этой реакции при температуре 793 К, 
сс.ти ее эиергия активации Е  87,9 кДж/моль.

Ifl. При проведении кинетических жспериментов определень! следуюшие 
значения константн скоростн хнчической реакцнн при различнмх температурах

Т, К .......................... 298 323 :М8 373 198
<r. м*/(кмоль и) . .0 .51 0,82 1.35 1,92 2.62

Определите энергню активации реакции
20. Для реакции л-го порядка

,1А -► Продуктм

экспериментально получена лависимость концентрацин реагента от времени про- 
ведения реакции в пернодическом реакторе при постояннон температуре:

т. м и н ...................... 0 I 2 3 4 5
rA. кмоль/м1 . . . .  2,00 0.9в 0.63 0.47 0.39 0,31

Определите порядок реакции и вмчислите константу скорости
21. Почему эффектнвность повмшения температурм. как средства отиоси- 

тельного увелнчення скорости реахцни. вмше при нияких температурих. чем 
нри вмсоких?

22 Проаналнлируйге зависимость дифференциальной селективности oi 
температурм для двух параллельнмх реакций одйнакового лорядка

23 Две параллельнме реакции

i/, А Л, В  —► rR-|-sS (целевня реакция)
а,А bt В  -► yY  (побочная реакция)

харакгеризуются следуюшимн кинетическимн уравнениями:
_  h ,0 .*  1.54 b 1.5 0.25

гА, цел 1 А f B • rA . ноб *• СА СВ

н энергиямн активации £, = 45 кДж моль. E t 65 кДж моль.
Проаналнзируйте завнснмость дифференциальной селективности для гакой 

системм реакций: а) от концентрацни реагента А: б) от концентрации реагента
В, в) от температурм Какие можно дать рекомендации по вмбору технологичес- 
кого режима для этого процесса на основе проведенного аналиэа?

24 Две параллельнме реакции характеризуются одинаковмм порядком и 
различнмми значениями энергии активации энергия активации целевой реакции 
рлвна 84 кДж/моль, энергия активацин побочной реакцни 45 кДж моль 
Как повлияет увеличение температурм на дифференцнальную селективность? 
Во сколько раз изменится дифференциальная селективность ч ' при увеличении 
т'-мпературм проведення реакции со 100 до 500 JC?

Глааа 4

°б|цие сведения о химических реакторах

( Д̂ной из :<адач разработки проммнменного химико-технаюгнчл-кого 
"роцесса является вмбор типа, конструкции и расчет химическою 
,)<?актора — центрального аппарата в любой химико-технаюгиче*. кой 
хеме, включакмцей целмй ряд машин и аппаратов, соедннеинмх меж- 
У собой различнмми связями.
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Как и вслучае других аииаратов, ислользуемих в химической про- 
мишлеиности (тенлообменних, массообменних и др.), для изучеиия, 
расчета и проектирования химических реакторов применяется метод 
моделирования.

§ 1. Математическое моделнрованме кммическнх peiKTtpoi 
м протекаю!цмх в нмх химнческн* процессов

М о д е л и р о в а н и е  — это метод изучения различнмх объектов, 
при котором исследовании проводят на модели, а результати количест- 
венно распространяют на оригинал. Модель может представлять со- 
бой уменьшенную по определенним законам(или иногда увеличенную) 
копию реального объекта. Но моделью может бить и определенная 
система представлений о реальном объекте, виражаемая как совокуп- 
ность математических структур: уравнений, неравеиств, таблиц, гра- 
фиков. Такую модель обично називают математическим описанием объ- 
екта или его математической моделью.

М а т е м а т и ч е с к а я  м о д е л ь  — некоторое упрошенное 
изображение процесса в реакторе, которое сохраняет наиболее сушест- 
венние свойства реального объекта и передает их в математической 
форме. В зависимостн от поставленной задачи математическая модель 
учитивает разное число признаков объекта и поэтому может бить ши- 
рокой или узкой.

Разработка моделей, в частности моделей реакторов и протекаю- 
|цих в них химических процессов, — задача непростая, так как 
гребования к математической модели часто бивают противоречи- 
вими.

Во-первих, модель должна бить проше реального объекта, нагляд- 
но и отчетливо передавать все качественние сторони интересуюшег 
нас явления. Только в этом случае можно, очевидно, сохранить «фи- 
(ический контрать» над моделью. Кроме того. если модель сложнее 
объекта, то для изучения явлеиия легче било 6u исследовать сам об 
ект, а не модель.

Во-вторих, модель должна бить достаточно полной и подробной, 
точно передавать не татько качественние, но и количественние зако- 
номерности явления. Если не виполнить этого требования, то затруд- 
нительно будет испо-ть;ювать разработанную модель для расчета хи- 
мических реакторов в широких диапазонах изменения условий их ра- 
fiOTU.

Противоречивость этих требований очевидна: без обстоятельного 
изучения свойств системи не всегда ясно, какие фактори наиболее су- 
шествеиии, а какими можно пренебречь. При упрошении модели можно 
не учесть важние элементи изучения явления и этим сделать модель 
непригодной для расчета реального аппарата. и в то же время полная 
модель может Лить столь сложной в математическом отношении. что до- 
статочно точний расчет на ее основе также станет невозможним. След
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нагельно, разработка математнческой модели реактора всегда связанн 
с моиском компромисса между указаинмми требованиями.

Облегчить эту сложную задачу помогают некоторие обшие мрннии 
пь!, в частности использование системного подхода к химнческим реак- 
торам и химическим процессам. Хнмнческий реактор рассматривакп 
как сложиую систему. т. е. множество элементов, находятихси в оп- 
ределенннх отношениях друг с другом и образуюших целостность, 
единство. В ра.мках системного подхода удобно использова1 Ь нерар 
хический * принцип. Его суть состоит в том, что сложная система ра« • 
сматривается как совокупность подсистем, связаннмх между собон 
Подсистемм, находятиеся на более вмсокой ступенн иерархни, вм 
нолняют все функцни подсистемм, принадлежатей более низкой 
ступени иерархии.

Реактор и реакциоинмй узел, будучи сложнмми объектамн. имеют 
многоступенчатую структуру, и их математнческие моделн строятся 
носледовательно на основе предварительного построення моделей нх со- 
ставнмх частей и введения соотношений, связмваюших переход с од- 
ного уровня на другой. Исследование сложного процесса по частям 
дает возможность переходить к моделн более вмсокого уровня, вклю- 
чая в нее как составную часть узкую модель 6aiee низкого уровня 
Первоначально проведеннмй анализ моделей бачее ннзкого уровня 
сутественно упрошает анализ процесса в иелом, и в то же время в 
рамках иерархического подхода всегда учитмвается взаимосвязь меж- 
ду различнмми уровнями системм.

Рассмотрим основнме уровни хнмического процесса, протекаюшего 
в реакторе (в порядке возрастания ступеней иерархии).

М о л е к у л я р н м й  у р о в е н ь  — межмолекулярное взаимо- 
деЙ1 твие на расстояниях порядка размеров молекул. определяемое 
нрежде всего закономерностями химической кинетики. При анализе 
этого взаимодействия учитмваются стехиометрические соотношения, 
устанавлнваюшие количественную взанмосвязь между расходовани 
ем различнмх реагентов и образованием нродуктов реакции, а также 
законм химического равновесия.

V р о в е н ь м а л о г о  о б ъ е м а  некотормй элемент реак- 
ционного объема макроскопнческого размера, например сфера нлн 
цилиндр с поперечнмм сечением в иесколько квадратнмх миллиметров 
или саитиметров. Таким элементом может бмть одно зерно катализато- 
ра. нузмрек газа, поднимаюихнпся в барботажном слое, однн элемент 
насадки в насадочной колонне и т. д. Закономерности предмдушег») 
Уровия должнм бмть теперь дополненм закономерностями тепло- н 
"ассопереноса.

^ р о в е н ь  р а б о ч е й  з о н м  а н п а р а т а  — статисти 
‘•еская совокупность изученнмх на нредмдушем уровне элементов мало-

^бьема, например слой катализатора, насадочнмй слой, барботаж

Иерархия — »то раслоложение чагтей или «лементов целого в порялке
''uciuero к ни ииему
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ньж слой и т. д. На этом уровне необходимо учнть»вать эффекти, свя- 
заннмес характером движенин потока. В  рядеслучаев (напрнмер, при 
рассмотрении гомогенимх реакций) на этот уровень можно перейти с 
первого, минуя уровень малого объема.

У р о в е н ь  а п п а р а т а  — конфигурация, взаимная связь и 
взаимное расположение рабочих зон аппарата, например несколько 
слоев катализатора, разделенньгх теплообменниками, в многослойном 
каталитическом реакторе или несколько барботажнмх тарелок в ко- 
лонном аппарате для проведення газожидкостнмх реакцнй.

Математические модели вмсоких уровней иерархии включают. как 
правило, несколько уравненнй, как конечнмх, не содержаших опера- 
торов дифференцирования, так н дифференцнальнмх, обмкновеннмх 
и в частнмх производнмх. Поэтому в обшем случае математическая 
модель реактора —- это достаточно сложная система уравнений, и̂ Ко- 
личественнме расчетм на основании этой моделн целесообразно прово-; 
дить, нспользуя электроннме вмчнслительнме машинм. Правильно 
разработанная модель хнмического реактора или химико-технологиче- 
ского процесса позволяет разработать н систему управления реактором 
нлн процессом в целом с помошью ЭВМ.

В то же время при опнсании химического ироцесса на нижних уров-  ̂
нях иерархической структурм часто возможно примененне сравнитель- 
но простмх математических методов, что позволяет не забмвать в пер- 
ную очередь о физической сушности нзучаеммх явлений.

Протекаюшнй в реакторе химнческий процесс представляет собой; 
единство химической реакции и процессов переноса (тепло-, массопере-] 
носа и переноса импульса). Уравнения, входяшие в математическую 
модель, должнм учесть все эти явлення. Еслн для описания каждого 
из них использовать свои уравнення, то математическая модель полу- 
чится многомерной, что даже на низких уровнях иерархии затруднит 
иахождение решений такой снстемм уравнений, т. е. по сути дела ос- 
ложнит технологнческий расчет реактора.

Однако многие нз перечнсленнмх явлений (отдельнмх элементов] 
химического процесса) можно объеднннть в одном или двух уравнени- 
ях, являкмцихся отражением фундаментальнмх законов природм —  j 
законов сохранения массм и энергин. Как будет показано ниже (cmJ  
§ 3 данной главм), действительно, в уравнении материального баланса 
можно учесть ипротекание химической реакции, и конвективнмй перм 
нос (перенос импульса), и диффузионнмй перенос (массоперенос). 
Еслиэтобалансовое уравнение дополиить уравнением теплового (энер- 
гетического) баланса, учитмваюшего явления теплопереноса в реак- 
торе, то будет получена достаточно полная математнческая моделн 
реактора.

Так как химичеекий процесс в реакторе протекает во времени и в 
пространстве(как правнло, происходит перемешение реакционного по- 
гока), то для составления балансовмх уравненнй нужно иредваритель-. 
но вмбрать некоторме э л е м е н т а р н м й  о б ъ е м  Д V' и э л е 
м е н т а р н м й  п р о м е ж у т о к  в р е м е н и  Дх.
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Будем считать, что элементарним является такой объем, виделен- 
нь|й внутри реактора, в пределах которого можно пренебречь неравно- 
мерностью распределения концентраций и температурн. Элементар- 
нь1Й объем неподвижен относительно аппарата и не передвнгается вме- 
сте с реакционним потоком. В обшем случае элементарний объем ЛУ 
оесконечно мал во всех измерениях, но в некоторих частнмх случаях, 
наирнмер для аппарата идеального смешения, его можно считать рав- 
нмм всему объему реактора, так как при этом концентрации и темпера- 
ivpa равномерно распределенм по всему объему.

Элементарнмм промежутком времени \т является такой, в течение 
которого можно иренебречь изменениями концентрацин и температу- 
рм внутри элементарного объема \И. Элементарнмй нромежуток вре- 
мени бесконечно мал для нестационарнмх режнмов работм реактора и 
может бмть вмбран любмм для стационарнмх режимов, нанример, рав- 
нмм I ч илн I MIIH.

Рассмотрим структуру балансовмх уравненин
V р а в н е н и я м а т е р н а л ь н о г о б а л а н с а (одно 

нли несколько) составляют no тому или иному комноненту — участ- 
нику реакции (реагенту или продукту), отражая в уравнении все из- 
менення, происходяшне с этнм компонентом. Если реакция, протека- 
кнцая в химическом реакторе, простая, то обмчно составляют одно 
уравненне материального баланса по любому реагенту или продукту. 
i‘.c.in реакция сложная, математическое опнсанне, как правило, вклю- 
чает несколько уравнений материального баланса но нескольким 
вешествам, каждое из котормх участвует по меньшей мере в одной иа 
иростнх реакций, составляюшнх сложную.

Уравнение материального баланса но вешеству J  учитмвает все 
видм поступления и расходования этого компонента в пределах эле- 
ментарного объема \К в теченне промежутка временн Дт:

"j »x"-*nJ.»MX rtJ, И8К» Н -0

rv  'ij ,  ях — количество вешества J ,  внесенное в элементарнмй объем 
АК за время Дт с потоком участников реакции; пj, вмх колнчество 
«♦“шества J ,  вмнесенное из объема ДК за время Дт с потоком участни- 
к°в реакции; л./.*.р — катичество вешества J ,  израсходованное на 
'имнческую реакцию (нли образовавшееся в результате ее протека- 
"ия) в объеме AV' за время Дт; п j ,HaK — накопление вешества J  в объ- 
еме \(/ за время Дт (изменение количества вешества J ,  одновременно
с°Держашегося в объеме ДV̂ ).

Аналогично составляют и уравнение т е п л о в о г о  б а л а н -  
‘ а Для элементарного промежутка времени Ат рассматривают все 
гепловме потоки, которме входят, вмходят или образуются внутри 
’ тементарного объема AV. Их алгебраическая сумма равна накопле- 

,и^мененню катичества) теплотм в объеме Д1/ за промежуток вре-

Ук‘ '~ Qnux  ± Q x . p ± Q ,  (?н.к. (4.2)
3*
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где Q»x — теплосодержание вешеств, входшцнх в объем ДК за время 
Лт; Qbux  — теплосодержание вешеств, виходяших из объема AV' за 
время Дт; Qx р — теплота, виделившаяся или поглотившаяся в ре- 
зультате протекания химнческой реакции в объеме АУ за время Ат; 
Q r .o  — теплота, израсходованная на теплообмен объема AV с окру- 
жаюшей средой за время Ат; (?„„„ — накопление теплоти за время Ат 
в объеме AV'.

При моделкровании химических реакторов с использованием снс- 
гемного (иерархического) подхода удобно идти от простого к сложно- 
му, сначала рассмотреть более простне модели реакторов, а затем по- 
степенно их усложнять. Для этого сначала целесообразно рассмотреть 
классификацию химических реакторов.

V.
§ 2. Класснфикация химических реактороа 
и режимоа их работм

Хнмические реактори для ироведения различнмх процессов отлнча- i 
ются друг от друга по конструктивньш особенностям, размеру, внеш- 
нему внду. Однако несмотря на сушествукмцие различия, можно вм- 
делить обшие признаки классификации реакторов, облегчаюшие систе- j 
матизацию сведений о них, составление математического описания и 
вибор метода расчета.

Наиболее употребимь! следуюшие признаки классификации хими- 
ческих реакторов и режимов их работм: 1) режим движения реакци- 
онной средн (гидродинамнческая обстановка в реакторе); 2) условия 
теплообмеиа в реакторе; 3) фазовьш состав реакционной смеси; 4) 
способ организации процесса; 5) характер изменения параметров про-; 
цесса во времени; 6) коиструктивние характеристики.

Классификация реакторов по гидродинамической обстаиовке. В  за* 
висимости от гидродинамической обстановкн можно разделить ecei 
реактори на реакторм смешения и витеснения.

Р е а к т о р и  с м е ш е н и я  — это емкостнне аппарати с nepe-j 
мешиванием механической мешалкой или циркуляционним насосом. 
Р е а к т о р н  в и т е с н е н и  я — трубчатие аппарати, имеюшие 
вид удлиненного канала. В трубчатих реакторах перемешивание име-j 
ет локальний характер и визивается неравномерностью распределения 
скоростн потока и ее флуктуациями, а также завнхрениями.

В теории химических реакторов обично сначала рассматрнвают два 
идеальних анпарата — реактор ндеального, или полного, смешення н 
реактор идеального, или папного, витеснения.

Для и д е а л ь н о г о  с м е ш е н и я  характерно абсолютно j 
полное виравнивание всех характеризуюшнх реакцию параматров noj 
объему реактора.

И д е а л ь н о е  в и т е с н е н и е  предполагает, что любое ко- j  
личество реагентов и продуктов через реактор перемешается как твер- 
дий поршень, и по длине реактора (в пространстве) в соответствии с 
особенностями реакции и сопровождаютих ее физических явленнй ус-
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ганавливается определенное распределение кониентрацнй участников 
реакции, температури и другнх параметров.

Реальние реактори в большей или меньшей степенн приближают- 
ся к модели идеального витеснения или идеального смешения. Внесе- 
ние определенних поправок на неидеальность позватяет нспользовать 
модели идеальних аппаратов в качестве исходних для описания ре- 
альних реакторов.

Классификация по условиям теплообмена. Протекакмцие в реак- 
ropax химические реакции сопровождаются тепловими эффектами 
(это тепловие эффекти химнческих реакций и сопровождаклцих нх фи* 
(ических явлений, таких, например, как процесси растворения, кри- 
сталлизации, испарения и т.п.). Вследствие виделення или поглоше- 
ния теплоти изменяется температура и возникает разность температур 
между реактором и окружаюшей средой, а в определенних случаях 
гемпературний градиент внутрн реактора. Разность температур АТ 
является двнжушей силой теплообмена.

При отсутствни теплообмена с окружаюшей средой химический ре- 
актор является а д и а б а т и ч е с к и м .  В не.м вся теплота, вмделя- 
юшаяся или поглошаюшаяся в результате химических процессов, 
расходуется на «внутренний» теплообмен — на нагрев или охлажде- 
ние реакционной смесн.

Реактор називается и з о т е р м и ч е с к и м ,  если за счет тепло- 
обмена с окружакмцей средой в нем обеспечивается иостоянство темпе- 
ратури. В этом случае в любой точке реактора за счет теплообмена 
молностью компенснруется виделение или поглошение теплоти.

В реакторах с п р о м е ж у т о ч н и м т е п л о в и м  р е ж и -  
м о м тепловой эффект химической реакции частично компенснруется 
ta счет теплообмена с окружаю^цей средой, а частично визивает нзме- 
нение температури реакционной смеси.

Особо следует виделить а в т о т е р м и ч е с к и е  реактори, 
в которих поддержание необходимой темнератури процесса осушеств- 
ляется только за счет теплоти химического процесса без исполь:юва- 
"ия виешннх источников энергии. Обичио стремятся к тому, чтобн 
хнмическне реакторн, особенно применяемне в крупнотоннажннх 
"рошводствах, бнли автотермнческими.

Классификация по фазовому составу реакционной смеси. Реакто- 
Pbi для проведения гомогенннх процессов подразделяют на апнаратн 
Для газофазннх и жидкофазннх реакций. Аппаратн для проведения 
' етерогенннх процессов, в свою очередь, подразделяют на газожидко- 
стнне реактори, реакторн для процессов в системах газ — твердое 
“ешество, жидкость твердое вешество н др. Особо следует внделнть 
Реакторн для проведення гетерогенно-каталитических нроцессов.

Классификация поспособу организации процесса. I lo способу ор- 
Ганизации процесса (способу подвода реагентов и отвода продуктов) 
1ч*акторн подразделяют на периодические, непрернвнодействуюшие и 
10лУнепреривнне (полупернодическне).
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В реакторе п е р и о д и ч е с к о г о  д е й с т в и я  все отдель- 
nbie стадии протекают последовательно, в разное время. Все реагентм ; 
вводят в аппарат до начала реакции, а смесь продуктов отводят после 
окончания процесса. Продолжительность реакции можно измерить 
непосредственно, так как время реакции и время пребивания реаген- 1 
тов в реакционном объеме одинакови. Параметри технологического 
процесса в периодически действуюшем реакторе изменяются во вре-' 
мени.

Между отдельними реакционними циклами в периодическом реак- 
•горе необходимо осушествнть вспомогательние операции— загруз-J 
ку реагентов и вигрузку продуктов. Поскольку вовремя этих вспомога- 
гельних операций не может бить палученодополннтельное ко-тичество] 
продукта, их наличие обусловливает снижение нроизводительности 
периодического реактора.

В реакторе н е п р е р и в н о г о  д е й с т в и я  (нроточном) 
Bi'e отдельние стадии процесса хнмнческого преврашения вешествш 
шодача реагируюшнх вешеств, химическая реакция, вивод готового 
продукта) осушествляются параллельно, одновременно и, следова- 
тельно, непроизводительние затрати времени на операции загрузки и 
вигрузки отсутствуют. Поэтому на современних крупнотоннажних j 
химических производствах, где требуется високая производительность] 
реакционного оборудования, большннство химических реакций осу- 
шествляют в непреривно действуюших реакторах.

Время пребивания отдельних частиц потока в непреривнодейст-] 
вукхцем реакторе, в обшем случае, — случайная величина. Так как 
от времени, в течение которого происходит реакция, зависит глубина i 
химического преврашения, то она будет разной для частиц с разннм I 
временем пребнвания в реакторе. Средняя глубина преврашения оп-| 
ределяется видом функции распределення времени пребнвания от-1 
дельних частиц, зависяшим, в своюочередь, от характера перемешива-i 
ния, структурн потоков в аппарате и для каждого гидродинамическо- j 
го типа реактора индивидуальним.

Реактор п о л у н е п р е р и в н о г о  ( п о л у п е р и о д и ч е - 1  
с к о г о )  д е й с т в и я  характеризуется тем, что один из реагентов 
ноступает в него непреривно, а другой — периодически. Возможни 
варианти, когда реагенти поступают в реактор периодически, а npo-j 
дуктн реакции внводятся непрернвно, или наоборот.

Классификация по характеру изменения параметров процесса во 
времеии. В зависимости от характера изменения параметров процес-1 
са во времени одни и те же реактори могут работать в стацнонарном и 
нестацнонарном режимах.

Рассмотрим некоторую произвольную точку, находяшуюся внут-| 
ри химического реактора. Режим работн реактора назнвают с т a-j 
ц и о н а р н н м ,  если протекание химической реакции в произволь- 
но вибраиной точке характернзуется одинаковимн значениями кон-1 
центраций реагентов или продуктов, температурн, скорости и другнх! 
параметров процесса в любой момент времени. В стационарном режи-
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ме параметрн потока на внходе из реактора не завнсят от временн. 
Обнчно это постоянство внходннх параметров обеспечивается постоян- 
с т в о м  во времени параметров на входе в реактор.

Если в произвольно внбранной точке происходят нзменения пара- 
M e ip o B  химического процесса во времени по тому или иному закону. 
рсжим работн реактора назнвают н е с т а ц и о н а р н н м .  Неста- 
иионарннй режим является более обшим. Стационарннй режим возмо- 
жеи для непрернвнодействукицих проточнмх реакторов. Но даже эти 
реакторн работают в нестационарном режиме в моментн их пуска и ос- 
тановки. Нестационарннми являются все периодические процессн

Нестаиионарнне реакторн характеризуются положнтельннм или 
отрииательннм накоплением вешества или энергии в реакторе. На- 
прнмер, для периодического реактора характерно положительное на- 
копление продуктов реакции и отрицательное накопление (убнль) ис- 
ходннх реагентов. При протекании в таком реакторе экзотермической 
реакции в отсутствие теплообмена с окружаюшей средой будет иметь 
место накопленне теплотн (энергии), которое приведет к росту темпе- 
ратурн.

Стационарнне проточнне реакторн npome для моделирования 
юписнваются более простнми уравнениями); протекаюшие в них про- 
цессн легче автоматизировать.

Нестационарность процесса в реакторе, естественно, вносит опре- 
деленнне усложнения и в описание реактора, и в управление его ра- 
ботой, однако во многих случаях нестационарнне режимн техноло- 
гнческих процессов, протекаюших в химических реакторах, легче 
приблизить к оптимальннм.

Класссифнкация по конструктнвннм характеристикам. Химиче- 
ские реакторн отличаются друг от друга и поряду конструктивннх ха- 
рактернстик, оказнваютих влияние на расчет и изготовление аппара- 
тов Г1о этому принципу классификации можно внделить такие тнпн 
реакторов: емкостнне реакторн (автоклавн; реакторн-камерн; вер- 
тика.1ьнне и горизонтальнне цилнндрические конверторн н т.п ). 
колоннне реакторн (реакторн-колоннн насадочного и тарельчатого 
типа; каталитнческие реакторн с неподвижннм, движушнмся и псев- 
Доожиженннм слоем каталнзатора; полочнне реакторн); реакторн ти- 
па геплообменника; реакторн типа реакционной печи (шахтнне, 
"олочнне, камернне, врашаюшиеся печи и т.п.).

§ 3. Уравнеиие материальиого балаиса 
Дл" >лементариого объема 
пР°точного хнмнчесиого реактора

Прежде чем рассмотреть отдельнне типн химических реакторов в со- 
огветствии с приведенной классифнкацией, составим уравненне мате- 
,'^^льного баланса по произвольному участиику реакцин — веадеству 
• , для члементарного объема произвольного проточного химическо-
0 Р^актора и элементарного промежутка времени.



Рассмотрим поток жидкости *, протекаюший через реактор. О ходе 
химического процесса в реакторе будем судить no изменению молярной 
концентрации вешества J  в жидкости C j .  Так как в обшем случае в 
реакторе имеет место то или иное распределенне концентрации с} по 
объему, а в каждой проилвольно вибранной точке euie и распределение 
концентрации во временн, тобудем считать, что c$ является функцией

четмрех переменних — трех простран- 
ственних ксюрдннат х, у, г н време 
ни т: сJ = сJ (X, у, г, т).

В соответствии с рассмотреннимн в 
§ I требованиями к величине элементар- 
ного объема и элементарного промежут- 
ка времени виберем в качестве элемен- 
тарного промежутка времени бесконечно 
малий интервал dr (dT -► 0), а в каче- 
стве элементарного промежутка прост- 
ранства — параллелепипед с бесконечно 
малимн сторонамн dx, dy и Аг и объемом 
dV = AxAyAz (рис. 4.1).

В уравнении материального баланса 
по вешеству J  должни бить отражени, 
как указано више, все изменения, ко- 
торие произойдут за время dt с вешест- 
вом J  при прохождении потоком элемен- 
тарного объема. Эги изменения могут 

бить связани с тремя причинами: конвективним переносом, диффу- 
зионним переносом и химической реакцией.

Конвективний перенос, или перенос импульса, визван движением 
потока со скоростью u в результате какого-либо внешнего воздейст- 
вия (например, за счет того, что насосом или компрессором создан 
перепад давления). Прн макроскопическом движении жидкости каж- 
дий даннин ее участок передвигается как целоес неизменним составом, 
и в результате осушествляется чисто механическое перемешивание: 
хотя состав каждого передвигаюшегося участка жидкости может ос- 
таваться неизменним (если нет химической реакции), в каждой непод- 
вижной точке пространства (неподвижном элементарном объеме) кон- 
центрация жидкости будет со временем меняться. Охарактеризовать 
конвективний перенос можио изменением импульса** единици объема 
жидкости сj u.

Днффузионний перенос визван наличием неравномерного распре 
деления вешества J  в пространстве. Вследствие виравнивания кон- 
центрации путем молекулярного переноса вешеств реакциоиной смеси

* Гояоря о жидкости, как обично принято n гидролинамике, будем поиимать 
как жидкости, так и гази

** Импульс единиць! объема равен произведению плотности на скорость 
pu, однако молярная концентрация с}  (кмоль/м*) пропорциональна плотно 
р (кг/м1) и по произведению CjU можно судить об импульсе.

Рис 4.1 Элеменгарнин объсм 
чимического реактора:
I, Г — конвективнмй поток на 
входе в элементарний объем и на 
вмходе иэ иего: 2. Т — диффу »и«»м 
нмА поток на входе в мементар 
нмй объем и иа виходе ит него
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изодного участка жидкостн в другой также происходит измеиеииесо- 
става внутри элементарного объема. Охарактеризовать диффузнон- 
ций перенос можно в соответствни с законами Фика изменением диф- 
фузионного потока вешества J .  равного Dgradfj (D — коэффици- 
ею диффузии).

Протекание химической реакции в элементарном объеме — неотъ- 
емлемая часть любого химического процесса. Расход или образование 
вешества J  в ходе химической реакции пропорционален скорости ре- 
акиии wrj.

Алгебраическаи сумма всех этих трех изменений должна бнть рав- 
на накоплению (положительному или отрицательному) вешества J  в 
*лементарном объеме, т. е. изменению количества вешества J ,  находя- 
тегося внутри элементарного объема, за тот промежуток времени, для 
которого составляется материальньж баланс.

Запишем теперь отдельние составляюшие уравнения материаль- 
ного баланса.

Количество вешества. попадаюшее за время di в элементарний объ- 
ем с конвективним потоком, можио рассматривать как сумму состав- 
лякмцих потока, которие войдут через отдельние грани паралле- 

лепипеда. В  направлении оси z через грань dxdy за время dT войдет 
cju. dxdydt моль вешества J .

Аналогично через грань dydz войдет Cjuxdydzdi моль вешества J ,  
а через грань dxdz Cjuudxdzdr моль J .

Суммарно с конвективним потоком в элементарний объем будет 
ннесено
i'j <U; dxdy-f u.v dyAz-\-uu djrd*) dr. (4.Л)

При прохождении элементарногообъема произойдет изменение им- 
пульса единнци объема (так как в обшем случае и Cj н скорость u име- 
ют неравномерное распределение в пространстве). В результате коли- 
чество вешества J ,  которое будет вмнесено за тот же промежуток вре- 
мени di через протнвоположние гранн параллелепипеда, составит:

в направлении осн z

& (иг cj) \ (  <kj дц, \ut rj • — ---- d* I dxdi/dr— | uz Cj -u, ——  d? 1 Cj —-— d* I dtdi/dx;

в направлении оси y

в паправлении осн дг



Суммарно по всем осям:

Cj (ur dxdj/4-ux d y d z + u u djrd;) dx-f|u yrad Cj I Cj div u| dxdi/d/dt. (4.4)
дсл дсл дс}

где “ * 1 Г  ‘ +,<' ' i r =,,8ri,dCj’
a

—— Ь —— + — ь-^divu. дг дх ду

После вмчнтания вмражения (4.4) нз (4.3) получим (с учетом того, 
что для несжимаемой жидкости div u = 0) измененне количества ве- 
шества в элементарном объеме в результате конвектнвного переноса 
за время dr:

A/» j.k o h . =  —  и grad c j  dVdT (4 .5)

Аналогично получим член уравнения материального баланса, опи- 
смваютий изменение капичества вешества J  в результате диффузион- 
ного переноса. Диффузионнмй поток на входе в параллелепнпед через 
грань dxdу (в направлении оси z) в соответствин с первмм законом Фи- 
ка равен

dcj
— D —-— djrd у . дг

При прохождении потока через элементарнмй объем произойдет
dci d*c, .изменение градиента концентрации _£  на величину __i  d?, следова-<\г дгг

тельно, днффузионнмй поток на вмходе из параллелепипеда через про- 
тивоположную грань составит

/ \

Изменение количества вешества J  в результате диффузионного 
переноса через все грани параллелепипеда за время dT составит

/ дгс, д*с, д*с, \
А«Л.днф-о( - £ Г "+  — + — Jd x d ^ - D V c jd ^ d T .  (4.6)

Расход ветества на химическую реакцию (или его образование 
в ходе хнмнческой реакции) внутри элементарного объема dV за эле- 
ментарнмй промежуток временн dT пропорционален скорости реакции 
w r j  (она определяется концентрацией вевдества J  C j ,  установившей- 
ся внутрн элементарного объема), объему dV и времени dT:

(4.7)
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НеОбходимо отметить, что в соответствии с формальиим правилом
о зиаккх нри составлении кинетических уравнений (см. § 2, гл. 3) 
\/i л. „V  положительно, если ветество J  — реагент, и отрицательно, 

если J  - иродукт. Поэтому для сохранения физического смисла в 
уравнение материального баланса член A/ij,x.p должен всегда вхо- 
днть со энаком минус.

Накопление вешества J  за время dT внутри элементарного объ- 
ема может произойти в результате прнратения концентрации C j  прн 
тмененин времени на величину dT. Это изменение концентрапии рав- 

дс,
i i o  dr. Соответственно накопление вешества в элементарном объе- 
ме dV составит

dci
дт dtd» . (4.8)

Таким образом, уравнение материального баланса по вешеству 
.1 в соответствии с вмражениями (4.5) — (4.8) можно записать так:

dcJ- uyradc. dl^dT +  DV'*»’. d^dT— wr l dV’dT = ---- dTdV̂ . (4 .9 )J rj frt
илн, сократив все его членн на dKdT,

дсл
u yrad Cj +  DV* C j  — a»rJ = - ^ — . (410)

Уравнение (4.10) достаточно полно описмвает химический процесс, 
иротекаю1ций в любом химическом реакторе (при его вмводе не бмло 
принято никаких допушений об его применимости только к како- 
vty-то одному определенному типу химических реакторов). В  нем 
отражен перенос импульса (1-й член уравнения), диффузионнмй пере- 
нос (2-й член) и нротекание химической реакции (3-й член).

Уравнение (4.10) вместе с уравнением теплового баланса, учитмва- 
Ю|цим явления теплопереноса в элементарном объеме реактора, соста- 
вят полную математическую модель реактора. Таким образом будет 
решен вопрос и о небольшом числе уравнений, составляюших матема- 
тическую модель, и об ее полноте.

Однако уравнение (4.10) слишком сложно для решения (дифферен- 
ниальное уравнение второго порядка в частнмх пронзводнмх). Следо- 
вательно, реальнмй путь создания математических моделей, которме 
М0ГУТ бмть прнгоднм для решения практическнх инженернмх задач по 
расчету и проектированию химических реакторов, заключается в уп-
1)()|цении математической модели, которое можно провести для различ- 
нмх частнмх случаев.

соответствии с такой концепцией рассмотрим математические мо- 
Дели различнмх типов реакторов — сначала реакторов для гомоген- 
" Ux ироцессов, работаюших в изотермическом режнме, затем в неизо- 
,е1>мическом, затем реакторм для гетерогеннмх процессов.
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Bonpocu n упрвжнемн* дла поаторснни 
м самостоательнон проработкн

1. В чем заключается митод молелирования?
2. Сформулируйте основиме требования. предъявляемме к математической 

модели химического реактора.
3. В  чем заключается иерархический приицип моделироваиия химических 

процессов и реакторов?
4. Какие признаки могут бмть положеим в o c h o b v  классификацин химичес- 

ких реакторов?
5 Каковм различия в условиях перемешивания в проточимх реакторах 

смешення и вмтесиения?
6. Какой режим работм химического реактора назмвается стационаримм? 

Возможен ли стационарнмй режим в периодическом реакторе? в полунепрермв- 
ном реакторе?

7. Каким условиям должен удовлетворять элементарнмй объем, для ^ото- 
poro составляются балансовме уравнения?

8. Каким должен бмть элементарннй промежуток времени при составлении 
балансовмх уравнений для реакторов, работаюших в стационарном режиме? 
в нестационарном режнме?

9 Почему именно балансовме уравнения (уравнения матернального и энер- 
гетического балансов) составляют основу математической модели химического 
реактора?

10. Какимн математическими операторами описмваются переиос импульса? 
массоперенос?

11. Почему при стационарном режиме работм химического реактора в нем 
не пронсходит накопления вешества и накопления теплотм?

Глава 5

Химические реакторь! с идеальной структурой 
потока в изотермическом режиме

Как отмечалось више, рассмотрение химмческих реакторов как слож- 
Hbix объектов в рамках иерархнческого подхода целесообразно про- 
вести на основе предварительного построения моделей частнмх под- 
систем, находя!цихся на ннжних уровнях иерархии, и постепенного 
перехода к более вмсоким уровням.

Рассмотрим сначала хнмические реакторн, работаюшие в изотер- 
мическом режнме. Так как в таких реакторах внутри их объема отсут- 
ствует двнжушая сила теплообмена (АТ  =  0), то из математической мо- 
дели реактора первоначально можно исключить уравнение теплового 
баланса. В таком случае математическая модель сводится к уравнению 
материального баланса, учитмваюшвму химическую реакцню, массооб- 
мен и перенос импульса.

Для дальнейшего упрошения математической модели можно вмде- 
лить в самостоятельную группу реакторн с идеальной структурой no- 
тока — идеального смешения и идеального внтеснения. Допушеиия 
об идеальной структуре потока позволяют исключить ряд операторов 
из обшего уравнения материального баланса (4.10) и тем самнм суше- 
ственно упростить расчетн на основе этого уравнения.
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актор идеального смешения

Для м^дели идеальиого смешеиия принимается ряд допушений. До- 
иускается, что в результате интенсивного перемешивания устанавли- 
ваются Уабсолютно одннаковие условия в любой точке реактора: 
концентрацни реагентов и продуктов, степени преврашепия реагеитов, 
температ^ра, скорость химической реакции и т. д. Например, в иеко- 
т о р и й  момент времени т, во всех точках реактора (рис. 5.1) вьшолня- 
ются следукмцие условия:

r , (ДГ,. У(. T()=Cj(jc,. yt. г,. t j ) = ... = C j yNt zNt т(); (5.1)

I— ) i I— ) “ 0:
' дх г ), ' t  \ ду l xJ '  yJ '  * J '  т«
/ dcJ \—  =0. (5.2)
' дг ) XJ- vj- *)• Ч
где x, y, г— простраиственние координати.

В проточном реакторе идеальиого смешения концентрации участ- 
ннков реакции в вмходном потоке в рассматриваемий момеит временн 
т, строго равнь) концентрациям тех же вешеств в реакторе.

Рнс. 5.1. Схематнческое изображение реакторов идеа.тьного смешения:
а — с механичсскин пгргигшнваютим устроАством; 6 — с инркуляиионним
контуром

Вяодной
поток

Внходной Входной 
поток поток Вь/кодмой

поток

Чтоби неречисленние допушення могли бить вьшолиенм, необхо- 
Димо принять еше одно доиушение: переход от одной концентрации к 
дРУгой в реакторе ндеального смешения не должен иметь протяженио- 
стн во времени. Изменение концентрации исходного реагента от началь- 
Нон с j ,0 во входном потоке в даннмй момент времени т, до концентра- 
Чии в реакторе Cj в этот же момент времени должно происходить мгно- 
ве"но (скачкообразно).

Чриблизиться к режиму идеального смешения можно, обеспечив 
""тенснвное перемешиваиие реакционной смеси с помошью механиче-
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екнх мешалок разноготипа или циркуляционних насосов, согшюших 
високую кратность циркуляции. Смешение, близкое к идеа.тъному, 
легче осушествить в емкостних аппаратах с приблизительно ;мвними 
диаметром и висотой. /

Так как в реакторе идеального смешения концентрации Дчастни- 
ков реакции равномерно распределени по объему, то уравнелие мате- 
риального баланса (4.10), виведенное для элементарного объема, мож- 
но распространить на полний объем реактора.

Рассмотрим два частних случая: периодический реактор идеаль- 
ного смешения и проточний реактор идеального смешения, работаю- 
ший в стационарном режиме.

Периодический реактор идеального смешения. В  периодический 
реактор все реагенти вводят до начала реакции, а все продукти виво- 
дят из него татько после окончания процесса; в ходе реакционного 
цикла никаких вешеств в реактор не вводят и из негоне виводят, так 
что обшая масса реакционной смеси в реакторе остается постоянной, а 
изменяется лишьеесостав. При составленин математического описания 
принимают, что реакнионная смесь однородна по объему аппарата и ее 
состав зависит татько от времени пребмвания в периодическом реак- 
торе.

Из обшего уравнения материального баланса (4.10) в случае перио- 
дического реактора идеального смешения можно исключить два первнх 
оператора, описиваюших явления конвективиого и диффузионного 
переноса вешества в аппарате. При отсутствии перемешения потока 
через реактор в произвольний момент времени между началом и окон- 
чанием процесса средняя линейная скорость элемента потока равна 
нулю, следовательно, и конвектнвннй перенос в непроточном реакторе 
отсутствует. Заключение об отсутствии диффузионного переноса внте- 
кает из допушений модели идеального смешения, так как диффузия 
возможна лишь при наличии градиента концентраций, а при равномер- 
ном распределении концентраций по объему он равен нулю. (Этот вн- 
водсправедлив не татько для периодического, но и для проточного ре- 
актора идеального смешения.)

Следовательно, уравнение материального баланса для периодиче- 
ского реактора идеального смешения примет вид

(В  уравнении (5.3) частная производная заменена на полную, так как 
в соответствии с допушениями идеального смешения концентрация 
сj  внутри реактора является функцией только одной переменной — 
времени.)

Уравнение материального баланса периодического реактора иде- 
ального смешения (5.3) совпадает с уравнением (3.2), дакицнм опреде- 
ление, что такое скорость химического преврашения. Из одинакового 
вида уравнений косвенно можно сделать внвод о том, что гидродина-
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мическая обстановка в периодическом реакторе идеального смешения 
не найладмвает ограничений на химическую кинетику.

Лп\ проведения расчетов по уравнению (5.3) в его левую часть 
вместо k»rj  надо подставить соответствуюшее кинетическое уравнение 
■Jiri )\И тогда можно рассчитать, например, время реакционного цик- 
ла, необходимое для достижения заданной глубинм нреврашения (за- 
данной ю)нечной концентрации с} ,,):

cJ.t \
х -  f V ■ (5.4)

Ғ.сли вешество J  — исходнмй реагент, то концентрацию сj можно вмра- 
!ить через ero степень преврашения:
4j =^.о(>— ĵ). (5 5)
гогда

(5.6)dc. —с .0d*J
и уравнение (5.4) 

* j . i

примет вид

djr.
J.0

wrJ (XJ )
(5.7)

Уравнення (5.4) н (5.7) позволяют также рассчитать зависимость 
концентрации реагента сj  или егостепени преврашения xj от времени 
пребмвания в реакторе (продолжительности реакционного цикла). 
В разнме моментм времени усло- 
вия в периодическом реакторе раз- 
nwe (концентрация реагентов, про- 
ivktob, скорость реакции и т.д.), 
однако в каждмй даннмй момент 
нремени в силу допушения об 
ндеальности эти параметрм строго 
одинаковм в объеме реактора 
<рис. 5.2).

Время, рассчитанное по урав- 
иению (5.4) или (5.7). является 
«чистмм» временем, необходиммм 
1Л« ироведения химического пре- 
врашения. Однако для осушествле- 
'*ия процесса в периодическом ре- 
акторе кроме этого «реакционного» времени нужно затратить всномо- 
'ательное время на загрузку реагентов, вмведение реактора на нуж- 
нмй технологический режим, разгрузку и очистку. Полное время од- 
"огоцикла работм периодического реактора суммируется, таким обра- 
*°m, из основного т х.р и вспомогательного твсп:
Ts '= Ti.p + T ,cn. (5.8)

Рис 5.2.
исходиого
реакторе

Изменение 
реагента в 
идеального

концентрацин 
нериодическом 
смешения во

времени
<Л)

(а ) и по объему апнарата
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Наличие т»сп как составной части времени цикла приводит k сни- 
жению производительности химического реактора (количестш про- 
дукта, получаемого в единицу времеии) н является одним из /ушест- 
венних недостатков периодических процессов вообте. Другие их недо- 
статки — большие затратм ручного труда, сложность решеняя задач 
автоматизацин (так как условия в реакторе во времени постоянно ме- 
няются). /

Однако периодические реактори обмчно можно приспосоОить к шн- 
рокому диапазону условий реакций, что удобно при необходимости 
производить на одной установке различние химические прОдукти, на- 
пример, в промишленности химических реактивов. Периодические ре- 
актори с интенсивним перемешиванием, прнближакмцимся к идеаль- 
ному смешению, применяют в производствах реактивов, органических 
красителей, лекарственних препаратов. — там, где для достиженйя 
достаточной глубини преврашения требуется сравнительно длитель- 
ное время, а объеми производства невелики.

Периодические реактори смешення часто применяют в микробио- 
логической промишленности для культивирования аэробних микро- 
организмов. Процесс культнвировання д-тя большинства микроорга- 
низмов длится 48—72 ч, т. е. достаточно длителен. Интенсивное пере- 
мешивание в ферментаторе позволяет обеспечить равномерное pacnpeJ 
деление температури, что особенно важно в таких процессах, так как 
даже небольшие локальние разогреви могут привести к гибели микро-1 
организмов. Изолированность реакцнонной системн в периодическом 
реакторе позволяет устранить опасность отравления микроорганиз- 
мов случайннми примесями, которне могут попасть в аппарат при не- 
прернвной подаче реагентов.

Окончательное решение о целесообразности применения периоди- 
ческого или непрернвного процесса можно вннестилишь наосновании 
экономической оценки (сравнения расходов на эксплуатацию, аморти- 
зацию, электроэнергию, пар, снрье и т. д.). Как правило, при проведе- 
нии такого сравнения оказнвается, что периодические процессн вн- 
годнн при относительно невнсокой производственной мошности в тех 
случаях, когда получают дорогостояшие продуктн.

Проточннй реактор идеального смешения в стационарном режиме. 
Если необходимо обеспечить получение большого количества продук- 
та одинакового качества, хнмнческнй процесс предпочитают проводить 
в непрернвнодействуюших реакторах с установившимся режимом. 
Распространенннм видом таких проточннх аппаратов являются реак- 
тори смешения. Проточний реактор смешения может работать как в 
нестационарном режиме (пуск, внход на режим, остановка), так и в 
стационарном, установившемся режиме.

Рассмотрим уравнение материального баланса для стационарного 
нроточного реактора идеального смешения без циркуляции. Получим 
его, опять упрошая обшее уравнение материального баланса (4.10). 
Для любого реактора идеального смешения и, в частности для проточ- 
ного, из уравнения можно исключить оператор, описнваюший днффу-
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з и о я н и й  перенос. При стационарном режиме работн реактора из урав- 
не н н и  исключается производная d f j/d T , не равная нулю только при 
н а л и у и и  накопления ветества в реакторе.

сим образом, в уравнении остаются только два члена, описнваю- 
ш и е  кЬнвектпвний перенос вешества J  и расход или образование этого 
ветестаа в ходе химической реакции.

Оператор конвективного переноса (переноса импульса), записан- 
нь|й в уЬавнении (4.10) в дифференциальной форме, можно представить 
д л я  пр<^очного реактора идеального смешения в конечно-разностной 
форме. В соответствии с допушениями модели идеального смешения в 
проточном реакторе происходит дискретное конечное (а не бесконечно 
м алое) измепение концентрации Дсj  сразу же на входе в реактор. 
Заменим поэтому градиент концентрации на отношение конечного из- 
м е н е н н я  концентрации \с j  к изменению координати \г при прохож- 
д е н и и  реакцнонного потока через реактор со средней линейной ско- 
ростью и. Среднюю линейную скорость потока можно заменить через 
отношение объемного расхода v через реактор к плотади поперечного 
с е ч е н и я  Ғ. Тогда, с учетом того, что произведение Ғ\г  равно объему 
реактора V', член уравнения описиваюший конвективний перенос, 
примет вид

-  ^ CJ  V &CJ l>
u I»rad c J  *  — u — -— ---- -— -------- —  Acj. (5.9)

Аг F  Дг V *

B виражении (5.9) Ас} равно разности концентраций на виходе из 
реактора c J  f и на входе в реактор cJ% 0. Окончательно уравнение ма- 
териального баланса проточного стационарного реактора идеального 
смешения можно представить так:

~  (CJ .  0 — ‘‘j j )  — “ 'r J = 0

нли

 ̂ -  CJ . 0 ~ CJ . f~  =  Т = — ----— . (5.10)
1 » rJ

Это же уравнение можио получить и другим путем. Как  уже указивалось, в 
качестве элементарного объема для реактора идеального смешения можно при- 
нять полний объем реактора V. При стационарном режиме работи реактора не 
пронсходит изменения постоянних по объему концентраций участников реакции 
и во нремеии, следовательно, в качестве элементарного промежутка времени 
'•ожно принять любой конечний временной интервал, например единицу вре- 
мени (l с, 1 мин или 1 ч).

Количество всшества J ,  которое за единицу времени войдет в реактор с кон- 
Вективним потоком, будет равно p«cJ(0 , где v0 — объемний расход реакционно- 
[ °  п°тока на входе в аппарат. За это же время вьшдет из реактора с конвектив- 
,Ь|м потоком количество вешества J ,  равное tiyCj (, а расход вешества J  (или его 

" г,Ризование) в ходе химической реакции составит u>TjV. При этом скорость !»rJ 
"иределяется концентрацией cr |.



Стационарность процесса в проточиом реакторе можно обеспечить, 
объемиие расходь! иа входе vt и на виходе v/ равнм между собой (t># =  f>/
*= v). Тогда

v (c J . O ~ cJ .  l ) - » r J  V = °

Очевндно, что уравнение (5.11) тождествеиио уравнению (5.10).

Величина т — V/v в уравнении (5.10) измеряется в единицах вре- 
менн и характеризует среднее время, в течение которого обновляется 
содержанне проточного реактора. Эгу величину назнвают (средним 
временем пребмвання реагентов в проточном реакторе.

Действнтельное время пребмвания частиц в проточном/реакторе 
смешения является случайной велнчиной в отличиеот времейи пребь»- 
вания реагентов в периодическом реакторе. Пусть, например. в реак- 
тор ввсдено N одинаковмх частиц. В  периодическом реакторе все они 
будут находиться равное время от загрузки до вмгрузкн. В проточном 
реакторе идеального смешения эти частицм мгновенно и равномерно 
распределяются по всему объему аппарата, и так как из аппарата 
непрермвно вмходит поток продуктов, то в момент ввода частиц в ре- 
актор какое-то их количество может сразу же оказаться в вмходном 
потоке. Некоторне частицн, равномерно распределяясь в новмх пор- 
циях реакционной смеси, вошедшей в аппарат, могут находиться в нем 
бесконечно долго. Отсюда можно сделать внвод, что действительное 
время пребнвания частиц в проточном реакторе — этослучайная ве- 
личина, которая может изменяться от 0 до оо. Непрернвную случай- 
ную величину можно задать с помотью вероятностннх характеристик, 
в частности с помошью функций распределения случайной величинн*. 
Использование в качестве характеристики времени пребнвания час- 
тиц в проточном реакторе величинн т является удобннм способом ус- 
реднения действительного времени пребнвания, так как эта величина 
связана с конструктивннми характеристиками реактора — ero объе- 
мом и объемннм расходом реакционной смеси.

Для решения практических задач удобно концентрацию реагента 
с j , f внразить через его степень преврашения х j ,  t

V t j  о * j i
т — — =  ■ ■ . (5.12)

v  » r J
Уравнения материального баланса (5.10) — (5.12) для проточного 

реактора идеального смешения в стационарном режиме имеют ряд от- 
личий от соответствуюших уравнений для периодического реактора 
(5.4) и (5.7). Следует отметить, что балансовне уравнения стационар- 
ного реактора идеального смешения записнваются сразу в виде конеч- 
ного алгебраического уравнення в отличие от дифференциальной фор- 
мм исходнмх уравнений для периодического реактора.

* Подробнее вопрос о функциях распределения времеии пребивания в про- 
точних реакторах рассмотрен в гл. 7.



Ь уравнение ддя периодического реактора скорость w, j  следует 
подставлять в виде функциональной зависимости от концентрации 
Wri (\j) нли от степени преврашення w,j (x j) и лишь после интегрнро- 
ваниғпуравнения возможна подстановка числових значений. Этотфакт, 
как н пифференциальная форма уравнений материального баланса, от- 
ражает\зависимость параметров процесса в периодическом реакторе от 
нремени. В стационарном режиме в любой точке реактора идеального 
смешенин в любой момент времени концентрация постоянна. Следова- 
1ельно, для этого реактора скорость реакции характеризуется каким-то 
одним коцкретимм числовмм значением, определяеммм этой концентра- 
цией. Эго число может бмть сразу подставлено в уравнение матери- 
ального баланса.

Пример 5.1. Рассчигать среднеее время пребинания реагентов в проточном 
реакторе ндеального смешения, необходнмое для достижения степени превраше- 
мия исходного реагента х Aj  == 0,8.

В реакторе протекает реакция второго порядка 2Д — R f  S, скорость ко- 
торой описмвается при постоянной температуре кннетнческнм уравненнем 
it'rA = 2,5 с\ Начальная концентрацня реагента А на входе в реактор c Ai* —

4 кмоль/м1.
Решение. Для определення т можно испольэовать уравнение (5.12); концент- 

рацию реагента в реакторе, необходимую для расчета скорости протекаюшей в 
нем реакции, вмразим череэ степень преврашения

СА . 0 *  А ■ I__________

М.О(<-*А.О*

Таким образом, для достижения степени преврашения х А =  0,8 необходимо, 
чтобм соотношение между объемом реактора и объемнмм расходом через него
>-оставляло т == V/v =  2 ч.

Уравнения материального баланса для проточного реактора могут 
бмть использованн не только для определенни среднего времени пре- 
бмвания т и затем размеров реакционного пространства (К  = trt) 
при заданной глубине химического преврашения, но и для решения 
"братной задачи: при заданном объеме реактора и заданной произво- 
Дительности по исходному реагенту (пропорциональной объемному рас- 
х°ду у) определить концентрацию реагентов на вмходе из реактора. Ре- 
игение этой задачи не вмзмвает ннкаких затрудненнн, если скоростьре- 
■"<ции описмвается сравнительно простмми кинетическими уравнения- 
ми (уравнениями первого и второго порядка). Например, для реакции 
" еРвого порядка А-+- R из уравнения материального баланса (5.10)

гА
0.8

2.5-4 (1 - 0 ,8 )*

сА.О X\ . l  

kc\ .l

= 24.

СА .0 — с A.f
ксА.(
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иолучмм

А, I А.О
1 +  *T

(5.13)

Зачастую скорость сложимх реакций с невьжсненнмм до коцца ме- 
ханизмом виражают в виде кинетнческих уравиений дробного поридка. 
В этом случае аналитическое решенне оказивается невозможнмм и 
приходится прибегать к численним методам расчета. В  качестве при- 
мера таких методов рассмотрим весьма наглядньш графический метод

определения концентрации реагентов на 
вмхоле нз стационарного проточного реак- 
тора идеального смешения. '*•

Запишем уравнение материального ба- 
ланса (5.10) в следуюшем виде:

w, А.О
r А -  А, !• (5.14 >

Рнс. 5.3. Графнческий метод 
опрсделения концеитрации 
реагента на ниходе из про- 
гочного реакт ipa идеально- 
ro смешения

Уравнение (5.14) представляет собой ра- 
венство двух разнмх функций от концен* 
трацин. В левой частн этого уравнения за- 
писаиа функция wrK (сл), представляюшая 
собой кинетнческое уравнение реакции. 
В соответствии с законом действуюших масс 
скорость химических реакций пропорцио- 

нальна концентрациям реагентов, следовательно, wrA (с А) — это воз- 
растаюшая функция, которую легко представнть графнческн (рис. 5.3, 
линия /). Она пересекает ось абсцисс в точке, соответствуюшей рав- 
новесной концентрации с*,е для обратиммх реакций, или нсходит из 
начала координат в случае необратиммх реакций.

В правой части уравнения (5.14) записана соответствуюшая урав- 
нению материального баланса стационарного реактора идеального сме- 
шения линейная функциональная зависимость скорости реакции 
от концентрации исходного реагента, имеюшая отрицательнмй угловой 
коэффициент (— 1/т). График этой зависимости — прямая линия, пере- 
секаюшая ось абсцисс (ось концентраций) в точке сА = сА,0 (рис. 5.3, 
линия 2).

Уравнению (5.14) удовлетворяют такие значения концентраций сА, 
при которнх значеиия функций, стояших в левой и правой частях это- 
го уравнения, равнн, нначе — такие концентрации, при которнх гра- 
фики этих функцнй пересекаются. Как видно из рис. 5.3, линии 1 и 2 
пересекаются в едннственной точке М. Абсцисса этой точки и есть ис- 
комая концентрация реагента на внходе из реактора идеального сме- 
шения.
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§ 2. Реактор идеального вмтеснеиия

Реактор идеального витеснення нредставляет собой длннньж канал, 
через которий реакцнонная смесь двнжется в поршневом режнме 
ipttc. 5.4). Каждмй элемент потока, условно вмделенний двумя плоско- 
стямн, перпендикулярнимн оси канала, движется через него как твер- 
дмй поршень, витесняя предидушне элементи потока и не перемешнва- 
ясь ни с предндушнмн, ни со следуюшими за ним элементами.

Естественно, что при проведенин химнческой реакции, напрнмер 
реакции, в которой участвуют два или более реагентов. перемешнваиие 
участников реакции является необходимим условием ее осушествле- 
ния, иначе невозможнмм будет кон- 
такт между разнонменнмми молеку* 
ламн.в результате которого и проис- 
ходнт элементарньш акт реакции.
Ғ.сли в реакторе идеального смешения 
перемешиванне носит глобальннй ха- 
рактер и за счет иего параметри про- 
цссса патностью вмравниваются по 
объему аппарата, то в реакторе 
идеального витеснения перемешива- 
нне является локальним: оно проис- 
ходит в каждом элементе потока, а 
между соседнимн по оси реактора элементами, как уже указмвалось. 
перемешивания нет.

Идеальное внтеснение возможно прн вмполнении следуюшнх до- 
пушений: 1) двнжушийся поток нмеет плоскнй профиль линейннх 
скоростей; 2) отсутствует обусловленное любнми причинами переме- 
шивание в направлении оси потока; 3) в каждом отдельно взятом сече- 
нни, перпендикулярном оси потока, параметрн процесса (коннентра- 
ции, температурн и т.д.) полностью внравненн.

Следует отметнть, что строго эти допушення в реальнмх реакторах 
не вмполняются. Из гидравлики известно, что даже в очень гладких 
каналах при движении потока, характеризуюшегося вмсокимн числами 
Рейнольдса Re, у стенок канала сушествует так назнваемнй погранич- 
нмй вязкий подслой, в котором градиент линейной скорости очень ве- 
•тик. На рис. 5.5 показанм профили скоростей, характернме для ла- 
"инарного, развитого турбулентного и идеального поршневого пото- 
к«в. Как видно из рисунка, максимально приблизиться к идеальному 
вмтеснению можно лишь в развитом турбулентном режиме.

Однако турбулентннй поток характеризуется наличием нерегуляр- 
"bix пульсаций, носжцих хаотичннй характер, в результате чего неко- 
горме частицн потока могут опережать основной поток илн отставать 
0т него, т. е. произойдет частичное перемешивание в осевом направле- 
нии. Конечно, абсатютнне значения таких перемешеинй будут невели- 
ки по сравнению с основннм осевнм перемешеннем потока и при боль- 
'них линейннх скоростях ими можно пренебречь. В  то же время турбу-

Теплоноситель

Рис 5.4. Схематическос изобра- 
жеиие рсактора идеальиого витес- 
иемия



лентнме пульсации в радиальиом нацравлении будут способствовать 
локальному перемешиванию реагентов и внполнению третьего допу- 
шения.

В  реальном реакторе можно приблизиться к режиму ндеального 
внтеснения, если реакционннй поток — турбулентннй и при этом дли* 
на канала сушественно превншает его поперечннй размер (например, 
для цилиндрических труб LID  >  20).

В  соответствин с принятмми допушениями обшее уравненне мате- 
риального баланса (4.10) для элементарного объема проточного реакто- 
ра можно упростнть. Прежде всего в качестве элементарного объема в 
этом случае можно рассматривать объем, внрезанинй двумя парал-

s  а
Рнс. 5.5. Профили .1инейнь1х гкоростей потока при ламинарном (а), 
развитом турбулентном (б) и поршневом (e) режимах течения жид- 
кости

лельннми плоскостями, находяшнмися друг от друга на бесконечно 
малом paccTOHHiuidz и перпендикулярннми оси канала г (см. рнс. 5.4). 
В этом элементарном объеме в соответствии с третьим допушеиием 
dcj/dx =  0 и dcj dy =  0. Следовательно, конвективннй перенос про- 
нсходит только в направлении оси г. В  соответствии со вторнм и треть- 
им допушениями диффузионннй перенос в реакторе идеального вн- 
теснения отсутствует (как и в реакторе смешения). Следовательно, 
уравнение (4.10) для реактора идеального внтеснения в нестационар- 
ном режиме работн примет вид

дс.
дг ■»rJ

dcj
дт

(5.15)

Из уравнения (5.15) видно, что в нестационарном реакторе идеаль- 
ного внтеснения концентрация участника реакции C j  является функ- 
цией двух переменннх — коордннатнг и времени т. При стационарном 
режиме уравнение будет еше более простнм (в этом случае концентра- 
ция является только функцией координатн z):

dc,
dz шгЛ= 0 . (5.16)

В реакторе с постоянной плошадью поперечного сечения канала 
лннейная скорость потока uz будет величиной постоянной, равной от- 
ношению объемного расхода v к плошади сечения Ғ (иг = v/F). Тогда,
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с учетом того, что Ғг/v = Vlv = т, уравнение <5.16) можно записать 
в таком виде:

(5.17)

Следует еше раз обратить внимание на то, что величнна т (среднее 
нремя пребивания реагентов в проточном реакторе, характеризуюше« 
для реактора внтеснения продолжительность прохождения потоком 
расстояния от входа в реактор до некоторой точки г на оси реактора) 
по физическому сммслу отличается от величинм т в правной части 
уравнения (5.15) — времени, в течение которого в некоторой фикси- 
рованной точке внутри реактора происходят изменения параметров 
процесса. Условно можно рассматривать т как некоторую «внутрен- 
нюю» характеристику реактора, непосредственно связанную с его раз- 
мерами, а т — как «внешнюю» характеристику, никак не завися- 
шую от конструктивнмх особенностей реактора.

Говоря о среднем времени пребмвания т для реактора идеального 
пмтеснения, необходимо помнить, что в силу первого допушения о пло- 
ском профиле лииейнмх скоростей действительное время пребмвания 
всех частиц потока в аппарате будет одинаковмм и как раз равнмм v  
Однако для единообразия в дальнейшем для всех проточнмх реакторов 
и в том числе для реактора идеальноговмтеснения, будем использовать 
т, как удобную характеристнку, пропорциональную объему реактора.

Уравнение (5.17) для стационарного режима реактора идеального 
вмтеснения можно проинтегрировать относительно т:

_ Уравнения (5.18), (5.19) по виду напоминают уравнения (5.4), 
(5.7) для периодического реактора идеального смешения.

Если считать, что элементарнмй объем d V, для которого составлял- 
ся материальнмй баланс, может двигаться месте с потоком, то в порш- 
невом режиме он может рассматриваться как своеобразнмй периодиче- 
' к” й микрореактор идеального смешения, время проведения реакции 

котором равно среднему времени пребмвания реагентов в реакторе 
Деального вмтеснення.

(5.18)

или, если J  — исходнмй реагент.

(5 19)
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Уравнения (5.18) и (5.19) могут бмть использованм для расчета раз- 
меров изотермического реактора идельного вмтеснения и глубинм про- 
текаюшего в нем процесса.

Пример 5.2. Определнть среднее время пребивання реагентов в проточном 
реакторе ндеального витеснения для условий примера 5.1 (реакция второго по- 
рядка 2А -* R -+- S, кинетическое уравнение KirA =  2,5 с\, cAl» =  4 кмоль/м*. 
* *./ = 0,8).

Решгние. Испольэуем для расчета уравненне (5.19):

* A. i

Т - ' »  J
A.I

1
0

0.8

М .о С  - * к )г kcА.О I —XA,f

2,5-4 1-0 .8
0 ,4ч.

Таким образом, для достижения аналогичних реэультатов значение т =  Vlv 
для реактора идеального витеснення (0,4 ч) сушественно меньше, чем значение 
t  для проточного реактора идеального смешения.

§ 3. Сравненме эффективностн проточнмх реакторов 
идеального смешения и идеального вмтеснения

Как видно изпримеров 5.1 и 5.2, при одинаковмх условиях проведения 
одной и той же реакции для достижения равной глубинм преврашения 
среднее время пребивания реагентов в проточном реакторе идеального 
смешення больше, чем в реакторе ндеального внтеснения. Эгот факт 
легко может бить объяснен характером распределения концентрации 
реагентов по объему указаннмх реакторов. Если в проточном реакторе 
идеального смешения концентрацни во всех точках равнм конечной 
концентрации (рис. 5.6, линия /), то в реакторе идеального вмтесне- 
ння в двух соседних точках на оси реактора концентрацни реагентов 
уже отличаются (рис. 5.6, линня 2). Например, в соответствии с урав-

нением (5.18) в случае реакции пер- 
вого порядка (a>rA = kcK) формула 
распределення концентрации реагента 
Аподлине реактора идеального вм- 
теснения имеет вид

СА = cA .0 exP ( - ‘ t )

Рис. 5.6. Распрсделенне вдоль оси 
реактора концентрации нсходного 
реагента в проточних реакторах 
идеального смешения (/) и иде- 
ального витеснения (2)

Скорость реакции, согласно закону 
действуюших масс, пропорциональна 
концентрации реагентов. Следова- 
тельно, в реакторе идеального вмтес- 
нения она всегда вмше, чем в проточ- 
ном реакторе ндеального смешення. 
А при большей скорости реакции для
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достнжения той же глубини превратення требуется меньшее время 
пребмвання реагентов в реакторе.

Более наглядно этн положення вндни нз графического сравнения 
среднего временн пребмвания реагентов в проточних реакторах.

Сравним эффектнвность работи идеальних проточних реакторов 
для случая проведения в них простих реакций, не осложненних по- 
бочними вчаимодействиями Зададимся одииаковой степенью превра- 
шения исходного реагеита и будем считать более эффективним тот ре- 
актор, в котором для достижения .«адаиних результатов требуется 
меньшее среднее время пребивания т — Vlv.

Для проточного реактора идеального смешения при заданной глу- 
бине преврашення (концентрации исходного реагента А в виходном 
потокеСл.г или соответствуюшей ей степени преврашения x A,t) сред- 
нее время пребивания т в соответствии с уравнениями (5.10) и (5.12) 
можно определить как пронзведение двух постоянннх величин:

г. е. геометрически представить в виде прямоугольника с соответст- 
вуюшими сторонами.

Для стационарного реактора идеального витеснения

1 е. величина т„ как определенний интеграл вмражается геометриче- 
ски плошадью критолннейной трапении, ограничеиной прямими 
( ' с ч f, с* = c t 0, графиком функции 1/шгА / (с А) и осью аб- 
‘‘иисс (рис. 5.7, а) или, в соответствии с уравненнем (5.12), пжхцадью 
хриволннейной трапеции, ограниченной прямими дгА 0, jf» х , (, 
графиком функции 1/югА r f (х к) и осью абсцисс (рис. 5.7, б).

Из рнс. 5.7 видно, что плошади криволипейних трапеций, со- 
«тветствукмцие тв, меньше плошадей прямоугольииков. соответствую- 
■Них тс, прнчем разница тем больше, чем больше достигаемая в реак-

или

------- dc,
“Va (сд)

‘ A,u

или
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rope степень преврашення нсходного реагента. Следовательно, прн рав- 
ном объемном расходе для достнження одинакових результатов реак- 
тор идеального вьггеснения должен нметь меньший объем, чем проточ- 
ний реактор идеального смешения. Интенсивность реактора идеаль- 
ного витеснения (/ = П/V =  vcK,0x JV )  будет више. Объяснить это 
можно более високой скоростью реакцни в реакторе витеснения вслед- 
ствие более високой концентрации реагентов.

Однако не всегда стремятся к поддержанию более високих концент- 
раций исходних реагентов. Так, в гл. 3, § 3 било показано, что при 
проведении параллельних реакций разного порядка в том случае, 
если порядок целевой реакции меньше порядка побочной реакции

(л, <  nt) при низких кон- 
центрацнях исходних реа- 
гентов обеспечиваютси бо- 
лее високие значения диф- 
ференциальной селектнв- 
ности (см., например, 
рис. 3.1).

Сравним проточние 
реактори ндеального ви- 
теснения и идеального сме- 
шения при проведенин па- 
раллельних реакцнй раз- 
ного порядка
e, А -► /-R
u, А -► sS

Р*с. 5.7 Графическос сравненне проточних 
реакторов идеальиого смешения и ндеального 
витесш нин как плошадей геометрических фи- 
ПГР

(1)

но виходу целевого продукта R. Будем считать, что в обоих типах ре- 
акторов достигается одинаковая степень преврашения исходного ре- 
агента А (т. е. заранее примем, что т , <  тс).

Виход целевого продукта R для параллельних реакцнй ( I)  может 
бнть представлен в виде формулн

Фп
CR. max r  с

(5.20)

а i А.о

[см. уравнение (1.21)1.
Достигаемая на внходе из реактора концентрация целевого про- 

дукта Cr будет определяться, с одной сторони, внбранннм типом ре- 
актора, а с другой — кинетическими особенностями реакций (I), ко- 
торие могут бить учтенн через дифференциальную селективность q>', 
равную отношению скорости расходоваиия реагента А на целевую ре- 
акцию к обшей скорости его расходования. Для удобства дальнейшего 
рассмотрения представим систему стехиометрических уравнений (I) 
в эквивалентном виде

90



(la)
Л -  —  S 

at
(это нужно сделать, еслн стехиометрнческне коэффициенти а , и аг не 
равнь|). Скорость расходованин А на целевую реакцию можно вира- 
зить через скорость образования целевого продукта, которая в соот-
ветствии с определением скорости |уравнение (3.4) равна r -j— drR/dT.
Гогда

| l/ (r/ « j)|d cR /dT | dcw

'* — dcA /dT (г/0|) dcA

Л -  —  R

(5.21)

Проинтегрировав дифференциальное уравненне (5.21), получим за- 
ннсимость концентрации от дифференциальноп селективности q ':

f A . I

rR = — 1 * '* A .°1 J  
f  A.0

Модставляя вмражение для с« в уравнение (5.20), получнм 

«А.г

------\ <P'<*ca . (5 22,
А.О «J 

сА.О

Дифференциальная селективность ф', стояшая под знаком интегра- 
ла, является в обшем случае убмваютен или возрастаюшей функцией 
концентрации исходного реагента А, и в том случае, еслн концентра- 
чия с» не постоянна, для определения Ф к нужно провестн интегриро- 
вание этой функции; в частности, такую операцию необходимо сделать 
ирн раечете вмхода продукта R в реакторе ндеального вмтеснення. Ес- 
лн с к постоянна по объему реактора и во времени (в стацнонарном 
реакторе идеального смешения), то и дифференциальная селективность 
'I будет характеризоваться постояннмм чнсловмм значение.м, следова- 
тельно уравнение (5.22) для реактора идеального смешения можно 
Унростить:

Ф „  с = — ■ ф ' (сА ,) . (5.23)
А.О

Вмход целевого продукта Ф и, определеннмй по уравненням (5.22) 
•и я  реактора идеальиого вмтеснения и (5.23) для реактора идеального
1 мешения, можно представить графически в виде плотадей крнволн- 
"еиной трапеции (Фл,») и прямоугольника (Фц>с). Соотношение между 
,т,,ми нлошадями зависит от характера функции ср' (cA).
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Если порядок целевой реакции превьппает норядок побочной па- 
раллельной реакции (я, >  л2), то виход целевого продукта O r  вьипе 
в реакторе идеального внтеснения (рис. 5.8, а). При этом, как указано 
Bbiuie, и среднее время пребнвания для достижения заданной степенн 
превратения реагентов меньше, чем в реакторе идеального сметения.

Если порядок целевой реакции меньше порядка побочной реакцни 
(л, <  пг), бапее внсокое значение вмхода целевого продукта достига* 
ется в реакторе идеального смешения (рис. 5.8, б). Однако в рассмат- 
риваемом случае, т. е. при одинаковой степени преврашения исход- 
ного реагента, среднее время пребмвания тс в реакторе идеального 
смешения больше, чем в реакторе идеального внтеснения.

Рис. 5.8 Графическое сравнсние вихода целевого продукта в проточних рсакто- 
рах идеального вмтеснения (/) и идеального смешения (7) при проведеиии па- 
раллельнмх реакций разного поридка:
а — /I| >я*; 6 — Л|<чЛ); л —■ Я|*Я*

Если целевая и побочиая реакцин нмеют одинаковмй порядок (я,
—n2), вмход целевого продукта прн равной степени преврашения ис- 
ходного реагента не зависит от типа реактора (рис. 5.8, e).

Проведенное сравнение показнвает, что в ряде случаев для достиже- 
ния внсокого внхода целевого продукта эффективнее реактор идеаль- 
ного внтеснения, а иногда реактор идеального смешения. Прн этом не- 
обходимо отметнть, что даже при достнжении более внсокого внхода 
целевого продукта при равной степени преврашения реактор идеаль- 
ного смешения имеет больший объем, чем реактор ндеального внтесне- 
ния.

При сравнении не учитнвался рядфакторов, ограничивакхцих при- 
менение аппаратов, работаюших в режиме, близком к идеальному вн- 
теснению. К  ним следует отнести, например, большое гидравлическое 
сопротнвленне трубчатнх реакторов, трудность чнстки таких аппа- 
ратов и т. д. Конструктнвно проточнне аппаратн с интенснвннм пере- 
мешнваннем проше, но обладают тем характерннм недостатком, что в 
них устанавлнвается низкая концентрация исходного реагента (равная 
конечной) н, следовательно, низкой будет скорость химической реак- 
ции. Чтобн использовать пренмушества реакторов смешения и в то
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же время поддерживать в реакционной снстеме более вмсокне концент- 
рацнн реагентов, можно создать каскад реакторов идеального смеше- 
ння путем последовательного включения нескольких реакторов.

§ 4. Каскад реактороа идеального смешения

Каскад представляет собой несколько последовательно соединенних 
проточних реакторов (секций) ндеального смешения (рис. 5.9), Реак- 
ционная смесь последовательно проходит через все секции. Можно рас- 
сматривать в качестве примера такой модели не только систему после- 
довательно расположенних отдельних аппаратов, но и проточний ре- 
актор, тем или иним образом разделенний внутри на секции, в каж-

дой из которих осушествляется перемешивание реакционной смеси 
(рнс. 5.10). Например, близка к такому типу аппарата тарельчатая 
блрботажная колонна.

Для каскада реакторов идеального смешения дапжни виполняться 
еледуюшие допушения об идеальности:

1) в каждой секции каскада виполняются условия реактора иде- 
ального смешения, т. е. мгновенное изменение параметров процесса, 
равенство параметров во всех точках секции и в потоке, виходятем 
из нее;

2) отсутствие обратного влияния: каждий последукхций реактор 
не влияет на предидушнй.

На рнс. 5.11 сравнивается характер изменення концентрацни ис- 
ходного реагента при прохожденин реакционной смеси через последо- 
иательние секции идеального смешення и через единнчние реактори 
идеального витеснения и идеального смешения.

Математическая модель каскада реакторов идеального смешения, 
Работакмцего в изотермическом режиме, представляет собой систему 
УРавнений материального баланса по какому-либо участнику реакцни, 
нключаюшую no меньшей мере N уравнений по числу секций каскада*

, * Если составляется модель каскада для проведения сложной реакцнн, где 
л*Д°статочно материального балаиса только по одному участнику реакции, чис- 

' УРавнений математической моделн кратно N.
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Уравнения материального баланса для любой из секций каскада 
однотипни. Материальний баланс по компоненту J  для й секции в 
станионарном режиме работи каскада имеет вид

Рис. 5.10. Секционний Рно. 5.11. Изменение концентрацнп репген- 
аппарат с перемешива- та в единичном реакторе идеального сме- 
нием шения (/), реакторе идеального витеснения

(2) и каскаде реакторов идеального сме- 
шения (•?)

VCU - 1 “ W j . | - > r j  ( cJ . i )  V » = °

|см. уравнение (5.11)1 или

V i cj .i - \ — cj . i

где Vj — реакпионний объем i-й секции; т, — 
ния реакционной смеси в i-й секции; —

(5.24)

(5.25)

среднее время пребива- 
концентрация участни-

ка реакции J  на входе в i-ю секцию, равная концентрацни на виходе 
из (i — 1)-й секции; cJ%l — концентрация компонента J  на виходе из 
i -й секциий.

Расчет каскада реакторов идеального смешения обично сводится 
к определению числа секций заданного объема, необходимих для до- 
стижения определенной глубини превратения, или к определению со- 
става реакционной смеси на виходе из i-й секции каскада.

Допушение об отсутствии обратного влияния в каскаде реакторов 
идеального смешения сушественно упрошает расчет. По сути дела он 
сводится к последовательному решению уравнений материального ба- 
ланса для каждой секции относительно ki 1еитрации реагеита (или 
продукта) на виходе. Виходной параметр для первой секции (кон- 
центрация c j,,), полученний из первого уравнения, является вход- 
i iu m  параметром для второй секции, виходной параметр второй сек- 
ции — входним для третьей и т. д.
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Различают аналитический и численние методм расчета каскада. 
Цримененне аналитического метода возможно в том случае, если 
уравнения материального баланса могут бить аналитически решени 
относительно концентрации cj. Эго можно сделать, например, если 
иротекакмцие реакцни описиваются кинетическими уравнениями пер- 
вого или второго порядка.

Рассмотрим определение концентрацни реагента А на вмходе из 
каскада реакторов, включаюшего N секцин равного объема (1/, = 

Vt — ...=  Vi = ... = K;v) при проведении реакции первого поряд- 
ка, скорость которой описмвается уравнением a>rA kc А. Из уравне- 
ния материального баланса для первой секции
b = Vt/v^(cA 0- c A t)/kcA l
омределяем

c a . i = с а .о /(* +

Полученное значение cAf, подставляем в качестве входной концент- 
рации в уравнение материального баланса для второй секции:

-х , V » _ с* ' ~ с*  г \екл№ +  * г ) ] - еАл
V ~ ксА.2 ~  * СА.2

нз него определяем с дл

‘ А.2 = f A » / ( l + * T i ) ( l  +  * r * ) -

При равенстве объемов секций т, = т, = ... =  т, = ... =  т

<A . ? = c A .o / ( , + * ^ ) * -

Продолжая аналогичнме расчети, для N -й (последней) секции ка- 
скада получим

Если учесть, что c A/c*i0 = I — х А, уравнение (5.26) можно зани- 
*-ать в виде

и тогда можно рассчитать число секций заданного объема, необходи- 
Mwx для достижения степени преврашения х А: gfa

>к ( l  +  * t )  3  I r ( I  +  * t )
(5.28)



Если полученное при расчете по уранненню (5.28) N является дроб- 
HbiM числом, его округляют в батьшую сторону для того, чтоби бнло 
вьшолнено условие с А,л- < с A.f.

Полученное уравнение (5.28) справедлнво, естественно, только для 
реакции первого порядка.

Для реакций, описиваемих кинетическими уравнениями, не по- 
зволяю1цими аналитически решить уравнение (5.24) относительно cj 
(например, реакции дробного порядка), при расчете каскада прихо- 
дится прибегать к численним методам. Так как уравнения материаль- 
ного баланса для всех секций однотипии, можно составнть алгоритм 
решения этих уравнений для /-й секции и последовательно применить 
его N раз. При этом удобно пользоваться вичислительной техиикой 
(в простейшем случае микрокалькуляторами). ч_

Наглядним является графнческий способ расчета каскада реакто- 
ров, используюший описанний више графический метод определе- 
ния концентрации реагентов на виходе из реактора идеального сме- 
шеиия. Принцип расчета остается прежним. Сиачала, графически ре- 
шая уравнение для первой секции

находят концентрацию c Aj, (рис. 5.12), построив кииетическую кри- 
вую wr * (сд) и прямую с тангенсом угла наклона (— 1/т,), пересекаю- 
шую ось абсцисс в точке с д о. Определив с А ,, решают уравнение для 
второй секции:

Для расчета концентрации на виходе из W-.o реактора графическое 
решение повторяют N раз.

Если требуется рассчитать число секций N, необходимое для дости- 
жения заданной степени преврашения дгА, графическое построение про- 
должают до тех пор, пока абсцисса точки пересечения прямой

c a . / - i 1 
"  = — =-------  ---- с а  ./

X/ Т|

и кривой WrA (сА) не будет удовлетворять условию

Пример 5.3. Реакцию, описаииую в примерах 5.1 и 5.2 (реакция второго 
порядка 2А -» R +- S: кинетическое уравнение шГА = 2,5 с\; конечная степень 
преврашения х Alf = 0.8; c Al» = 4 кмоль • м~*), проводят в каскаде реакторов 
идеального смешения. Все секции каскада имеют одинаковьж объем. подобран- 
нь|й таким образом, что среднее время пребнвания в каждой из ннх Tt равно I ; l<> 
от среднего времени пребивания в единичном реакторе идеального смешення, 
рассчитанного в прнмере 5.1 (Т| =  J,2  ч). Определить. сколько такнх секций по- 
требуется для достиження эаданной степени преврашения.

f A.O I 
* 'rA  ( CA . l )  -  ~  -  СА . 1 *

Ti т,
(5.2«)

(5.30)

f A . / , ^ CA .o ( *  ^ а )-
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Решение. Для решения ислользуем графический метод. Для эгого построим 
графики функции wr 4 =  2,5cJ (парабола) и

l A .o 1
—  СА ТI 0.2

I
0,2

<прямая с тангенсом угла наклона tga = — ~
т

-5.0).

Рис. 5.12. Графнческий расчет 
каскада реакторов идеального 
смешсння, состочшего иэ сек- 
цин одинакового объема

Рис. 5.13. Графическое опреде- 
ление числа секций каскада 
реакторов идеального смеше- 
ния (пример 5.3)

Точка пересечения этих линий M t (рис. 5.13) поэволяет определить кон- 
центрацию на вмходе нз первой секцин каскада. Проводя параллельние прямие

А.<-|
TJ

1
Tj

lA.i

ло тсх пор, пока не будет виполнено условие сл,( <  0,8 кмоль • м-а (так как 
с л.Г =  сд,о (1 — jr A,f) =  4 ( l  — 0,2) = 0,8 кмоль • м~*), получаем. что для до- 
етижения указанной степени преврашения необходимо 4 секции. При »том ока- 
'ьтается, что на виходе из четвертой секцни степень преврашеиия даже више, 
,(‘м ладана по условию, но в трех секциях заданная степень преврашения не дос- 
тигается).

Таким образом, суммарное среднее время пребьшання реагентов в 
каскаде реакторов идеального смешения для условий примера 5.3 со. 
ставляет тг, мск = 4т, — 0,8 ч, т. е. оно больше, чем нслучае реактора 
•'Деального витеснения (тв — 0,4 ч; см. пример 5.2), и меньше, чем в 
единичном реакторе ндеального смешения (тс — 2 ч; см. пример 5.1)

Bonpocu н упражмеииа для поаторснмк 
4 Слмостоат*иьмом лроработмм

1 Сформулнруйте допушения модели идеального смешения.
2' Какови основние прнчини отклонения от идеальности в реальних реак 

Т0Рах емешения?
сме ПочемУ при составлении балансових уравнений для реактора идеального 
рсактоНИ* * качестве мементарного объема может бить принят полний объем
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4 . Составьте уравнение мятериального баланса для пернодического реак- 
тора ндеального смешения.

5. Проаналнзнруйте основние недостатки и достоинства реакторов периоди- 
ческого действия. В каких производствах чате  встречаются такие реактори?

6. Составьте уравненне материального баланса для стационарного проточ- 
ного реактора идеального смешения.

7. В чем заключается различие между действительнмм и средним временем 
пребивания реагентов в проточном реакторе? Для какого тнпа проточнмх реак- 
торов действнтельное и среднее время пребмвання совпадают?

8 Определнте объем проточного реактора идеальногосмешення. иеобходи- 
мь!й для достижения степени превратения нсходного реагента х А =  0,85 лри 
проведеини реакции

2А R-f S
если c Al* =  2,5 кмоль/ма; k =  18,2 м*/(кмоль • ч), реагенти подают в реактор 
с объемнмм расходом v =  1,2 м*/ч.

й. Определите степени преврашения реагентов А и В на вмходе из проточ- 
ного реактора ндеального смешення объемом 0,5 м* при проведенин реакцни
А 4  В -  R-f-S

если с д,» =  1,2 кмоль/м*; c B ( i=  1,6 кмоль/м*. объемний расход v — 5 м*/ч, кон- 
станта скорости k =  12 м*/(кмоль • ч).

10. В  проточном реакторе идеального смешения проводят реакцию
2А -  R +  S
нротекаюшую в газовой фазе при температуре 800 К  и давленни 6 • 10* Па. В ре- 
актор подают смесь, объемная доля реагента А в которой составляет 70%, а 
объемная доля инертного компонента — 30%. Определите среднее время пре. 
бмвания т, необходнмое для достижения степени преврашення х А =  0,8, еслм 
константа скорости k =  414,7 м*/(кмоль • ч).

11. В  проточном реакторе идеального смешения проводят обратимую реак-
цню

*»
Определите объем реактора, необходнммй для достижения степени превраше- 
ния, составляюшей 75% от равновесной, если объемнмй расход v =  0,01 м*/ч.

-  0.18 ч- ‘ , * ,  =  0,24 ч- ‘ .
12. В  проточном реакторе идеального смешения при температуре 330 К 

проводят реакцню второго порядка
А + В  -* R S
В реактор подают реагентм с объемнмм расходом о =  2 м*/ч и начальнммн кон- 
центрациями с д.» =  с . , ,  =  I кмоль/м*; коистанта скорости реакцин задана ■ 
внде вмраження
* =  7• 10’ ехр ( — 43 000/RT).
Определите объем реактора, необходнммй для достижения степени преврашения 
х А — 0,8.

13. В  каких случаях появляется иеобходимость числеиного (напрнмер, 
графнческого) решения уравнения материального баланса проточного реактор* 
ндеального смешення для определения концентрацин реагента на вмходе из 
реактора? В  чем суть такого решения?

14. Определите концентрацию реагента А на вмходе из проточного реак 
тора идеального смешения объемом 1,2 м*. если для проведения реакции
А R +  S
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кинетика которой олисивается уравнеиием v>, А == 3cj^‘ , подают реагеит А с 
начальной концентрацией c At# =  1,5 кмоль/м* и объемним расходом v =  3 м*/ч.

15. Определите максимально возможную концентрацию промежуточного 
нродукта R при проведенин в изотермическом реакторе идеального смешения по- 
следовательних реакций

д Л  R; R Л  S

если *i =  0,14 ч_ | , kt — 0,2 ч-1, с Д|в =  0,7 кмоль/м*.
16. Определите максимально возможную производительность по промежу- 

точному продукту R при проведении в нзотермическом реакторе идеального сме- 
шения последовательних реакций

А ii* . R ; R ^ S

если kx =  0,4 ч-1, kt = 0 ,1 5 ч _ | , объемний расход t> = 0,5 м*/ч, c Al0 =
0,7 кмоль/м*. Какой объем реактора для этого потребуется? Какая селектив- 

ность будет достигнута?
17. Сформулируйте допушения модели идеальиого вигеснения. При каких 

м.ювиях можно приб-шзиться в реальном реакторе к идеальному витеснению?
18. Почему при ламинарном гечении реакциониого потока в проточном ре- 

нкторе режим идеального витеснения не может бить достигнут?
19. Составьте уравнение материального баланса реактора идеального ви- 

геснения в дифференциальной форме. Какие явления переноса (перенос им- 
мульса, перенос теплоти, массоперенос) отражени в »гом уравненни?

20. Определите объем реактора идеального витеснения для проведения ре- 
акции

2 А Л .  R +  S

если k =  5 м*/(кмоль • ч), c Al0 =  2 кмоль/м*. объемний расход v =  12 м*/ч, не- 
'>бходимая степень преврашения х А =  0,75.

21. Определите объем реактора идеального витеснения для проведения об- 
ратимой реакции

А R

для достижения степени преврашения. составляюшей 70% от равновесной, ес- 
ли <t, — 0,18 ч_ , ( kt =  0,24 ч-1, объемний расход v =  I м*/ч.

22. В реакторе идеального витеснения проводят реакцию

А +  В — R 4-S

Определите производительность по продукту R , если c Ai0 =  c Bi0 =  2 кмоль/м*. 
объем реактора К  =  1,4 м*, объемний расход в =  28 м* ч, константа скорости
* = 18 м*/(кмоль • ч).

23. Определите степень преврашення на виходе из реактора идеального ви 
теснения объемом 1 м* при проведении реакции

сли объемний расход v =  2 м*/ч, константа скорости прямой реакцни kt 
4,6 ч—*, константа равновесия К с =  4.

24. В  реакторе идеального витеснения лроводят реакцию

А + 2 В  R + 2 S



кинетнка которой опнсьвается уравнеинем и', л •= кс\-*1с ^ 'ш. Определите объем 
реактора для достижения степени преврашения реагента х л = 0,6, если k 
= 1,0 ч—1, с „  0 = 0,8 кмоль/м3, с д * — 0,6 кмоль/м3, объемннй расход t’ = 
*= 0,01 м*/ч.

25. Назовите основную причину, по которой для достижения той же степе- 
ни преврашения при одинакових условиях проведеиия реакцни в проточном 
реакторе идеального смешеиия требуется сушественно ббльшее время пребива- 
ния реакционной смеси, чем в реакторе ндеального витеснеиия илн в периоди- 
ческом реакторе идеального смешения?

26. Проаналнзируйте достоинства и недостатки проточного реактора, режим 
в котором близок к ндеальному смешению, по сравнению с реактором, режим в 
котором близок к идеальному витеснению.

27. В проточном реакторе идеального смешения при проведеиии реакцни 
первого порядка А -*• R достигнута степень преврашения реагента А х л =  0,8 
при температуре, когда константа скорости k = 0,2 ч_ | . Во сколько раз мень- 
ший объем реактора идеального витеснения потребуется для проведения этбй 
же реакцни при прочих равних условиях (объемний расход н температура)?

28. В реакторе идеального витеснения при проведении реакции
2А — R + S
получена степень преврашения х л — 0,75 при условии, что с л>, = 1,2 кмоль/м* 
среднее время пребивания в реакторе т = 0,5 ч. Определите, какая степень пре, 
врашения будет достигиута в реакторе идеального смешения при тех же значе- 
ниях с л,о и т.

29. Реакция А +  В -*• R описивается кинетическим уравнением второго 
порядка. При ее проведении в реакторе идеального витеснения объемом V до- 
стигается степень преврашения хл — 0,9, если св 0: c Al» = 2. Каким должно 
бить отношение начальних концентраций исходних реагентов, чтоби в реакторе 
идеального смешения равного объема V при равиом объемном расходе реакцн- 
онной смеси достигалась та же степень преврашения.

30. Сформулнруйте основние допушения модели каскада реакторов иде- 
ального смешения.

31. Докажите, что модель каскада реакторов идеального смешения является 
промежуточной между моделями идеального витеснения и идеального смешения.

32. Определите степень преврашения реагеита А при проведеиии реакции
А +  В  Л  R +  S  в двух последовательно соединенних реакторах идеального 
смешения равного объема У, = Vt — 0,5 м*. если с л-* = с в.0 — 2,2 кмоль м*, 
объемний расход у = 3 у*/ч, k = 2,5 м*/(кмоль • ч).

33. Определите производительность по продукту R при проведении обрати- 
мой реакции

в каскаде из двух реакторов идеального смешения равного объема V.-=  Vf Н  
=  0,3 м*. если с , о =  1.5 кмоль/м*. объемний расход V' =  1 м*/ч, =  0,32 ч- *, 
* , =  0,18 ч-1. ’ I

34. В  каскадеиз двух реакторов идеального смешения проводят реакиию

первого порядка А - i R . Какой объем (V , =  V,) должни иметь секцин каскада 
для достижения степени преврашения х л — 0,75, если k — 2 ч-1, объемний 
расход v =  2,5 м*/ч? J

35. В  каскаде реакторов идеального смешения равного объема (V , =  1 м*|

проводят реакцию первого порядка А Л- R . Определите число секций каскад* 
для достижения степени преврашения х л =  0,9, если объемний расход v 
=  I м*/ч, k =  0,32 ч-1.
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36. Определите число секций каскада реакторов идеального смешенин рав- 
ного объема, необходиммх для достижения степени преврашення дгл =  0,65, при 
проведении реакцин

*t
2А iZ J  R  +  S

если c Af,  =  20 кмоль/м3, k, =  I м*/(кмоль • ч), At, =  0,8 м*/(кмоль • ч), сред- 
нее время пребивания в каждой секцни т =  0,05 ч.

37. Определите число секций каскада реакторов идеального смешения рав- 
ного объема Vt =  0,5 м*. необходимнх для достижения степени преврашения 
v A =  0,65 при проведении реакции

\ ~ 2 В  —  R + 2 S

кннетика которой описивается уравнением wr д *= если =
2,5 м*/(кмоль • ч), c A,» =  I кмоль/мя, с „ ,0 =  2 кмоль/м3, объемнмй расход 

v =  10 м*/ч.
38. В  каскаде реакторов, идеального смешения проводят реакцию

А +  В R +  S

до достижения 8 0 % -й степени преврашення реагента А. Определите число 
гекций и суммарнмй объем каскада реакторов для следуюшнх условий осушеств- 
ления процесса: с А>0 =  I кмоль/м1, c Bl0 =  1 кмоль/м*, k =  0,2 м3/(кмоль • ч), 
объем каждой секции Vj =  I м*. объемнмй расход а =  0,2 м*/ч. Определите так- 
же объем единичного реактора ндеального смешения и объем реактора идеаль- 
ного вмтеснения для тех же условий проведения процесса.

39. Составьте математическую модель изотермического каскада реакторов 
идеального смешения, включаюшего 3 секцин, в котормх протекают последова- 
гельнме реакции первого порядка:

\ -  R 
R -► S

40. Вмведите формулу для расчета концентрации промежуточного про- 
дукта R на вмходе из 3-й секции изотермического каскада реакторов идеаль- 
ного смешения (секции нмеют одинаковмй объем) при проведенни в нем после- 
Довательнмх реакций первого порядка:

А -  R 
R -  s

41. Составьте алгоритм и блок-схему расчета на ЭВ М  концентрации реаген- 
'а А на вмходе из i-й секции каскада реакторов идеального смешения (секцин 
'Дннакового объема) при проведении в нем реакции второго порядка
2А -  R +  S

<2. Составьте алгоритм и блок-схему расчета на Э В М  чнсла секций каска- 
ни ^еактоРов идеального смешения равного объема, необходиммх для достиже- 
ren 3аданной конечной степени преврашения реагента В при проведении в изо- 

Рмических условиях обратимой реакции

А В r + s
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Глава 6
Химические реаиторм с неидеальной 
структурой потоков

При составленин математических моделей реакторов идеального сме- 
шения и идеального витеснения бил сделан ряд допушений, облегча- 
к)|цих как построение моделей, так и расчеть! на их основе. Однако эти 
допушения не всегда близки к реальним условиям. Рассмотрим снача- 
ла ocnoBHbie нричинм отклонений от идеальности, а затем способм по- 
строения математических моделей реальнмх реакторов.

$ 1. Причинм отклоненнй от идеальности 
■ проточнмх реакторах

Работу проточного непрермвнодействуютего реактора можно охарак- 
теризоватьследукнцим образом: в аппарат поступает реакционнмй поток 
и каким-то способом перемешается от входного отверстия до вмходно- 
го. При этом предполагается, что все элементм реакционного потока 
находятся в реакторе некоторое время, в течение которого может про- 
текать химическая реакция. В  обшем случае время пребмвания от- 
дельнмх элементов потока в проточном аппарате — это непрермвная 
случайная величина, значение которой может меняться от 0 до оо.!

Может оказаться так, что какой-то элемент потока в реакции факти- 
чески не участвует, так как он попадает в реакторе в так назмваемую 
з а с т о й н у ю  з о н у .  Здесь реакционная смесь задерживается, 
и скорость химической реакции, если не равна нулю, то сушественно 
отличается от скорости реакции в основном потоке. Возможнме вари- 
антм образования застойнмх зон показанм на рис. 6.1.

Второй причиной, по которой часть реакционного потока может не 
принимать участия в реакции, является наличие в н у т р е н н и х  
б а й п а с о в  (рис. 6.2). Особенно часто байпасм возникают при не- 
достаточно продуманном конструктивном решении в аппаратах, где

Рис. 6.1. Варианть! образоваиия застойних зон в проточ- 
iibix реакторах
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реакционннм пространством является поверхность зерннстого катали-
«атора.

Наилучшие результатн моглн бн бнть полученн, если бн все 
элементи реакционного потока находились в зоне реакции строго оди- 
наковое время. Это возможно в аппаратах идеального вмтеснення, ха- 
рактеризукмдихся плоским профилем лннейних скоростей потока 
Однако в реальних реакторах, даже близких к идеальному витесне- 
нию, все-таки сушествует какое-то распределение элементов потока 
по времени пребивания в аппарате, возможно, вследствие частичного 
перемешивания в осевом направлении. Такое перемешивание может 
возникнуть. например, в результате м о л е к у л я р н о й  диф- 
ф у з и и: в двух соседних точках по длине реактора витеснения кон-

Рис. 62. Мехаиизу обраэоваиия внугреиних байпаснмх 
линнй

иентрации участников реакции будут разними, разность концентра- 
ций Sc является двнжутей силой диффузии. Налнчие продольной диф- 
фузии приведет к нарушению поршневого течения потока — нро- 
нзойдет размивание «поршня», если рассматривать некоторий элемент 
потока как поршень.

Наряду с молекулярной диффузией в реакторе витеснения пронс- 
ходнт и т у р б у л е н т н а я  д и ф ф у з и я .  Турбулентннй поток 
отличается наличием направленннх во все сторонн хаотичннх пуль- 
саций скорости относительно ее среднего значення. При этом пульса- 
иии в радиальном направлении приводят к внравниванию условнй 
(концентраций, температурн) по поперечному сечению и, следователь- 
но, необходимн для внполнения допушений модели идеального внтес- 
нения. Пульсации в продольном направлении, наоборот, приводят к 
тому, что одни элементн потока обгоняют основную массу, другие от- 
1-тают от нее, т. е. происходит осевое перемешнвание или продольная 
Лиффузня.

Диффузия в осевом направлении происходит не только при турбу- 
л*нтном теченни потока. Продольное перемешивание может бить след- 
СТВием неравномерности поля скоростей, например, при ламинарном 
'ечении жндкости. В  этом случае элементн потока, движушиеся в цент- 
Ре канала, имеют линейную скорость, превншаюшую скорость осталь- 
j,JX 'элементов потока (uep = итшх12). Если в момент времени т, 
° Метить частицн, находяшиеся в каком-то сечении, то в более позд-
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ние моментм т2, т;, и т. д. помеченнне частици окажутся на поверхности 
иарабо.юида; те из них, которие движутся по оси труби, уйдут даль- 
ше всех; те же, которие попали на самую периферию потока, не сдви- 
нутся, — их скорость равна нулю (рнс; 6.3). И хотя характер движе- 
ния элементов потока в этом случае отнюдь не хаотическнй (в любой 
момент времени можно предсказать положение вибранной частиць! по-

тока), результат будет тот же, что и в 
случае молекулярной диффузии, — разми- 
вание «поршня». Такой вид диффузии, 
визванной неравномерностью поля скоро- 
стей, називаегся т е й л о р о в с к о й  
д и ф ф у з и е й .

В  проточном реакторе вьпеснения наря- 
ду с застойними зонами могут иметь место 
и з о н ь 1 ц и р к у л я ц и и  (рис. 6.4), 
в которих реакционная смесь задерживает- 
ся намного дольше, чем в ядре потока. 
Основная масса потока проходит через an- 
парат бистрее среднего временн пребнва- 
ния т =  Vlv =  FLIv, так как идет не no 
полному сечению аппарата.

Все перечисленнне вмше причинн мо- 
гут приводить к отклонениям от идеальной 
структурн потока, и тогда расчет реакто- 
ра, вьшолненннй на основе математиче- 
ской модели, построенной с учетом допу- 
шений об идеальности, окажется неверннм.

В теории реакторов разработанн моде- 
ли, позволякмцие учесть неидеальность no- 
тока. Модели этн также основнваются на 
некоторнх допушениях и поэтому являются 
в онределенной степени приближенннми 

(как и любая модель вообше), однако они значительно более точно опи- 
снвают реальннй процесс, чем модели идеального смешения и идеаль- 
ного внтеснення.

Рассмотрим сиачала некоторне модели, позволяюшие описать 
пронесс в реакторе с неидеальной гидродинамической обстановкой, а 
затем кратко нроанализнруем методн исследования структурн пото- 
ков в хнмических рғакторах, позволяюшне сделать внвод о применн- 
мости той или иной модели.

§ 2. Модели реактороа с неидеальной структурой потоков

Математическая модель реактора с неидеальной структурой потоков 
должна удовлетворять ряду требований. Во-первнх, она должна точ 
нее, чем модели реакторов с идеальной структурой потока, передавать 
закономерности нротекаюшего химического процесса, в частности,

Рис. 6.3. Размивамие «порш- 
иевого» потока при лами- 
нарном течепии (тейлоров- 
ская диффузия, визваниая 
неравиомериостью поля ско- 
ростей):
положенис частиц в проиэволь 
ном сечснии / — первоначаль 
ное. в момснт времени т (; 2, 
3 — в моменть! врсмени т. и т 
соответственно

Рис 6 4 Зони инркуляции 
в реакторе витеснення
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!ipn моделировании ироточиих реакторов расчет на основе такой моде- 
1И должен иозволить иолучить расиределение концентраций по объе- 
му, приближакхцееся к реальному. Во-втормх, модель прн большей 
сложности (по сравнению с моделями идеальних реакторов) должна 
пнть такой, чтобь! ири ее использоваиии можно бьмо аналитическими 
или численнмми методами получить расчетнне зависимости, необходи- 
мне для определення размеров реактора или решения подобннх задач.

Из ироведенного (гл. 5, $ 3) сравнеиия проточннх реакторов иде- 
ального смешения и идеального внтеснения следует, что эти тинн ре- 
акторов описнвают два предельннх случая распределения концентра- 
ций реагентов по объему аннарата (см. рис. 5.6). Поэтому к модели ре- 
нктора с неидеальной струкгурой потока можно нредъявить еше одно 
юполнительное требование: при некоторнх нредельннх значепиях ко- 
«()фициентов, входяших в уравнения модели, она должна описнвать 
шбо проточннй реактор идеального смешення, либо — идеального 
внтеснения.

При разработке тех или иннх моделей следует иметь в виду, что, 
как правило, теория дает обший вид уравнений математического ониса- 
ния, а числовне коэффициентн этих уравнений, значения которнх от- 
шчают один частннй случай от другого, должнн бнть найденн экс- 
иериментально. ^ги коэффициентн назнвают п а р а м е т р а м и  
м а т е м а т и ч е с к о й  м о д е л н .  Обнчно стремятся к тому, 
чтобн чнсло таких параметров бнло минимальннм. Большое число па- 
раметров, с одной сторонн, вроде бн делает модель точной (физически), 
но, однако, прн этом возникает опасность появления значительннх 
<>шибок, так как чем больше параметров, тем более точннй экспери- 
мент нужно поставить, чтобн достаточно верно оценить их. Матема- 
гнческие модели неидеальннх реакторов могут бнть построенн на ос- 
нове двух подходов. Первнй основан на мнсленной замене реального 
реактора той или иной комбинацией ндеальннх аппаратов. Второй 
подход нмеет большее фнзическое обоснование — при составленни ма- 
|ематического описания процесса стремятся учесть те реальнне фи- 
‘нческие явлення, происходяшие в аппарате, и внести их в уравнения 
модели с помошью соответствуюших математических оиераторов.

Очевидно, что прн первом подходе математическая модель будет 
"редставлять собой систему уравнеиий, объединяюших математические 
описания нескольких идеальннх реакторов. Чнсло уравнений может 
!,мть велнко, но по структуре они останутся такими же простнми, как 
н уравнения идеальннх моделей. При втором подходе число уравнений 
может бнть меньше, но уравнення более сложнне, а следовательно, 
сложнее и методн их решения.

Наиболее распространенннми являются две однопараметрические 
модели: ячеечная и диффузионная.

Ячеечная модель. В ячеечной модели использован первнй подход 
к °писанию реальннх реакторов, а именно: реальннй аппарат мнслен-
1,0 расчленяют на N последовательно соединенннх ячеек ндеального
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~ 1 ___________________  смешения (рис. 6.5). Суммарнмй
объем всех ячеек равен полному 
объему реактора.

Правомерность такой заменм 
вмтекает нз сравнения каскада 
реакторов идеального смешення с 
единичнмми реакторами ндеально- 
го смешения и идеального вмтес- 
нения.

Ячеечная модель (модель каскада реакторов ндеального смешенни) 
представляет собой, как известно, систему из N уравнений материаль- 
ного баланса по компоненту J  (при описании простой реакцнн), каж- 
дое из котормх имеет вид

Рнс. 6.5. Ячеечная модель

г» V, —с1 .1 (6 1)
р “ rJ ( c i . i )

Прн X  = 1 уравнение (6.1) описмвает, естественно, единичнмй ре-
актор ндеального смешения
- v _  _  c i ,o  ci .  t

V Wr i ( c i . t )

Прн N —► oo и бесконечно малмх объемах секцнй Vt суммарное вре* 
мя пребмвания в каскаде из N реакторов можно рассматривать как 
некотормй предел суммм

7 ,-  V  7/
<«=>1

,v
V — Д с

1.1

w' l ( cl.l)
где \cj i = о , / — c i , i - i • Очевидно, что этот предел можно рас* 
сматривать как интеграл

у

cJ.O

тг = limv--

А’
V

I

— 4 сl.t
Г J “ Vj  (cl)

Сравнивая уравнения (6.2) и (5.4), можно сделать вмвод, что нри 
N -*■ оо ячеечная модель (модель каскада реакторов идеального сме* 
шения) вмрождается в модель проточного реактора идеального вм- 
геснення.

Таким образом, с помошью модели каскада реакторов идеального 
смешения можне опнсать предельнме гидродинамические режимм. 
Разумно предположить, что и промежуточнмй режим (а в любом ре- 
альном реакторе гидродинамическая обстановка отвечает именно про- 
межуточному режиму) можно описать с помошью модели каскада ре- 
акторов идеального смешения, состояшего из N ячеек, причем, с од- 
ной сторонм, N Ф  I, а с другой — N является конечнмм числом. Как 
правило, применение ячеечной модели при N <. 10 позволяет удовлет-
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иорительно описать реальнмй реактор. На рис. 6.6 показана аппроксн- 
мация реального распределения кониентрации реагента по длине про- 
точного реактора с помотью ячеечной модели при N = 6.

Число ячеек N, заменякнцих реальнмй реактор, и является един- 
ственнмм параметром ячеечной модели. При известном N расчет ре- 
.iKTopa на основе ячеечной модели по сути дела ничем не отличается от 
расчета каскада проточннх реакторов идеального смешения н пред- 
етавляет собой последовательное решение уравнений математическон 
модели каждой ячейки (секции) 
идеального смешения.

Однопараметрическая диффузион- 
ная модель. Днффузионная модель, 
как и ячеечная, описнвает реальную 
гидродинамическую обстановку в про- 
точном реакторе как некоторнй про- 
межуточннй случай между режнмами 
идеального смешения и идеального 
имтеснения. При построении диффу- 
зионной модели в отличие от модели 
идеального смешения учитнвается не- 
равномерность распределения пара- 
метров процесса (в частности, концен- 
трации) по объему аппарата. Но не- 
равномерннм является и распределе- 
нне концентрации по длине реактора 
ндеального внтеснения. В  отличие от 
модели идеального внтеснения в диф- 
фузионной модели учитнвается нали- 
чие перемешивания реакционной сре- 
дн в осевом направлении, внзванное различннмн видами диффу- 
<ии. Последнее условие н легло в основу названия модели— диф- 
Фузионная.

В реальном реакторе неравномерное распределение концентраций и 
вь)званннй им диффузионннй перенос имеют место как в продольном 
(осевом), так и в радиальном направлениях. Однако учет н продапь- 
"ой, и радиальной диффузии чрезмерно усложнит уравнения диффу- 
зионной модели. Поэтому в первом приближении считают, что в радн- 
лльном направлении распределение концентрацнй равномерное, и 
Диффузня происходит только вдоль оси реактора.

Перенос вешества за счет турбулентной или тейлоровской диффу- 
'ии может бнть описан уравнениями, аналогичннмн уравнению для 
молекулярной диффузии, но со своими коэффициентами D Ty рб и. Отейл. 
-^кспериментально разделить различнне видн диффузии в реакторе 
певозможно. Поэтому целесообразно все их объединить одним уравне- 
иием с коэффициентом продольной диффузии D L, которнй нельзя 
"Редсказать заранее теоретичееки в силу сложной природн этой велн-

Рис. 6.6. Аппрокснмаиия реально 
ro распределения (/) концентра- 
ции реагента no длине проточного 
реактора с помошью ичеечиои мо- 
дели (линия 2). Для сравнении 
нанесень! распределеиия концеч- 
трацин no длине реакторов иде- 
ального вмтеснения (? ) и идеаль 
ного смешения (4)
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Коэффициент продольной диффузии D L и является единственним 
параметром однопараметрической диффузионной модели.

В случае учета радиальной диффузии путем введения соответствую- 
|цих операторов с коэффициентом радиальной диффузии D r реактор 
будет описиваться двухпараметрической диффузионной моделью.

Можно патучить уравнение однопараметрической диффузии моде- 
ли, взяв за основу уравнение материального баланса для элементар- 
ного объема проточного реактора (4.10) и упростив его в соответ- 
ствии со следуюшимн допутениями:

1) как и в модели идеального витеснения, по сечению реактора, 
перпендикулярному основному потоку, все условия вмравнени, т. е. 
концеитрация, темнература меняются только вдоль осн реактора;

2) в аппарате отсутствуют застойнне зонь! и байпасиме потокй.
Как и для реактора идеального вмтеснения (см. гл. 5, § 2), конвек-

тивнмй перенос вешес-тва J  будет происходить только в направленни 
оси г. Ог оператора диффузионного переноса D\*Cj также останется 
только составляютая вдоль оси г. Следовательно, уравнение (4.10) в 
применении к однопараметрической диффузионной модели примет вид

дс, дг с, дс,
U'~ t r + D ' 1 * ,63)

где иг vlF линейная скорость потока в направлении оси реакто- 
ра.

Уравнение (6.3) описмвает нестационарнмй процесс в реальиом 
реакторе с распределеннмми параметрами при наличии перемешива- 
ния. Гидродинамическая обстановка в аппарате учитмвается в этом 
уравнении двумя первмми членами. Первмй член уравнения 
иг (дс /̂дг) характеризует конвективнмй переиос вешества J  с линей- 
ной скоростью и.. В результате протекания химической реакции по 
дЛиие аппарата устанавливается распределение концентрации даиного 
вешества, описмваемое в точке с координатой г производной дс̂  дг. 
Второй член уравнения D L ((Рс.1дгг) описмваетосевое перемешивание, 
интенснвность которого определяется коэффициентом продольной диф- 
фузии D l .

В предельннх случаях уравнение (6.3) может бмть использовано 
для описания как реактора идеального вмтеснения, так иаппарата 
идеального смешения.

Действительно, если считать, что вмполняется допушение о пол- 
ном отсутствии осевого перемешивания, то

d‘ c,
D. -----  = 0 .

1 дг’-

и уравнение (6.3) прннимает такой же вид, как уравнение (5.15) для 
реактора ндеального внтеснення: 

дс, дс}



Если же принять допушения о иолном виравнивании концентра- 
цин но объему и дискретном скачкообразном нзменении концентрации 
реагента Д сj на входе в проточньж реактор.то в уравиении (6.3) мож- 
но будет пренебречь диффузионним оператором j /дг2 (отсутствует 
иричина для возникновения диффузионних потоков внутри аппарата). 
а нроизводную dcjidz в первом члене уравнения заменить на отноше- 
ние конечних разностей, как это било сделано для проточного реакто- 
pa ндеального смешения (см. гл. 5, § 1). Тогда уравнение (6.3) будет 
совпадать с уравнением (5.10) для проточного реактора идеального 
смешения, т. е. можносделать вивод, что сформулнрованное више тре- 
бование о необходимости предельного перехода неидеальних моделей 
в модели идеального витеснения нли смешения виполняется и для од- 
нопараметрической диффузионной модели.

Степень приближения реальной гидродинамической обстановки 
к одному из идеальних режимов завнсит отстепенн взаимного влияния 
конвективной и диффузионной составляюшей в уравнении матери- 
ального баланса (6.3). Испатьзуя методи теорни подобия, можно из 
дифференциального уравнения (6.3) получить критерий подобия, яв- 
.тякхцийся мерой относительной эффективности двух физических про- 
иессов: конвективного переноса в направлеиии оси реактора и про- 
дольного диффузионного перемешивания

ис/г иг 
I>! с/г* ~d [ ’

где ii — лннейная скорость; z — линейний размер (удобнее его обо- 
значить через L).

Полученний критерий називают д и ф ф у з и о н н и м  кри-  
т е р и е м П е к л е

иногда ero називают также к р и т е р и е м  Б о д е н ш т е й н а
(Во).

При большнх значениях Ре интенсивность конвективного нереноса 
'-уничтвенно више интенсивности нродольного днффузионного nepe- 
''ешнвания. Это нмеет место в длинном канале (большие значения 

при високой линейной скорости илн низких зиачениях ко^ффнциен- 
Та чродольной днффузни D l . При Ре оо реактор вирождается в ап- 
ПаРат идеального витеснения.

Чри малих числових значеннях Ре (короткий канал, невисокие 
Линейние скорости или большие значения D L) относнтельная ннтен- 
‘ ивность продольного перемешивания превишает интенсивность про- 
-Юльного конвективного переноса. При Pe-»-0 реактор вирождается 
" аппарат идеального смешения: бесконечно бистрая днффузия приво- 
•1ит к полному и мгновенному виравниванию концентраций.
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Расчетн на основе диффузнонной модели сушественно сложнее, 
чем расчети на основе ячеечной модели. Аиалитическое решение урав- 
нения диффузиоииой модели возможно лишь для стационарного реак- 
тора при проведении в нем реакции первого порядка, скорость кото- 
рой является линейной функцией концентрации wrS = kc к. Уравне-

ние диффузионной модели (6.3) примет 
вид

dcA
d; -  +  *>L

d*c.
-kc. - 0 . (6.5)

Рнс 6 7. Профиль изменения 
концентрации реагента в про- 
точном реакторе (к вибору 
граннчних условий для peuie- 
ння дифференциального урав- 
неиия диффуэионной молели)

Его удобно представить в безразмерном 
виде, введя новую переменную / = z/L, 
где L  — длнна реактора. Тогда z = IL, 
dz = Ldl. C  учетом соотношення Llu = 
= V/v = x н вмражения (6.4) уравнение 
(6.5) можно представить в следуюшем 
виде:

d*c» dcsI
Ре d/‘ d/

- ktr. - 0 . (6 .6 )

Для нахождення решения дифферен- 
циального уравнення второго порядка 
(6.6) необходимо задать два граничнмх 

условия. Анализ граничнмх условий для диффузионной модели бмл 
сделан Данквертсом, и их часто назмвают г р а н и ч н м м и  
у с л о в и я м и  Д а н к в е р т с а .

Вмбор граничнмх условий диктуется физической картиной процес- 
са. При г = 0 (/ = 0) происходит дискретное уменьшение концентра- 
ции реагента А (рнс. 6.7) как следствие имеюшего место диффузнонного 
перемешивания *. При конечном значении коэффициента DL для се- 
чения z = 0 +  0 (/ = 0 +  0), в котором еше не проиеходит химиче- 
ская реакция, можно составнть уравнение материального баланса

/ dcA
w A.O —  *** ~ D L  I ~~1Г~  I =0>\ аг /*-0 + 0
нли с учетом безразмернмх координат

V I ( dcA \

(6.7)

(6 .8)

Это уравнение, позволякнцее рассчитатьсА при z = 0, и является пер- 
вмм граничнмм условием.

При z = L  (/ =  I) можно бмло бм составить аналогичное уравне- 
ние. Но это привело бм к тому, что при конечном значении D L и от-

* Сравните с дискретним скачкообразним изменением концентрации на 
входе в проточний реактор идеального смешения.
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■ рицательном значении пронзводной dcA/dz (no мере увеличения z кон- 
центрация с А уменьшается нз-за протекаюшей химической реакции) 
концентрация с А>1. в вмходном потоке бмла бм вмше, чем концентра- 
иня в реакторе. Эго противоречило бм физическому сммслу, иоэтому 
целесообразно в качестве второго граничного условия в соответствнн с 
физической природой явления (рис. 6.7) прииять

f-75-) "•\ / i —L—t

0.

(6.‘l|

(6. 10)

Для реакции первого порядка решение дифференциального урав- 
нення (6.6) при граннчнмх условиях (6.8) н (6.10) дает следуюшни
результат:
CK.L

А.О
I — XK.L '

4а ехр (Ре/2)
/ u P e \  . I « Р е \

( I 4 о)* ехр ( — — | -  ( I — e*) ехр  ̂ —-—  )
(6 . 11)

где

«И И  '"Ме.
f ln l  " " "

,i ) 1+ 4*тРе . (6 12)
Решение уравнения днффузионной модели для реакций с другими ки- 
нетическнмн закономерностями более сложно. Поэтому, несмотря на 
го что диффузионная модель позволяет в большей степени прибли- 
шться к реальной физической картине, во многих случаях моделиро- 
вання реакторов предпочитают пользоваться ячеечной моделью зна- 
чительно более простой для вмчислений *.

Вопросм н упражиенм* дпа поаторення 
н сам оаоатем м й прореботкн

1. Как изменится достигаемая в реакторе глубина превршцения в том слу- 
'•ае, если имеются застойние зони: а) в реакторе, режим работи которого бли юк 
к ндеальному смешеиию; б) в реакторе, режим работи которого близок к иде- 
пьному витеснеиию?

2. Как  иэмеиится глубина преврашення реагентов, если н реакторе. режим 
Работи которого близок к илеальному вмтесиению, появятся циркуляционнме 
,0 h u ?  .

3. Объясните причину появлення продо.тьного перемешивания н грубчатом 
Р?акторе. по которому реакциоиний поток движется в ламииарном режиме.

4 Какая величина иазивается параметром модели реактора с неидеальной 
‘ гРуктурой потока? Проанализируйте достоиисгва и недостатки однопараметри- 
меских моделей по сравнению с миогопараметрическими.

t '  Результати расчета на основе диффузионной модели зависят от правиль- 
'oro вибора граничиих условий дифференцнального уравнения. Для ячеечиой 
°Дели задача расчета сводится, по сушеству, к решению системм конечно-ряз- 

HOcTHbix уравнеиий.
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5 Прогичнмй реактор. в когором протекает хнмнческая реакцня второго по 
рндка, можно описать нчеечной моделью с параметром N =  5. Составьте матема- 
гическое опнсание такого реактора. работаюшего в и.ютермическом режиме.

6 Что такое продольная диффузия? Как она учитмвается в рамках олнопа- 
раметрической диффузионной модели?

7 Какне допушения делают при составлении магемагнческого описания од- 
нопараметрической диффузионной модели реактора вмтеснення?

8 Составьте уравненне двухпараметрической диффузионной модели иро- 
точного реактора, параметрами которой являются ко»ффициент продольной 
диффузни D l  и ко-ффициент радиальной диффузии DK.

9 Почему для решения уравнення днффузионной модели ero обмчно снача- 
ла приводят к безразмерному виду?

10 Сформулируйте и проанализируйте граничнме условия для решении 
уравнения однопараметрической диффузнонной моделн.

Глава 7

Распределение времени пребьшания 
в проточнь1х реакторах

Важиой характернстикон структури нотока в проточних реакторах 
являетея функция распределеиия времени пребивания. Зная функцию 
распределения времени пребмвания, можно оценить степень отклоне- 
ния реального реактора от идеальнмх моделей, определить параметрм 
моделей реакторов с неидеальной структурой потока. в частности яче- 
ечной и диффузионной, а также решить ряд других практических ,ча- 
дач.

§ 1. Функцми распределемия времеии лребмааиия

Как ука.швалось више, для проточного реактора время пребмвания 
в анпарате отдельнмх элементов потока является в обшем случае не- 
прермвной случайной величиной, т. е. имеет статнстическую природу. 
Непрермвная случайная величина может бнть задана с помошью | 
функций распределения случайной величинм. Различают интеграль- 
ную функцию распределеиия Ғ (т) и дифференциальную функцию, 
или плотность распределения / (т).

Интегральная функция распределения времени пребивання Ғ(т) — j t o  
объемная доля потока. вмходяшего иэ реактора. которая находилась в реакторе 
и теченне времени. меньшего чем т.

В терминах теории вероятности Ғ (Tf) — это вероятность того, что 
время нребмвания потока, вошедшего в реактор прн т„ 0, не пре- 
вмсит некоторого значения т(:
Ғ (т<> =  Я (т<  T (). (7 .1) |

Свойства этой функцни таковм: 
при т, >  т,

Ғ (T t ) >  Ғ  ( т , ) , (7 .21
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и
Ғ (0) = 0; Ғ  (оо )=  !.  (7.3)

Если т — непреривная случайная величнна, то Ғ (т) — непрерив- 
ная функция, и тогда dҒ (т) — это объемная доля внходного потока, 
время пребивания которой в аппарате находится между значениями
т н т  +  dT.

Производная АҒ (x)/dx = / (т) на швается д и ф ф е р е н u и а л ь- 
н о й ф у н к ц и е й  р а с п р е д е л е н и я  или плотностью рас- 
пределения случайной величини.

Дифференциальние функции распределения характеризуются сле- 
дуютнми свойствами:
/ (т ) > 0 .  (7 .4)
/ (0) = 0 . (7.5)

f / (т) dx== I . <7.6»
0
Величина / (т) dT имеет такой же физический смисл, что и dҒ  (т). 
Например, если т, — какое-то конкретное значение времени пребива- 
ния в интервале от т до т +  dT, то
1 (XI) dx =  dF (т ) = Р ( т <  Ti <, T +  dT) (7.7)

Вероятность того, что время пребивания элементов потока в реак- 
торе находится в конечном интервале от т, до т4, составляет

Tl t.

Р ( Т ,< т <  т,) =  j' f ( x ) d x = j  dF (х) = Ғ  (х , )— Ғ (х,) (7.8)
т. т,

Вероятность того, что время пребивания потока в реакторе боль- 
uie некоторого значения т, равна II Ғ  (т)|, так как 
® • t
j / (Т) dT =  J  / (т ) dT— f / (т ) d T = l — F  ( т ) .  (7 9)
Т 0 0

Среднее время пребивания в реакторе при использовании функций 
распределения можно рассматривать как математическое ожидание 
непреривной случайной величини.

,v ••
л* ( т ) = т -  lim У.  Т ( Я ( Т  = Т|) =  | T/(T )dT . (7.10)

N ■* т t - i о

§ l  ■ Экспермментальное мзученне функций распределенна

■^кспериментально функция распределения времени пребиваиия мо- 
жет бить найдена путем исследования гак називаемих к р и в u х 
"  1 к л и к а. Суть этого метода состоит в следуютем. На входе в реак- 
' ()Р создается некоторое возмутение. Такнм возмушением является 
1Иедение в основной поток вешества (индикатора), отличаюшегося no
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какому-лнбо свойству (окраске, электрической проводнмости, опти- 
ческой плотности, кислотиости, радиоактивности и т.д.) от вешеств ос- 
новного потока. Индикатором должно бнть ветество, которое не из- 
меняется и не поглснцается в ходе эксперимента (например, за счет хн- 
мической реакции, адсорбции илн осаждения), кроме того, желательно, 
чтоби точное измеренне ero концентрации не вн.швало затруднений.

Возмутение на входе (входной сигнал) может бнть ступенчатнм 
(до момента времени т, = 0 индикатор не вводилн в поток, а с момента 
т0 его вводят в постоянном количестве), нмпульсннм (мгновенное вве- 
дение порции индикатора) или периодическим (например, иметь сину-

c'i

Рнс. 7 I Кривая отклнка на входной 
снгна.1 ступенчатой (скачкообразной) 
формм:
u — входной CN IHU; 6 -  ямходной сигнал

Рнс. 7.2. Крнвая отклнка на входной 
сигнал импульсной форми:
а — входной снгнал. 6 -  нмходной сигндл

соидальннй характер). Для получения кривой отклика на входной 
сигнал (внходного сигнала) нзмеряют в разнне моментн времени кон- 
центрацию или колнчество индикатора в потоке, внходятем из реак- 
тора,

Для определения интегральной функции распределения создают 
входной сигнал ступенчатой (скачкообразной) формн (рис. 7.1). Из- 
меряя в этом случае концентрацию индикатора t„ на внходе в момент 
времени т, и относя ее к первоначальной концентрации си в , опреде- 
лим, какая доля потока инднкатора появляется в внходном потоке по 
иетечении времени т;, т. е. какая доля потока находилась в проточном 
аппарате в течение времени, меньшего чем т,. Такая относительная 
концентрация (безразмерная величина) 
си ( т)

‘ И. о
-С (т ) (7.11)

нзменяется в пределах от 0 до 1 и соответствует интегральнойфункцин 
распределения Ғ (т). Функция С (т) обладаеттеми жесвойствами, что и 
функция Ғ (т).

Прн этом важно отметить, что время пребнвания в реакторе инди- 
катора такое же, как и частиц основногопотока, помеченннх инднкато- 
ром. Так как величина С (т) безразмерная, она одна и та же и для нн- 
дикатора, и для помеченного этим индикатором потока.
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Днфференцнальная функиня распределення f (т) соответствует кри- 
вой  отклнка на сигнал имнульсной формм (рис. 7.2). Покажем, что 
,т о  действительно так.

Пусть в момент времени т0 = 0 на входе в ироточннй реактор им- 
иульсно введен индикатор в количестве п„ 0. В некоторнй момент вре- 
мени т, кониентрация индикатора на внходе из аппарата составит 
, |( (т,). а произведение у еи (т(), где v — объемимй расход, будет равно 
р а с х о д у  инднкатора в внходном потоке. Если рассмотреть два момента 
нремени т( и т у + dT, отлнчакмциеся между собой на бесконечно ма- 
ivk) величину dT, то произведение vc„ (т/) dT покажет, какое количе- 

ство  индикатора покинет реактор за промежуток времени от т, до 
i, + dT,. Разделив это катичество на ли,0, получим долю от перво- 
и,1чального катичества нндикатора, находяшегося в реакторе в тече- 
ние временн от т ( до т, -f dT; t„  (т,) «1т/пи 0, а, по определенню, такая 
доля равна dF (т) нли f (т) dT |см. уравнение (7.7)1 Следовательно,

Н с л и  v =  const, а „ постоянно посвоему смнслу при импульо.^м 
нведении индикатора, то функция t„  (т) с точностью до иостоянного 
коэффициента совпадает с функцией j  (т), что и позватяет эксперимен- 
гн л ь н о  получить дифференциальную функцню распределення, изме- 
ряя во времени концентрацию индикатора.

Как и для интегральной функции распределения, по изменению 
концентрации индикатора t„ (т) можно судить о времени пребнва- 
ння в реакторе частиц потока, помеченннх этим индикатором.

Рассмотрнм теперь, как внглядят функции распределения для ре- 
1кторов с идеальной гидродинамической обстановкой (реакторн иде- 

а л ь н о го  смешения и идеального внтесиення) и для реакторов, описн- 
ваем м х ячеечной и диффузионной моделямн.

§ 3. Функции распределения времени пребмаания 
идеальнмх и нендеальнии проточнмх реактороя

^еактор идеального смешения. Внведем уравнение, позволякмцее рас-
1 чнтать интегральную функцию распределения Ғ  (т) для стаиионар- 
чо го  реактора идеального смешения, а затем дифференцированием 
,той функцни получим дифференциальную функцию распределения
' <т).

В ссютветствни с допушениями об идеальности любой элемент пото- 
Ка. вошедший в реактор идеального смешения, может сразу после 
Ив°Да появиться в любой точке реактора или в потоке, внходяшем из 
Реактора. Следовательно, вероятность внхода такого элемента из ре- 
'ктора не зависит от его пути илн ero истории (длительности пребнва- 
11',н в реакторе). Поэтому вероятность того, что он останется в аппара- 
u' Дольше, чем в течение временн т +  Ат, состоит из вероятности

dҒ (т)
dT

(7.12)
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двух взаимно независимих собитий: 1) время пребивания в реакторе 
больше чем т; 2) время пребивания в реакторе больше чем Дт.

Вероятность первого собмтия равна l — Ғ  (т); вероятность вто- 
рого 1 — Ғ (Ат). Вероятность одновременного вьшолнения двух неза- 
висиммх случайнмх собмтий равна произведению вероятностей этих 
собмтий
1-Ғ(т-;-Дт) = |1 -Ғ  (т )||1-Ғ (Д т)1  
или
I — Ғ (т+Ат) = 1 — Ғ (т) —Ғ (Дт) + Ғ (т) Ғ (Д т). 
Так как
Д Ғ (т )= Ғ (т + Д т )- Ғ (т ) ,
то
ДҒ (т) + Ғ  (т) Ғ (Дт) = Ғ (Д т).

(7.13)

(7.14)

(7.П5)

(7.16)

По определению, Ғ (Дт) — это объемная доля потока, находя- j 
шаяся в реакторе в течение времени, меньшего чем Дт. За время Дт из 
реактора вмйдет реакционная смесь объемом уДт. Возможность вмхо- 
да из аппарата одинакова для всех элементов объема реактора идеаль- ] 
ного смешения. Поэтому 

кДт Дт
Ғ (Д т )| = — -  (7.17)

где т = V/v — среднее время пребмвания.
Подставляя Ғ (Дт) в уравнение (7.16) при Дт, стремжцемся к бес*| 

конечно малому прирашению dT, получим дифференциальное уравне- 
н ие
ЛҒ{х) , 1 . I— ---- +  —  Ғ (т ) =  — ,

dT т т
(7.18)1

решение которого может бмть найдено при начальном условии

Ғ (0 )= 0 .  (7.19)

Уравненне (7.18) — дифференциальное уравнение первого порядка j 
с разделякмцимися переменнмми. Представим его в следуюшем виде:'

I —Ғ (т ) т
После интегрирования уравнения (7.20) получаем 

— In 11 — Ғ  (t ) J|= 4 -  +  1пД1, (7.21)

После несложнмх преобразований уравнение (7.21) примет вид]

1 - Ғ  (т)
1
М

е т т̂ или Ғ (т ) =  1— --- е
Af

<7.22)1
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В еоответствии с иачальньш условнем (7.19) ностоянная интегрировн 
ния равна 1 (M =  1). Окончательно имеем
Ғ (т ) =. | (7.23)

Плотность распределения времени пребивания f (т) может бнть 
иолучена дифференцированием уравнения (7.23): 

d f ( t )  I
/ (т)' ---dt

■= -4- е~х'х. т
(7.24)

На рис. 7.3 представлени интегральная Ғ  (т) и дифференциальная 
j (т) функции распределения времени пребмвання в проточном реакто- 
ре идеального смешения.

Рис 7.3. Интегральная (а) н днфференциальная (б) 
функции распределеиия времени пребмвания в про- 
точном реакторе идеального смешения

Реактор идеального вмтеснения. При плоском профиле линейнмх 
екоростей все частицм должнм находиться в реакторе строго одинако- 
вое время, равное среднему времени пребмвания т = V/v. Следова- 
гельно, для всех т <  т
Ғ (т) =о
и для всех т >  т
ғ (T l=  | . .

Таким образом, интегральная функция распределения Ғ  (т) для 
Реактора идеального вмтеснения — это разрмвная функция, имею- 
'Чая только два значения: 0 и 1 (рис. 7.4, а).

Чтобм получить дифференциальную функцию распределення, нуж-
1,0 продифференцировать Ғ  (т). Производная разрмвной функцни яв- 
1яется особой функцией, иазмваемой д е л ь т а - ф у н к н и е й Д  и- 
Р а к а  6( т  — т ) *  (рис. 7.4, б). Итак,
/(т ) .  J^ < T>

dT
= 6 (т—т). (7.25)

'■"еци '‘'-Функция Дирака отиосится к классу обобтеннмх функций, изучаеммх в
альннх раяделах математики.
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6-Функция обладает особими свойствами. Функция 6 (т — т) 
равна нулю при всех значениях т< т и т>т. При т = т
6(т—т) = 6 (0) =  оо. (7.26)

Кроме того, функция 6 (т — т) должна удовлетворять условню 
+ «
I  6 (т —т) dr = I . (7.27)

— ао

Так как отрицательние зиачения т не имеют физического смисла, то 
нижний предел интегрирования в уравнении (7.27) можно заменить 
на т =  0. Тогда уравнение

J й(т—T)dr=l (7.28)

совпадает с одним из свойств дифференциальной функции распределе-j 
ния |см. уравнение (7.6)1.

Конечно, 6-функция является определенной идеализацией, как, 
впрочем, идеализацией является и режим полного внтеснения, для| 
описания которого она может бить применена. Можно представнть гра-

ғ(Т)
I f ( t ) f<?)

Рис. 7.4. Интегральная (а) н дифференцн- 
альная (б) функцни распределения време- 
нн нребивання в проточном реакторе нде- 
ального вмтеснения

Рис. 7.5. Функция, при- 
ближаюшаяся по свойст- 
вам к б-функцни

фик функции, нохожей на 6 (т — т); он изображен на рис. 7.5. Чем бо- 
лее узкой будет полоска между левой и правой ветвями, тем вьние 
должна бить эта полоска, чтоби ее плошадь (т. е. интеграл) сохраняла 
«аданное значение, равное 1. Такой вид, в частности, будет иметь дис| 
ференциальная функция распределения времени пребивания для ре- 
ального трубчатого реактора, гидродинамический режим в котор- 
приближается к идеальному витеснению.

Каскад реакторов идеальиого смешення (ячеечная модель). Чтоб 
онредетить вид функций распределения для каскада реакторов идеаль-
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иого смешения, можно воспользоваться аналогией между функциями 
распределения и кривими отклика *.

Функция Ғ  (т) соответствует зависимости С (т) = ся(т)/сял, no- 
лучаемой как виходной снгнал на ступенчатий ввод индикатора. 
Предположим. что в поток, входяший в первнй реактор каскада, на- 
чиная с момента времени т0 = 0, вводится индикатор с постоянной 
концентрацией са>0. Условия в реакционной системе после ввода индн- 
катора будут нестацнонарними. Для описания системи можно соста- 
внть уравнение матернального баланса по нндикатору с учетом того, 
что он не расходуется на химическую реакцию. Для j V -й  секции каска- 
да количество нндикатора, входяшего в эту секцию за время <h, опре- 
деляется как vc„ s-t dT; количество индикатора составит d (V/vCB)
= Vsd ся.

Уравнение материального баланса будет иметь вид

v — с" .\ )  <1т= VN dc„. (7.29)

Если объеми всех секций каскада одннакови, то среднее время 
пребивания в каскаде нз N секций составит

T—NVfj/o, (7.30)

а юответственно для JV-й секции

tn = t/N - V m(v. (7.31)

С учетом уравнения (7.31) уравнение (7.29) можно представить в виде
dc„ N N

1 Г + Т ‘ " = Т ' " * -  < 7 - » >

Последовательно решая это уравнение сначала для первой секции кас- 
када при начальном условии: с„ = 0, если т =  0, а затем для каждой 
последукмцей секции, можно получить зависнмость св (т), а следова- 
тельно, и внд интегральной функцин распределения как ряд:

си (T ) '[ i+ ^ e +  —  (ive)*+ ...+

(7.33)

где fl =  Х/Т-
На рис. 7.6 представлени интегральние функции распределения 

каскада реакторов идеального смешения из N одинакових сек- 
Цмй (ячеечной модели проточного реактора с параметром N) для раз- 
1ичних значений N.

* Используя этот подход, можно получнть и внд функции распределения для 
и«ичного реактора идеального смешения



Дифференцированием функции Ғ  (т) можно получить дифферен- 
ииальную функцию распределения

f <т)
Л'л

(Л- — 1)!
ц Л Г-1 ехр ( — Л'0 ) . (7.34)

На рис. 7.7 показани дифференциальнне функции распределения 
для ячеечной модели при разнмх значениях N. Прн рассмотрении яче- 
ечной модели бнло указано, что проточнне реакторн идеального сме-

Ғ<?)
0,75

0£0

0£5

0

— jg

/f> Н--
<К5 I 1,5 2,0 в=г/Т

Рис. 7.6 Интегральние функ- 
цни раснределения врсмени 
прсбивания для ячеечной мо- 
дели прн рамичних значениях 
N

1.5
Ц ~  f(7)

N *l

2 .

3 ў-

W=2

"ППРП

1*

\ 1  /

/2 / \  
/з

W-_i__ _1__
0,5 1.0 1,5 0=Ъ'Г

Рис 7.7. Дифференциальнме 
функции распредсления време- 
ни пребнвания для ячеечной 
моделн при различннх значе- 
ниях N

шения и идеального внтеснения могут бнть описанн этой моделью. 
Действительно, прн N =  1 уравнение (7.31) переходит в уравненне 
(7.24) для реактора идеального смешення, а при N -*■ оо lim f (т) ■-!

6 (т — т), т. е. совпадает с функцией распределения для реактора 
идеального внтеснения.

Таким образом, если экспериментально найдена кривая отклпка 
для реактора с реальннм гидродинамическим режимом, то, сопоставив 
ее с расчетннми кривнми для ячеечной модели, можно определить 
параметр моделн N.

Следует иметь в виду, что при использованни ячеечной модели для • 
расчетов реальннх химических реакторов необходимо, чтобн опреде- 
ление параметра N по кривой отклика проводилось в аппарате, подоб- 
ном по гидродннамическнм условиям рассчитнваемому реактору.

Днффузнонная модель. Внводфункций распределения времени пре- 
бнвання для реакторов, описнваемнх однопараметрической диффузн-| 
онной моделью, как и в случае ячеечной модели, также основан на 
расчете концентрации индикатора на внходе из реактора. Для этого i
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цеобходимо решить диффереициальиое уравненне дифсрузионной модели 
в нестационарном режиме без учета химнческой реакнии:
<>сл дс„

дг
D, d-c„

дг'-
(7.35)

Цведя безразмерную концентрацию с i„  i „  „ „  безразмерное время 
0 т,т и безразмерную коордннату / г. L, и с учетом того, что т 

Vlv — L/u, представим уравне- 
niie (7.35) в бефазмерном внде

д*сдс
дО

дс
~дГ

И ли 
дс 
~~М

дс I д4с 
dl Ре ' dl*

(7.:*>(

Окончательное решение урав- 
нення (7.36) будет нметь вид

н. L 

Си.о

/ Ре у  П  
l пО ) ехр -

Ре ( I — Н)* 
4Н

Рис 7 8 Днфференциальнне функцни 
раслределения нременн преЛнвання 
лля лифф\ зионной модслн прн раз- 
личнмх значеннях нараметра Ре =
— tiLIDt:

Ре-0.1: l Ре I; 1 Р е - Ш ;
1Г.И; .5 Ре

/
Ре

(7 37)
На рис. 7.8 приведени диффе- 

ренциальние функции распределе-
ния / (т) для диффузионной модели 
ири различнмх значеннях крнте- 
рия Пекле. Из сравнения рис. 7.7
" 7.Н видно, что функция распределения для ячеечной моделн нри 
Л I практически совпадает с кривой распределения для диффузион- 
ной модели прн Ре -*■ 0, а при больших N — с кривмми, для котормх 

|. ^гог результат вполне естествен, так как и диффузионная 
и ячеечная моделн являются лишь разнмми приближениями одного 
" того же реального процесса.

Можно показать, что между функциямн распределения ячеечной 
11 однопараметрической диффузионной моделей имеется определенное 
'х»тнетствие. Если uUDi. Ре >• 10, то вмполняетси прнближенное 

Равенство

2 d ’
(7.38)

1де L — длина; d —- диаметр реактора.
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§ 4. Примеиение функцмй распределения времеии 
пребивания при расчете химических реакторов

Области использования фуикций распределеиия времени пребмвании 
при расчете химических реакторов достаточно обширньг Если изве- 
стен аналитический вид функции распределения, например функции 
/(т), то тогда для расчета средиего времени пребивания т в проточном 
реакторе можно, как указивалось више, использовать уравнение 
(7.10), где вместо т под знаком интеграла будет стоять функциональная 
зависимость, полученная при решении дифференциального уравнения 
химической кинетики для реакции с известним механизмом (принима- 
ют, что каждая частица потока находится внутри некоторого элемен- 
тарного обьема, которий можно условно рассматривать как периоди- 
ческий реактор идеального смешения, время проведения химической 
реакции в котором равно т).

Однако аналитический вид функции распределения не всегда из-j 
вестеи. Ча 1це всего в результате экспериментов на модели, гидродина-j 
мически подобной реальному реактору, получают кривую отклика 
си (т). Эту кривую отклика, с одной сторони, можно сопоставить с тео- 
ретическими кривими для ячеечной или диффузионной модели, опре- 
делить параметр модели и тогда использовать функции распределения 
типа функций, вираженних уравнениями (7.33), (7.34), (7.37). С дру- 
гой сторони, можно использовать найденние дискретние значения 
функции распределения для различних моментов времени и заменить 
интеграл для определения среднего значения некоторой случайной ве- 
личнни интегральной суммой. Например, если известни дискретнив! 
значения дифференциальной функции распределения f (т,) в различ- 
ние моменти времени т,. то среднее значение концентрации реагента 
на виходе из проточного неидеального реактора с* можно определить 
по уравнению

где Сд — текушая концентрация, определяемая в условиях периоди- 
ческого реактора идеального смешения.

Рассмотрим такой путь использования кривих отклика для рас* 
чета реакторов на конкретних примерах.

Пример 7.1. Для исследоваиия структури потока в проточном реакторе. 
■ которий подают реакциоиний поток с объемиим расходом v, проведеи опит с 
импульсньш вводом иидикатора (трассера). При измерении концентрации инди 
катора на виходе иэ реактора получени следуюшие результати:

Время от им- 
пульсного ввода
индикатора, с . . 0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100 110 I »  

Коицеитрация

Гд - f  cA /( t )  d t = V c A (x i ) / ( t , )A t .
o 7

(7.39)

индикатора ся,
усл. ед................... 0 0 0.5 2,4 5,6 8,5 10,4 9.6 6.7 3,8 2,0 0,6 0
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Эти же данние представлени на рис. 7.9.
Составить таблицу значений дифференциальной функции распрелеления 

иременн пребивания.

Рис. 7.9. Кривач отклика на импульсний ввод индика- 
тора в ироточний рсактор (к примеру 7.1)

Решение. Значения дифференциальной функции распределения / (tj) по 
кривой отклика на импульсний ввод индикатора могут бить рассчитани по 
уравнению (7.12):

I (Ti)= Си (t i) с 
Ли.«

Чгоби определить значение n „ ,0. можно, предварительно вибрав небольшой 
интервал Ат, определить количество индикатора, виходжцего из реактора в раз- 
■'•ичние моменти времени,

"и (*) =с„ (т) кДт
и затем провестн их суммирование

"и.о си (т/) «;Дт.

Учитивая в сумме те значения Tj, для кпторих cH(Tj) отлично от иуля. (Строго
ОО

"и.о можно определить как интеграл j' c„(T)ydT). Тогда

l  ( T j ) . си ( t i ) v си (Ti) си (x i)
2 си (Т1 ) 1>Дт, V ClI(Tj)AT дт V Cm(t,)

12»



Виберем в качестве Лт интервал времени, привеленимй в нсходнмх »ксперимен> 
тальнмх даннмх, т. е. Ат = 10 с. Тогда получнм

V c „  (T i) =  50.0; Д т ^ С и  ( т , ) =  500 
i i

и

Ниже приведена таблица зиачений дифференциальной функцин распределенни

Tl / (Tl)

0 0 7» 0.0192
10 0 80 0.0132
20 0,0010 90 0,0076
30 0,0048 100 0.0040
40 0,0112 110 0,0012
50 0,0170 120 0
60 0,0208

Как вндно из приведеннмх лакнмх, найденная функция распределения удовлет- 
воряет уравненню (7.6):
OD
f f (т ) d i ж  2 /  (Т() Дт = Дт (Т|) =  1 •
0 I i

Пример 7.2. В  проточном реакторе, гидродинамическая обстаиовка в кото- 
ром характеризуется диффференциальиой функцией распределения, найдениой в 
примере 7.1, проводят жидкофазную реакцию второго порядка 2А -► R Н-S, 
описмваемую кинетическим уравнением и>т л =  0,0082 сд ма/(кмоль • с). На- 
чальная концентрация реагеита А составляет c At0 =  2 кмоль/м*. Реагентм по- 
дают в реактор с тем же объемнмм расходом v, что и в опмте с инднкатором. 

Определить достигаемую в аппарате степень преврашеиия вешества А. 
Решение. Определим среднее значение концентрации с л на вмходе из реак- 

тора, используя уравнение (7.39):

а̂ = 2 са Дт-
i

Для расчета по этому уравненню нужно знать вид зависимости с д(Т|), ко то р м й  
может бмть получен из уравнения материального баланса периодического ре- 
актора идеальиого смешения

Получаем



откуда

с А.О

‘ А “  l+ f c T C A 0

Итак

Даннме, необходнммс для расчета, прнведенм в таблице.

xl '<Ti) «А(»|)-«А,/<■+**/ *А.> fA<Ti> /<Tj>AT

0 0 2,000 0
10 0 1,718 0
20 0.0010 1,506 0,015
30 0.0048 1,340 0,064
40 0,0112 1,208 0.135
50 0,0170 1,099 0,187
60 0,0208 1,008 0,210
70 0,0192 0,931 0.179
80 0.0132 0,865 0,114
90 0,0076 0,808 0.061

100 0,0040 0,758 0.030
110 0,0012 0,713 0.009
120 0 0,674 0

В результате расчета получаем с А =  1,004 кмоль/м*, тогда степень превра- 
шення равна

2.0-1,004 „» ,---- — ----- 0 . « .

Применение функций распределения времени пребмвания при 
расчете реакторов с сегрегированнмми потокамн. В несегрегнрован- 
ном состояннн жидкость представляет собой свободние инднвидуаль- 
ние молекули, движушиеся в различние сторони, сталкиваютиеся и 
смешиваюшиеся со всеми другими молекулами данной жидкости (та- 
кое состояние назьшают м и к р о с о с т о я н и е м ) .

В сегрегированном состоянии жидкость состоит из г л о б у л, 
Каждую из которих можно рассматривать как своеобразний периоди- 
Ческий микрореактор (это состояние називают м а к р о с о с т о я -  
н и е м жидкости).

Состояние реакционной системн, когда она состоит из огромного 
числа глобул, каждая из которнх содержит очень большое число моле- 
кУл. називают с е г р е г и р о в а н н и м .  Внешняя оболочка глобу-
1 ь' позволяет сохранять ее индивидуальность.Сегрегированним явля- 
' Гся поток твердого зернистого материала, где каждое зерно можно 
Рассматривать как отдельную глобулу. Глобулм можно обнаружить
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где ei (1/*tca,u) — интегральная показательная функцня, значения 
которой табулировани (приводятси в таблицах определенних инте- 
гралов).

На рис. 7.11 сравниваются характеристики проточних реакторов 
идеального сметения при прохождении через них жидкости в микро- и 
макросостоянии для реакции первого н второго порядков.

Bonpocu  м упражнения дпш поаторениа 
и самостоятельмой лроработки

I. Сформулируйте осиовние свойства интегра.тьиой и лиффереициальной 
функций распределения времени пребмвания реагентов в проТочиом реакторе. ,

2 Докажите. что кривая отклика на ступенчатмй ввод индикатора в про- 
точимй реактор совпадает с интегральной функцией распрелеления времени 
пребмвания.

3. Докажите, что крнвая отклика на импульснмй ввод индикатора в про- 
точнмй реактор совпадает с дифференцнальной функцией распределения време- 
ни пребмвания.

4 Составьте ураннение материального баланса по нндикатору для неста- 
ционарного реактора идеального смешения и, используя это уравиение, полу- 
чите интегральную функцию распределения временн пребмвания.

5 Рассчитайте среднюю концентрацию реагеита А на вмходе из двух после- 
довательно соединеннмх реакторов идеального смешения, используя дифферен- 
циальную функцию распределення для каскада реакторов идеального смешения 
(прииять, что в реакторах протекает реакция первого порядка).

6. Для условий прнмера 7.2 рассчитайте среднее время пребмвания в про- 
гочном реакторе, гидродинамическая обстановка в котором характсризуетсж 
фуикцией распределения / (т). рассчитанной в примере 7.1. Сравните найденное 
среднее время пребмвания т для проточнмх реакторов идеального смешения и 
вмтеснения.

Глава 8

Теплоперенос в химических реакторах

Характер распределення температури в химическом реакторе чрезвм 
чайно важен прн анализе протекаюших в нем процессов, так как тем 
пература — один нз основнмх параметров технологнческого режима 
Во-первмх, от температурн завнсят состояние химнческого равнове 
сия и предельно достижимая степень преврашения реагентов (равно 
весная). Во-втормх, от темнературм зависит скорость химических ре 
акций. Кроме того, от температурм зависит селектнвность при про- 
ведении сложнмх реакций. Изменение температурм может привести к 
переходу гетерогенного процесса нз кинетической области в днффузи* 
онную или наоборот. Нарушенне равномерного распределения тем- 
пературм в реакторе может привести к локальнмм разогревам, неже- 
лательнмм побочнмм явлениям и т.д.

Изменение температурм в реакторе в целом или изменение распре- 
деления температурм по объему реактора происходит вследствие про- 
гекаюших в нем процессов, сопровождаюшнхся вмделением или по-
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глснцением теплоти, а также за счет теплообмена реактора с окружаю- 
шей средой.

Сушественное влиянне на характер распределения температуриока- 
(ивает гидродинамнческая обстановка в аппарате. Например, в реак- 
торе идеального смешения, в силу допушений об идеальности (см. 
гл. 5, § 1), все параметрь! процесса, в том числе и температура в дан- 
иий момент времени одинакови в любой точке реактора. Напротив, 
в реакторе витеснения температура может бить разной в разних 
точках аппарата. Интенсивность перемешивания влияет и на интен- 
снвность теплообмена в аппарате.

Учет всех теплових явлений осушествляется при составлении теп- 
лового баланса химического реактора.

§ 1. Уравнеиие теплового баланса.
Тепловме режимм химических реакторов

В уравнении теплового баланса учитиваются все тепловие потоки, 
входяшие вреактор и виходяшие из него. Такими потоками являются: 
Qbx — физическая теплота реакционной смеси, входяшей в элементар- 
ний объем, для которого составляется баланс (входной поток); QBblI— 
физическая теплота реакционной смеси, покидаюшей элементарний 
объем (виходной поток); Qx. р — теплота химической реакции (знак 
теплового эффекта зависит от того, происходит ли виделение или по- 
гло[цение теплоти в результате химической реакции); QT,0— теплота, 
расходуемая на теплообмен с окружаюшей средой (в зависимости от 
соотношения температур в реакторе и в окружакнцей среде илн в теп- 
лообменном устройстве этот поток может бнть также направлен и в 
объем и из него); Q^ пр — теплота фазовнх преврашений.

Для стационарного режима работн реактора алгебраическая сум- 
ма всех тепловнх потоков равна нулю:
Уи* - Qnbix ± Q x. Р ± От.о ± Оф.пр =0- (8.1)

в нестационарном режиме происходит положительное или отри- 
Цательное накопление теплотн в элементарном объеме:

Qbux ± Qx.p ±  Qt .o ±  Рф.пр =  Снаи- (8.2)

Уравнения (8.1) и (8.2) являются обшими уравнениями теплового 
баланса химического реактора. Конкретннй вид уравнення теплового 
баланса зависит от вида теплового режима и гидродинамической об- 
°тановки в реакторе. Различают несколько видов тепловнх режимов 
химических реакторов. Рассмотрим различнне тепловне режимн реак- 
ТоРов, в которнх не происходит фазовнх преврашений.

И з о т е р м и ч е с к и й  режим характеризуется тем, что тем- 
"ература реакционной смеси, входяшей в реактор, равна температуре 
’* Реакторе и температуре смеси, покидаюшей реактор. Это возможно, 
^ли внделение или поглошение теплотн в результате химической ре- 
акции полностью компенсируется теплообменом с окружаюшей сре-
5 3«к nt I »



дой. Для стационарного изотермнческого режима при постоянстве фи- 
знческих свойств системм можно записать:
Qaz —Q Bbix. 
IQ«.pl =  I Qt.o I*

(8.3) 
(8 4)

А д и а б а т и ч е с к и й  режим характеризуется полньш отсутст- 
вием теплообмена с окружакнцей средой. В  этом случае вся теплота хи- 
мической реакции полностью расходуется на нагрев или охлаждение 
реакцнонной смесн. Для стационарного адиабатического режима

П р о м е ж у т о ч н и й  режим характернзуется тем, что частич- 
но теплота химической реакции расходуется на изменение теплосодер- 
жания (нагрев или охлаждение) реакционной смеси, частично — на 
теплообмен с окружаютей средой. Этот режим наиболее часто встреча- 
ется в реальних хнмических реакторах. Промежуточний тенловои 
режим описивается полним уравнением теплового баланса (8.1).

В гл. 5 и 6 били ряесмотрени математические модели нзотермиче- 
ских реакторов. Для расчетов на основе этих моделей, как правило, 
достаточно лишь уравнения материального баланса. При расчете не- 
изотермического реактора необходимо совместно решить систему урав- 
нений материального и теплового балансов, из которнх первое учити- 
вает изменение количества вешества, а второе — изменение количест- 
ва теплоти при протекании химического процесса.

Ниже рассматриваются особенности составления математических 
моделей и расчетов на их основе для нензотермическнх реакторов с раз- 
личной гидродинамической обстановкой.

§ 2. Проточнмй реактор идеального смешения 
а неизотермическом режиме

При составлении балансових уравнений в качестве элементарного 
объема для реактора идеального смешения принимают полнмй 
реакционний объем V. Тепловме потоки за элементарньж промежуток 
времени dT для объема V составят:
Q,*=»p.cp. ,p , r .d T .  (8 6*
Q su x ^ vcp p rd i. (8 7 )
Ох.р — \HVxvx} d t, (8 81

где ср — средняя теплоемкость реакцнонной смеси; р — средняя плот- 
ность реакционной смеси; А Я  — тепловой эффект реакции, отнесен- 
ний к 1 моль реагента; К т — коэффициент тенлопередачи; Ғ  — no- 
верхность теплообмена с окружаюшей средой; \Т 7 e — движушая 
сила теплообмена (средняя разность температур в реакторе и внешней 
среде, с которой происходит теплообмен); индексом «0» отмечени

IQ l* — 0*ux l “ IQx.p|. (8 5)

^т Ғт.о ЛТт.0 dx, (8.9)
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целичини, отиосятиеся к входному потоку, велнчинн без индекса от- 
носятся к реакционной смеси, находяшейся в реакторе в данньж 
момент времени или внходяшей из него.

Накопление теплоть! в реакторе за время dx равно изменению тепло- 
содержания реакционной смеси:
Q»e«= * (V p c „T ).  (8.10)

С учетом уравнений (8.2), (8.6) — (8.10) уравненне теплового ба- 
ланса для нестационарного режнма будет иметь вид

Т» dx— o cp p T d T — \HwrA V̂ dT ±  К т Ғ т,0 A r T.0 dt-= d ( Vpc,, T) ( 8 . 11)

или

соС „,»Р 'Т '- 1* ррТ -  \HwTK V ± K t F t .0 \T r.0 = V -d-̂  —  . (8.12)

B стационарном режнме правая часть уравнения (8.12) равна нулю. 
1'сли также принять, что v„ v и пренебречь изменением средней теп- 
юемкос-ти и плетности реакционной смеси прн измененин состава 
i! температурь! *, то для стационарного режима можно записать
;ч-/,(» (Т0 Т) — \Hwr  ̂V ± А т Ғт о Д Г т о = 0. (8.13)

Математическая модель неизотермического реактора идеального 
мешення кроме уравнения теплового баланса (8.13) вк/Лочает уравне- 

ние материального баланса:

- ( ‘ a .o - ca ) - “ Y a 1'' =  0 ( 8 |4 >

N равнения (8.13) и (8.14) взаимосвязани: в оба входит в качестве со- 
тавной части функция и»14(с», Т). Скорость химической реакции 

«V, зависит и от концентрацни реагентов (степени преврашения), и 
«>т температурм. Чем вьпне температура, тем вмше скорость реакции и, 
<■ ледовательно, тем большая степень преврашения должна достигать- 
1'н ири том же среднем времени пребивания т. Но ростстепени превра- 
•чения автоматически должен приводить к понижению скорости реак- 
чни. в  проточном реакторе заданного объема устанавливаются сте- 
'■ень преврашения и температура, которне одновременно должнн 
УДовлетворять и уравнению (8.13), и уравнению (8.14).
_  Прн совместном решении уравненин (8.13) и (8.14) при заданннх 
1 V v и начальной темпоратуре Т„ можно определить значення jcA и 

удовлетворяюшие этим уравнениям. Ниже рассмотрен анализ воз- 
м°жннх решений уравнений материального и теплового балансов сна- 
'1ала для аднабатического реактора идеального смешення, затем для 
1’еактора идеального смешения с внешним теплообменом. На основа- 
МИи 'iToro анализа можно сделать внвод о том, какне условия проведе- 
" Ия нроцесса нужно внбрать для достижения високой степени пре- 
нРашения реагентов.
. * Такое допушение юиможно, еслн диапазон изменении температур (7'в ч- 

' )  невелик н в реакиионной системе не происходит фазових превратений.

131



Совместное решение уравнений материального и теплового балан- 
сов для стацнонарного адиабатического реактора ндеального смеше- 
ння. Математическая модель проточного адиабатического реактора 
идеального смешеиия представляет собой систему уравнений матери- 
ального и теплового балансов:

|‘’ (cA .0 - cA )- » rA V' = °-
1«гР р ( Г , - Г )  -  Д«шгАИ -0 . (8-,5)
Определим с помошью этой системн уравнений степень преврашения х А 
и температуру Т, достигаемие в реакторе. Разлнчние частние реше- 
ния зависят от конкретного вида кииетического уравнения wrA =  
=  tfr» (с а, Т) реакции, протекаюшей в аппарате. Рассмотрим реше- 
ния для реакций с наиболее простой кннетикой: необратимой реак- 
ции первого порядка А -► R и обратимой реакции первого порядка 
А ** R, так как в этих случаях все математические викладки проше.

Предварительно преобразуем систему уравнений (8.15). В  уравне- 
нии материального баланса заменим изменение концентраций (сАЛ—
— с А) равним ему соотношением с А Ох А. Упростим уравнение тепло- 
вогобаланса, исключнв из него скорость реакции wr А. Для этого вос- 
пользуемся уравнением материального баланса, в соответствии с 
которим wrAV =  v (сА>0 — с А) =  исАt0x а. Тогда уравнение теплового 
баланса примет вид vc^p (Т0— Т) — ДHvc А,0 х А = 0. Послесделанних 
преобразований систему уравнений (8.15) запишем следуютим обра- 
зом:
‘*А .0*А-®гА1' “ О- (816)
cpp(To- T )- \ H c kQxK =0. (8.17)

Необратимая реакция первого порядка. Кинетическое уравиение 
необратимой реакции первого порядка имеет вид

errA“ *cA = *cA .o ( '- JtA) = *»ехР ( ~  Е 'Н Т )са ,оО - ха ). (8 ,8>
Подставим его в уравнение (8.16):

wA.0*A — *.ехр ( — £/Д?Г)са 0(1 — *A)V = 0 . (8.19)
Для определения степени нреврашения х А и температурн Т в ре- 

акторе уравнение материального баланса (8.19) нужно решить совме- 
стно с уравнением теплового баланса (8.17). Аналитическое решение 
этой системи уравнений затрудиено из-за того, что температура Т 
входит в уравнения и в виде линейного члена, и в составе комплекса, 
являюцхегося показателем экспоненциальной функции. Такие уравне- 
ния являются трансцендентннми, и для их решения применяют чис- 
ленние методи.

Решим систему уравнений (8.17) и (8.19) графическим методом. 
Для этого запишем оба уравнення в виде зависимостей х А (Т), постро- 
им графики этих завнсимостей и иайдем точки их пересечения, удовлет-
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ворякмцие одновремеиио обоим уравиениям, т. е. являкмциеся реше- 
ниямн системи.

В уравнении теплового баланса (8.17) завнсимость между х к и Т  
является лннейной *:

■ХА
_£р Р_
А.О \Н

(8 .20)

Зта прямая линия пересекает ось температур в точке Т  = Т0 и имеет 
угловой коэффициент:

С)»Р
Са.оМ

(8 .21)

Знак углового коэффициента зависнт от знака теплового эффекта, он 
отрнцателен для эндотермических реакций, у которнх АН >  0 
(рис. 8.1, а), и положителен для эк- 
ютермических реакций(рис. 8.1, б).
Крутизну угла наклона можно нз- 
менить, меняя начальную концент- 
рацию с л.о* Если принять, что 
а а=1 (т. е. реакция прошла до 
конца), то из уравнення (8.20) по- 
лучнм

dH >0

г .- г ХА_ ,= д г .  д- СА.0 A W

сР Р
(8 .22 )

Величина Ь Т ЛЯ — максималь- 
ное изменение температурм реак- 
чионной смеси, возможное в адиа- 
батических условиях, или а д и а- 
^ а т и ч е с к о е  и з м е н е н и е  
термических реакций, например 
ние (8.20) с учетом &ТЛЯ можно записать так:

Рис. 8.1. Уравнение теллового балан- 
са реактора идеального смешения в 
координатах Ха—Т для андотермиче- 
ской (а) и экзотермнческой (б) ре- 
акций

т е м п е р а т у р и  (для экзо- 
адиабатический разогрев). Уравне-

(8.23)

Вид завнсимостн jca (Т), соответствуюшей уравнению материаль- 
ногобаланса (8.19), зависитоттипа кинетического уравнения реакции. 
-l-тя необратимой реакции первого порядка (эндотермической и экзо-

* Прн этом необходимо помнить, что било принято допушение о независи- 
*ости ср, р и \Н от температурн. Учет слабой температурной зависимости »тих 
' лнчин прнведет к некоторому отклонению от линейности.



термической) уравнеиие материального баланса (8.19) можно пред-
ставить в след укмцем виде (с учетом того, что Vlv =  т):

1
(8.24)

<г.т ехр (E/RT) +1

Уравнение (8.24) описивает монотонно возрастакицую функцию 
х К(Т). При низких температурах, когда кинетическая энергия молекул 
сушественно ниже энергии активации (об этом можносудить, сравни- 
вая энергии Е  и RT ), При вмсокнх температурах, когда ве-

Рнс. 8.2. Уравиение матерналь- 
ного баланса реактора идеаль- 
ного смешения в координатах 
х а — Т  для необратимон реак- 
нни нервого порядка при сред- 
нем времени пребивання:
<-т,; J  — Ғ,>т,

Рис. 8.3. Графическое решение 
системм уравненнй теплового 
(/) и материа.'1Ьного (2) ба- 
лансов для адчабатического 
реактора идеального смешения 
при проведении в нем необра- 
тнмой эндотермической реак- 
ции

личинь! Е  и R T  имеют одннаковий порядок, числовое значение 
ехр (— E/RT) невелико. Так как предэкспоненциальнмй множитель 
k0 «  10" ч- 1013, то в этом случае х к -*■ 1.

Таким образом, график функции (8.24) — криваи без экстремумов 
(рис. 8.2, кривая /), при низких температурах асимптотически при- 
ближаюшаяся к нулю, при вмсокнх — к единице, а при «средних* 
температурах имеюшая одну точку перегиба (ее координать! можно по- 
лучить, приравняв нулю производную d2JtA/d7'i ).

Положение среднего участка кривой относительно оси температур 
можно изменить, увеличив или уменьшив среднее время пребмвання в 
реакторе т (т  =  V/v). Из уравнения (8.24) следует, что увеличение т 
при тех же температурах прнведет к росту х к (рис. 8.2. кривая 2).

Решение системн уравнений материального и теплового балансов 
имеют нескатько различаюшийся вид для эндо- и экзотермических не- 
обратиммх реакций. В случае проведения в адиабатическом реакторе 
идеального смешения необратимой эндотермической реакцнн графики 
функций (8.23) и (8.24) имеют лишь одну точку пересечення (рис. 8.3). 
Координатм этой точки(дгд, Т') и являются решением системн уравне-
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ний: еели в адиабатическнй реактор ндеального смешення заданного 
объема V подают исходньж реагент А, имеюший концентрацию с д0 
с объемним расходом v и при иачальной температуре Т0, то иеобрати- 
мая эндотермическая реакция будет протекать в аппарате при темпера- 
туре Т  и при этом будет достигаться степень преврашения х А.

Если в адиабатическом реакторе проводят необратимую экзотер- 
мическую реакцию, то система уравнений материального и теплового 
балансов может иметь как одно, так и не- 
сколькорешений, отвечаюших стационарному 
режиму.

Из рис. 8.4 видно, что графики функций
(8.23) и (8.24) имеют только одну точку пере- 
сечения, если начальная температура Т0 реак- 
ционного потока будет сравннтельно низкой 
(например, Г ,0) или сравнительно вмсокой 
(например, Г 30). При этом оказмвается, что 
ирн нодаче реагентов в реактор с низкой на- 
чальной температурой T i0 процесс будет npo- 
гекать прн температуре, мало отличаюшейся 
от T l0, а достигаемая степень преврашения 
(ордината точки А на рис. 8.4) также будет 
очень низка. Более вмгоднмм является ре- 
жим работм реактора, соответствуюший на- 
чальной температуре Т 30. В  этом случае так- 
же имеется лишь одна точка пересечения 
графиков (точка Е), т. е. одно решение си- 
стемм уравнеиий, но оно соотвегствует вмсо- 
кой степени преврашения, почти равной еди- 
нице.

Если же реагентм подавать в реактор с начальной температурой 
T.i0, то лииии, соответствуклцие уравненням материальиого и тепло- 
вого балансов, пересекаются триждм, т. е. координатн точек В , С, D 
являются возможннми решениями системн уравнений, составляю- 
1Цен математнческую модель адиабатического реактора идеального 
смешения.

В  таких случаях говорят о множественности стационарннх состоя- 
ний реактора. При этом возникает дополиительная проблема устой- 
чивости рассматрнваемнх стационарннх состояиий. Bonpoc об устой- 
чивости рассматривается в § 5 данной главн.

Обратимая реакция первого порядка. Для обратимой реакции 
первого порядка А *=* R кииетическое уравнение имеет вид
®ГА = *1 ca - * , cr . (в.25)

Внразив в уравнении (8.25) концентрации с д и Cr через с А,0 и 
**. получнм

U'rA =' * l  са ,о (• — ха ) ~ ’ * * CA.0 ХА =  *> CA.O xa J-  (8 .2 6 )
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решение системи урав- 
неиий теплового (/, 2, 
3) и матернального Н I 
балансов для адиабати- 
ческого реактора идеаль 
ного смешсния при npo- 
ведении в нем необрати- 
мой экзотермической ре- 
акцнн



термической) уравиеиие материального баланса (8.19) можно пред-
ставить в след укмцем виде (с учетом того, что V/v — т):

1

1

(8.24)

<г.т—  ехр (E/RT) +  1

Уравнение (8.24) описивает монотонно возрастаюшую фуикцию 
jrA(r ) .  При низких температурах, когда кинетическая энергия молекул 
сутественно ниже энергии активацни (об этом можносудить, сравни- 
вая энергии Е  и RT ), л:А-*-0. При вмсокнх температурах, когда ве-

Рис. 8.2. Уравнеиие материаль- 
ного балаиса реактора илеаль- 
иого смешения в коорлинатах 
дг*—Г лля необратимой реак- 
11ии нервого порядка при сред- 
нем времени пребивания:
I-  т,; J  — т,>Ғ,

Рис. 8.3. Графическое решение 
системм уравненнй теплового 
(/) и материального (2) ба- 
лансов для адиабатического 
реактора идеального смешения 
при проведении в нем необра- 
тимой •ждотермнческой реак- 
ции

личннм Е  и R T  имеют одннаковнй порядок, числовое значеиие 
ехр (— E/RT) невелико. Так как предэкспоненциальньж множитель 
k„ »  I08 -г- I013, то в этом случае дсА->- 1.

Таким образом, график функции (8.24) — кривая без экстремумов 
(рис. 8.2, кривая /), при низких температурах асимптотически при- 
блнжаютаяся к нулю, при вмсоких — к единице, а при «средних* 
температурах имекмцая одиу точку перегиба(ее координати можно по- 
лучить, приравняв нулю производную d*jcJdT*).

Положеиие среднего участка кривой относительно оси температур 
можно изменить, увеличив или уменьшив среднее время пребмвания в 
реакторе т (т  = V/v). Из уравнения (8.24) следует, что увеличение т 
при тех же температурах приведет к росту х А (рис. 8.2. кривая 2).

Решение снстемн уравнений материального и теплового балансов 
нмеют несколько разлнчакмцийся внд для эндо- и экзотермических не- 
обратимнх реакций. В случае проведення в адиабатическом реакторе 
идеального смешения необратимой эндотермической реакции графики 
функций (8.23) и (8.24) имеют лишь одну точку пересечення (рис. 8.3). 
Координатн этой точки(лгд, 7") и являются решением системн уравне-

134



ний: если в аднабатическнй реактор идеального смешения заданного 
объема V подают нсходньж реагент А, имеюшнй концентрацию с л 0 
с объемним расходом v и при начальной температуре Т0, то необрати- 
мая эндотермнческая реакция будет протекать в аппарате при темпера- 
туре Т  и при этом будет достигаться степень преврашения х А.

Если в адиабатическом реакторе проводят необратимую экзотер- 
мическую реакцию, то система уравнений материального н теплового 
балансов может нметь как одно, так и не- 
сколько решений, отвечаюших стационарному 
режиму.

Из рис. 8.4 видно, что графики функций
(8.23) и (8.24) имеют только одну точку пере- 
сечения, если начальная температура Т0 реак- 
иионного потока будет сравнительно низкой 
(например, Туо) или сравнительно вмсокой 
(например. Т 30). При этом оказиваетсн, что 
прн иодаче реагентов в реактор с низкой на- 
чальной температурой Г ,0 процесс будет про- 
гекать прн температуре, мало отличаюшейся 
от Tl0, а достигаемая степень преврашения 
(ордината точки А на рис. 8.4) также будет 
очень низка. Более вигодним является ре- 
жнм работи реактора, соответствуюший на- 
чальной температуре Т 30. В  этом случае так- 
же нмеется лишь одна точка пересечения 
графиков (точка Е), т. е. одно решение си- 
стеми уравнений, но оно соответствует висо- 
кой степени преврашения, почти равной еди- 
нице.

Если же реагенти подавать в реактор с начальной температурой 
Т.го, то лннни, соответствуюшие уравнениям материального и тепло- 
вого балансов, пересекаются трижди, т. е. координати точек В , С, D 
являются возможними решениями системи уравнений, составляю- 
шен математическую модель адиабатического реактора идеального 
смешения.

В  таких случаях говорят о множественностн стационарних состоя- 
ний реактора. При этом возникает дополнительная проблема устой- 
чивости рассматриваемих стационарних состояний. Bonpoc об устой- 
чивости рассматривается в § 5 данной глави.

Обратимая реакция первого порядка. Для обратимой реакции 
нервого порядка А ** R кинетическое уравнение имеет вид
а гА =  *1С д— * t cR. (8 .25 )

Виразив в уравненнн (8.25) концентрации с А и Cr через с А„  и
получим

шга =  * i сА 0 (| — хА ) — fc,cA 0 JfA = * i  сА 0 |̂1 —  — хА |. (8 .26 )
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решеиие системи урав- 
неиий теплового (/, 2. 
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балансов для адиабати- 
ческого реактора идеаль 
ного смешсния прн про- 
ведении в нем необрати- 
мой экэотермической ре- 
акции



В условиях равиовесия для обратимой реакцнн иервого норядка 
имеет месторавенство скоростей прямой и обратной реакции kxc 0х 
X ( l  — **.») — k .fK Ox K f, откуда следует, что

С учетом вмражения (8.27) кинетическое уравнение обратимой реак- 
ции первого порядка примет вид

После подстановки (8.28) в (8.16) уравнение материального балан- 
са можно представить в виде зависимости х А от Т:

Уравнение (8.29), как и следовало ожидать, при x A>t=  1 (т.е. 
для необратимой реакции первого порядка) переходит в уравнение

Для графического решения системн уравнений материального и 
теплового балансов в случае обратимой реакции нужно построить 
график функции (8.29). График уравнения теплового баланса (8.20), 
не содержаший никаких кинетических параметров реакции, от внда 
кинетического уравнения не зависит.

В уравненни (8.29) от температурн зависят константа скорости пря- 
мой реакции kx и равновесная степень преврашения x At. Для обрати- 
мой эндотермической реакции (АН  >  0) с ростом темпёратурн увелн- 
чиваются и константа равновесия, и равновесная степень преврашения. 
Величина х А, рассчитанная по уравнению (8.29), при любнх темлера- 
турах будет меньше, чем kxi ,  и меньше, чем jtA>e, т.е. график функции 
х А (7”) должен находиться на координатной плоскости (рнс. 8.5) ниже 
графиков функций kx (Т) т и х А,е (Т).

Система уравнений материального и теплового балансов для обра- 
тимой экзотермической реакции имеет такой же вид, как и для обра- 
тимой эндотермической реакции, т. е. это уравнения (8.29) и (8.20). 
Однако график функции хк (Т), определяемнй уравнением (8.29), 
будет другим. Связано это с тем, что равновесная степень превратения 
jtAi , для экзотермических реакций с ростом температурн падает. По- 
этому, проведя построение графика функции х А (Т )н  пользуясь при 
этом теми же приемами, что и для обратимой эндотермической реакции, 
получим кривую с максимумом (рис. 8.6). Абсолютное значение мак- 
симума и его положение относительно кривой определяются, с одной 
сторонн, средним временем пребнвания реагентов в реакторе т, а с 
другой — состоянием химического равновесия.

(8.28)

(8 29)

(8.24).
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Уравнение теплового баланса иредставлено на рис. 8.6 прямой 
/ с положнтельньш тангенсом угла наклона. Эга прямая может пере- 
секаться с кривой 2, отвечакмцей уравнению материального баланса, в 
одной или в нескольких точках (одно или нескапько стаиионарнмх со- 
i-тояний).

Способм увеличения степени пренратения реагентов при проведе- 
нии реакций в адиабатическом реакторе идеального смешения. В  за*
висимости от начальнмх условий (температурн на входе Т„, началь- 
ной концентрации с А< 0), соотношения объема аппарата и объемного 
расхода (т =  V!v), а также типа химической реакции в проточном ре-

акторе идеального смешения устанавлнвается некоторое стационар- 
ное состояние, характеризуюшееся неизменяюшимися вовременн зна- 
чениями температурм реакционной смеси и степени преврашения на 
ннходе из аппарата. Зги значения Т и х л могут бмть определенм на 
основании совместного решения уравнений материального н теплового 
балансов, как это бнло показано внше.

В промншленннх условиях очень важно наибапее полно использо- 
“ять нсходное снрье, т. е. достичь внсоких значеннй степени превра- 
'Цения. Анализ получаюшихся решений позволяет найти условня про- 
“едеиия процесса, прн которнх достигается оптимальная степень нре- 
'фашения реагентов в адиабатическом реакторе идеального смешения.

Графнческое решение системн уравнений матернального и теплово- 
ro балансов сводится к определению точки иересечения графикоь 
Функций х х (Т), отвечаюших н тому, и другому уравнениям. Baiee 
внсокая степень преврашення исходного снрья в адиабатическом ре- 
нкторе соответствует на графиках (см. рис. 8.3 — 8.6) смешению точки 
пересечення в область ббльшнх значений х А. Добиться этого можно, 
изменяя взаимное положение кривой, отвечакмцей уравнению матерн- 
атьного баланса, и прямой, соответствуюшей уравнению теплового

Рис. 8.5. Графическое решение 
системи уравчений геплового 
(/) и материальиого (?) ба- 
лансов для адиабатического 
реактора идеатьного смешения 
при проведении в нем обрати- 
мой эндотермической реакцим

Рис 8.6 Графическое решенне 
системи уравнений теплового 
(/) и материальиого (2) ба- 
лансов для адиабатического 
реактора идеальиого смешения 
при прюведении в нем обрати- 
мой экзотермической реакции
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баланса. Укажем возможниеспособи влияння на положение этих ли- 
ний.

Для эидотермических реакций (необратимих и обратиммх) повм- 
шения степени превратения можно добиться преждевсего за счет уве- 
личения начальной температури Т0, что приведет к параллельному 
смешению вправо прямой / (см. рис. 8.3 и 8.5).

Для необратимих экзотермических реакций увеличение температу- 
pbi иа входе в реактор также приведет к росту степени превршЦения 
(см. рис. 8.4, прямая 2). Одновременно это позволит избежать трой- 
ного пересечения линий 2 и 4, отвечакмцего случаю множественности 
стационарних состояний. Однако увеличение начальной температу- 
pu должно бить оправдано экономическими соображениямн, так как 
рост степени преврашения будет сопровождаться при этом и увеличе- 
ннем затрат на нагрев исходной реакционной смеси.

Для обратимих экзотермических реакций, проводимих в адиаба- 
тическом реакторе идеального смешения, целесообразно добиться та- 
ких условий, чтоби решение системи уравнений материального и теп- 
лового балансов соответствовало точке максимума линии 2, отвечаю- 
шей уравнению материального баланса (рис. 8.6). Смешение прямой / 
вправо при увеличении начальной температури может привести не к 
увелнчению, а к уменьшению степени преврашения. Вибор оптималь- 
них условий проведения обратимих экзотермических реакций пред- 
ставляет нанбольшую сложность.

Другой способ изменения положения прямой, отвечаюшей уравне- 
ниютепловогобаланса, состоит в изменении угла ее наклона. Угловой 
коэффициент прямой, описиваемой уравнением (8.20)

можно увеличить или уменьшить, изменив начальную концентрацию 
г л,0. Для эндотермических реакций для увеличения х А при сохране- 
нии прежней начальной температури нужно увеличить крутизну пря- 
мой, что можно сделать за счет уменьшения с А, 0 (это не всегда целе- 
сообразно, так как прндется работать с низкоконцентрированними ре- 
агентами). При проведенни экзотермических реакций, увеличение с 
приведет к увеличению Л Г , д и прямая станет более пологой.

Повишение степени преврашення х А может бить достигнуто также 
при увеличении среднего времени пребивания т =  V/v. Во всех рас- 
смотренних случаях произойдет смешение на графиках (см. рис. 8.3— 
8.6) линии, отвечакмцей уравнению материального баланса, влево. 
При проведении обратимих реакций положение этой линии ограниче- 
но условнями равновесия [зависимостью х А. е (Г)). Поэтому добиться 
увеличения можно изменением условий, влияюших на равновесне.

В  каждом конкретном случае проводится анализ всех возможних 
способов увеличення степени преврашения с проведением технико- 
экономического сравнения.
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Стационарньж неадиабатический реактор идеального смешения.
Дли расчетов реактора идеальиого смешеиия, работакмцего в промежу- 
гочном тепловом режиме, пользуются полпим уравнепием теплового 
баланса (8.13).
iV/i р IT i  — Т )  — Д//(ггд V ± K T Ғт.о АТт 0 =  0.

Двнжушей силой теплообмена ЛТт.„ между реакцноннон смесью. 
находяшейся в реакторе, и теплоносителем (внешней средой) является 
средняя разность температур реакционной смесн н теплоносителя. 
Температура реакционной смеси Т  одина- 
кова в любой точке аппарата идеального 
смешения. Если считать, что средияя тем- 
пература теплоносителя равна Тт, то 
\Гт.о = |7-т Т\.

Рассмотрим проведение экзотермиче- 
ской реакции в реакторе идеального сме- 
шення с отводом теплотн. Тогда Т >  Тт и 
уравненне (8.13)с учетом уравнения мате- 
риального баланса можно записать так:

vcr  р (Т 0 — Т )  — АНСд Q Хд v — К Т Ғ  ( Т  — Т т ) — 0.

(8.30)

11реобразуем уравненне (8.30) к виду 
-v ч = х х (Т), чтоби сделать возможним 
графическое решение снстеми уравнений 
материального и теплового балансов:

vc„p T , +  K T Ғ Т т vcр р -• - К т Ғ 
\НсА 0 v \НсА0  v

(8.31)

Уравиение(8.31) — это уравнение прямой, как и уравнение тепло- 
вого баланса (8.20) адиабатического реактора идеального смешения, 
но с большим свободннм членом и большим угловим коэффициентом. 
Чоэтому прямая, описнваемая нм, смешена относительно лнннн урав- 
нения теплового баланса адиабатического реактора и нмеет большую 
кРутнзну (линия 2 на рис. 8.7).

Аналогичнне рассуждения можно прнвести и для реакторов с под- 
«одом теплотн для проведения эндотермнческих реакцнй.

Предельним случаем неадиабатического реактора является изо- 
термический аппарат, в котором вся теплота реакции компенсируется 
теплообменом с внешней средой. Уравнение теплового баланса для 
нзотермического реактора нзобразится прямой линией, параллельной 
<н'и ординат (Т — Т0) — линня 3 на рис. 8.7.

Рис 8.7. Графическое решс 
ние системм уравиемии ма- 
териальиого и теплового ба- 
лансов для неадиабатиче- 
ского реактора ндеального 
смешения при проведеннн 
необратимон экзотермичес 
кон реакции:
линии уравиеиия теплового ба- 
ланса: / — для адиабатическо 
го реактора: 2 — для реактора 
с отводом теплотм; 3 — для 
изотермического реактора; 4 - 
линия уравнения материального 
баланса
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§ 3. Периодическин реактор идеальиого смешения 
в неизотермическом режмме

При составленни уравнения тенлового баланса пернодического реак- 
тора для произвольного элементарного промежутка временн можно 
принять QBX = Qnux — 0. Процессь! в периодическом реакторе по 
своей природе нестационарнь!, поэтому в нем может происходнть на- 
копление теплоти QljaK Ф  0. Таким образом.уравнение теплового 6а- 
ланса модели ндеальногосмешення (8.12) для периоднческого реактора 
будет иметь вид

-  АHwrA V ± K r Ғт.о А Г Т.0 =  V d Г>- . (8.32»
QT

Примем, что теплоемкость н плотность реакционной системь! постоян- I 
HU, тогда

&Н«тА K j ҒТ'0 ДГт.о dГ  ______I
“  рс„ *  v ^ ,  = 1 7 ' (833)

Уравненне (8.32) вместе с уравнением материального баланса перио- 
днческого реактора

d (VcA)
d T '-  (8 34)

представляет собой математическую модель неизотермического пе- 
риодического реактора для проведения гомогенних процессов.

Совместное решениесистеми дифференциальннх уравнений (8.33) н 
(8.34) дает возможность опредетить вид зависнмости температури и 
концентрации от времени пребивания реакционной смеси в аппарате.

Пример 8.1. В периодическом реакторе идеальиого смешения объемом V ~ j 
=  I м’ с рубашкон охлаждення ( r Xl0 =  3 ма) проводится реакция первого по- 
рядка А -*• R , скорость которой |кмоль/(мя • ч)| описивается кинетическим 
уравнением

l  50000 \ 
u>rA = 2,5IO*exp( — # f " ) * A *

Тепловой эффект реакции \Н  = — 165 000 кДж/кмоль. Плотность и удельная 
теплоемкость реакционной смеси постояини н равнм соответственно р = i 
=  1110 кг/м*; ср = 3,4 кДж/(кг • К). Начальная концентрация реагента А со- 
ставляет с д-» =  2 кмоль/м*, его начальная температура Tt =  300 К. Коэффици- 
ент теплопередачн равен Kr =  2500 кДж/(м* • ч • К ), температура хладагента 
Тх = 300 К.

Определить ход изменения степени преврашения и температурь) во время ре- 
акцни н рассчнтать время пребмвання, необходимое для достижения степени 
преврашения х А =  0,98.

Решение. В качестве величини, характеризуюшей глубину протекания ре- 
акцни, нспольэуем степень преврашення хА.
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Уравнения материального и теплового балансов (8.33) и (8.34) для рассмат- 
риваемого реактора будут иметь следуюший вид:

АхА
‘ А.О *= шгА=  *СА.О ( , —  х а ),

\Н d*A К т ғ т.0 d Г
рс„ Са о dT ~  Vpc„ {Т ~ Тх) "  dt

1)осле подстановки числовмх значений получаем

dAA ______  / 50000d*A / 50000 \— -8.5 |0"«р ( —

АТ 1.7-10».2 d*A 2500-3
dT 1110-3.4 dT 1110-3,4-1

(Г - 3 0 0 ),

или

d*A / 5995 \----- —  ( l - x A ) « p ( l9 .3 2 -------

d Г  Ax a
—  = 90 — -  - 2  ( Г - 3 0 0 ) .

Для численного решения полученной системи уравиений эаменим днфферен- 
ииаль| конечними прирашениями:

Лаа =  Лт ( I -*А ) ехр ( 19,32— —

\Г = ЭОЛХд — 2 ( Г — 300) Дт.

Проведем расчет итераиионним методом. Принимаем Дт =  0,1 ч. В нулевом 
прнближении задаемся Ддсд =  0,1 и Д Г  =  10 К. Будем считать, что искомие 
значения вибраии правильно, если расхождения между заданними и найдении- 
ми зиачениями Дхл составляют не больше 0,001, а по температуре — не боль- 
u<e 0,3 К  (~0,1 °о  от абсолютних зиачений конечной степени преврашения и тем- 
пературн в реакторе).

Если Дхд = 0,1, то среднее значение х л на заданном участке интегрирова-
"ия составит jrA =  0,1/2 =  0,05 и средняя температура в реакторе в пределах
»того же Дт

Т =-- Г , + Д Г/2 = 300 +10/2 = 305 К .

Подстаиляем эти значения в систему уравнений

. / 5995 \
А ~ 0 ,1 (1 — 0,05) ехр ( 19,32 - - ^ - 1  = 0,068,

ДГ  = 90-0,1— 2 ( 405 — 300) -0.1 =  8.
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Так как расхожденмя между найденними и 
:<аданнмми значениямн ДдгА и Д Г  превмшают доПу- 
стимую ошнбку, проводим второй шаг итерацион- 
нмх расчетов, лриняв за исходнме значения \х . 

0.068 и А Г  =  8 К :
0,068 _

* д = — ----= 0.0.44; Т =  304 К ;

/ 5995 \\хк = 0,1 (1 — 0.034) ехр I 19.32— -----  1 = 0 .06S;
\ 304 /

\7" = 90-0.068 — 2 ( 304 - 300 ) 0,1 = 5.3.
Третий шлг расчетов

0.065 _
хА = ----—  = 0.0325; Г  = 302.65 К ;

\х. =0.1 (1-0.0325) expl 19.32— ■ 5995 ) =
А \ 302,65 )

=  0.0594;
\ Т ^90-0,065-2 ( 302.65 -  300) 0.1 = 5 ,3  К . 

Четвертмй шаг расчетов

хА =0.059/2-=0.0295; 7 =  302,65 К;

/ 5995 \
Д.г. —0.1 (1 — 0,0295) ехр 19.32----------=0.0595;

\ 302.65 /
Д Г  -90-0,059 — 2 ( 302.65 — 300)-0,1=4,8 К .

Окончательно принимаем для ннтервала времени от т0 =  0 до т, =  0-;- 
+ Лт =  0,1 ч:

U A =0,059; хА = 0  +  0,059 = 0,059;

\Т  =  4,8 К ; f  = 300 +  4,8 =  304,8 К .
Затем аналогично проводим расчетм для следуютего интервала временн от 
т, =  0,1 ч до т , =  0.2 ч и т. д.

Результатм расчетов. провеленнмх на ЭВМ , сведенм в табл. 8.1 и представ 
ленм на рис. 8.8.

Т а б л н ц а  8.1. Реэультатм расчета немзотермического реактора 
смешения периодического действия

т Д*А д r *А т- т . т Л*А Д Т *А т - т .

0 0,000 0.00 0,7 0,148 4.64 0,845 45.80
0.1 0,059 4,80 0,059 4,80 0.8 0.080 — 1,79 0,925 44.00
0.2 0.076 5,31 0.134 10.10 0.9 0.034 —5,23 0,959 38,77
0,3 0,098 6,15 0,232 16.21 1,0 0.015 -5,87 0,973 32.90
0,4 0,126 7.37 0,358 23,62 1.1 0,007 —5,39 0,981 27.51
0.5 0.160 8,76 0,518 32,38 1.2 0.004 — 4.66 0,985 22.85
0,6 0. 179 8.78 0.697 41,16

Рис. 8.8. Изменение во 
временн температурм н 
степенн преврашения в 
охлаждаемом периодн- 
ческом реакторе (к прн- 
меру 8.1)
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Па основанин лолученнмх результатов маходнм, что время, необходимос для 
цк-тижения х А =  0,98, еоставляет 1,1 ч. и конечная температура реакциониой 
меси Г  -  300 +  27,51 *  328 К

Для адиабатического режима работм периодического реактора 
уравнение теплового баланса (8.33) упротается:

лт д н
—  =  — ---- wrA. (8 i5|
llT рС;,

Ьудем считать, как и в предмдуших случанх. что коэффициеит \Н 
не зависит от температурм. Подставим в уравнение (8.35) вместо 

л'гл внражение

djfA
^ГА-СА.° dT •

гогда

d т  га . о а// Ах\  Лх\--- ------------- ----- = \ТЛ. ---- . (8.36)
dT рс,, d i d i

После интегрирования папучим

Г - Г . - Д Г . д х А (8.37)

илн
I

Д Г ад
( Г — Г , ) .  (8 38)

i. е. в адиабатическом периодическом реакторе идеального смешення, 
так же как и в стационарном проточном аппарате, изменение темпера- 
гурн прямо нропорционально приросту степени преврашения.

Математическая модель периодического реактора идеального сме- 
шения в адиабатическом режиме будет включать помимо уравнения 
(8.36) и уравнение материального баланса — wrA (сЛ)У =  d (сAV)ldт 
или

djrAс\.о~^~ = *tA (x\> Г)=-*, ехр ( — E!RT ) t(x s ). (8.39)

Если в уравнение (8.39) подставить температуру, рассчитанную по 
Уравнению теплового баланса (8.37), патучим для необратимой реак- 
чии произвольного порядка

d xA
‘ А.О ~Z--  =  *« ехРdT Я ( Г , +  А Г „ * а ) f (xа), f*

,де f (хл) — функциональная зависимость скоросги от степени прев- 
Рашения реагента А.
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Т = 1 с

Интегрирование этого уравнении дает
*А

■•J
ХА .. t

___________________  ia  41)

ka exp [ _  R ( Т.  +  ДГадЛд) j 1 (**)

Как правило, интегрирование прнходится проводить численними 
методамн. Уравнение (8.41) позволяет провести расчет периодиче- 
ского реактора идеального смешения в адиабатическом режиме.

§ 4. Реактор ндеального вмтесиения 
а неизотермическом режиме

Уравнение теплового баланса, как и другие балансовме урав- 
нения для реактора идеального витеснения, составляют для бесконеч- 
но малого объема dl^ =  Fdz, так как в обшем случае нмеет место нерав- 
номерное распределение температури вдоль оси реактора. Для реак- 
тора, представляюшего собой цилиндрический канал с одннаковой 
плошадью поперечного сечения F  = n R * (R  — радиус цилиндриче- 
ского канала), при постоянстве линейной скорости и и физических 
свойств реакционной системи уравнение теплового баланса для эле- 
ментарного объема будет иметь вид

/ дТ \vc,, рГ<1т — vc,. pl T ———  Лг dT — ҒЛг \НЛт ± К т dҒт „  \Tr „  dT=*
\ «  /

4Т= Ср pl ■ dT. (8.42)

где (1ҒТ о — бесконечно малий участок поверхности тенлообмена эле* 
ментарного объема с окружакнцей средой. Если теплообмен осушеств- 
ляется через стенку реактора, то dFT.„ = 2 n/?dz.

Для стационарного режима после небольших преобразований по- 
лучаем

d r л// 2/CT ЛГт о „- и  —  - » r A ----- ± ----Ь Л _ = 0 . ,8.43)
d* гл с,, р Rcv p

Уравнение теплового баланса (8.43) должно бить решено совмесгно 
с уравненнем материального баланса

d cA

d? “’га (са г)^ °-  (»••*•<)

которое можно представнть в виде 
Лхк

«cA. °  — — — *. ехр ( — E/RT) f(xA) 0. (8.4S)
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Решая уравнения (8.43) и (8.45), можно получнть распределение сте- 
пени преврашення н температури по длине реактора, т. е. определить 
вид зависимостей Т (г) и х к (z) или Т (х д) для стационарного реактора 
идеального вмтеснения.

Для адиабатического реактора уравнение (8.43) примет вид

dT” AW „— и —— — И'г А ---- = 0 . (8.46)
dz rA срр

Если в уравнение (8.46) нодставить wt „, вираженное с номошью урав- 
неиия материального баланса (8.44)

dсА dxA

“ 'гА=“ “ ~ =ИСао" 1 Г -  (8 47)

110.1 учим
АТ d дсА SH _
d? Са,°  6г срр

или, исключив dz,

AT СА.0Д//---- —  =  - --------- . (8.4«)
d.rA ср р

Считая величнни АН, ср и р постоянними в заданном интервале 
температур, при интегрировании уравнения (8.48) получим линей- 
ную зависимость между изменениями температурь! и степени превра- 
шення в адиабатическом реакторе идеального витеснения

Д НсА 0
Т~ Т> ~ ----- - ^ - х А = - Д Г . д *At (8 49)ср р

соннадаюшую с соответствушими зависимостями для периодического 
и непреривного реакторов ндеального смешения.

Используя уравнение (8.49), математическую модель адиабатиче- 
ского реактора идеального витеснения для проведения гомогенних не- 
обратнмих реакций л-ro порядка можно представнть в внде одного 
Уравнення:

djCA
са .о “  —r — — *0ехр йг R (7*0 — ДГад хА)

f (хА) =- 0 (8 .50)

Или

______________
иҒ V A .0 J  r ғ

о ехР [ -  л ( Г ,  -  Д Г .д  JtA) 1 / (Ха )

(8.51)
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§ 5. Тепловая устойчивость химических реакторов
/

и
на

При анализе совместного решения уравнений материального и тепло- 
вого балансов адиабатического реактора идеального смешения ,vih 
экзотермических реакций било отмечено, что возможни случаи, когда 
снстема имеет не одно, а несколько решений. Например, при пересече- 
ннн прямой 2 и кривой 4 на рис. 8.4 (необратимая экзотермическая ре- 
акция первого порядка) система уравнений материального и теплового 
балансов имеет трн решения, соответствуюшие точкам В, С и D. Ре- 
шаемая графически система уравнений била составлена в предположе- 
нии о стационарном режиме работи реактора, т. е. о неизменности во

временн параметров процесса 
(в частности, температури, 
степенн преврашення). Таким 
образом, наличие нескольких! 
решений означает возмож- 
ность множественности ста- 
ционарннх состояний.

На практнке, конечно, из 
трех возможннх решеннй бу- 
дет реализовано одно. Жела- 
тельно, чтобь! работа реакто- 
ра характеризовалась висо- 
кой степенью преврашения 
исходного реагента, т. е. соот- 
ветствовала точкеО. Возмож- 

но ли это? Как при наличии нескольких стационарних состояннй 
обеспечить практически наиболее внгодное? Ответить на эти вопрось! 
помогает анализ устойчивостн стационарнмх состояний.

Устойчивость системь! в стационарном состоянии определяется ее 
реакцией на возмушаюшее воздействне.

Стационарное состояиис систеии иаэиаастся устойчивим, если небольшие 
кратховременние возмушаюшие воздейстаия ие могут вивести систему за пре- 
дели небольшой областн, окружаюшей исследуемий стациоиарний режнм.

Еслисистему, находяшуюся в устойчивом состоянии, отклонитьот 
него, а затем предоставить ее самой себе, то она самопроизвольно вер- 
нется в начальное состояние. Отклонение системн, находяшейся в не- 
устойчивом состоянии, внзовет после снятия возмушения ее са.мопро- 
извольньж переход в другое, устойчивое состояние.

Прежде чем анализировать тепловую устойчивость стационарних состояний 
химического реактора, рассмотрим аналогию из областн механики, связанную 
с движением шара по различним поверхностям. В  случае, изображенном на 
рис. 8.9, а, шар найдет устойчивое состояние покоя на дне «чаши». Для фигури, 
изображенной на ,)ис. 8.10, а, он скорее всего будет двигаться за начало коор- 
динат по седловидной поверхностн. Состояние шара в начале координат на 
рис. 8.10, а можно назвать неустойчнвим стацнонарним (оно возможно, но ма- 
лейший толчок виведет шар из этого состояния).

Рнс. 8.9. «Чаша» в трех измерениях (а) 
ироекция траектории движения шара
плоскость (б)
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Основние различня межлу устойчивим положеннем в «чаше» и неустойчи- 
ним в «седле» могут бить представлени в виде проекцнй траекторий лвижения ша- 
ра на плоскости (х. у(, називаемих ф а з о в м м и  т р а е к т о р и я м и * .  
фирма этих траекторин стаиовится особенно наглядной. когла шар начинает дви- 
жение по симметричним плоскостям На рис. 8.9, 6 и 8.10, 6 показань) траекто-

Рнс 8.10. «Седло» в трех измерениях (о) и нроекция граекто- 
рин лвнжения шарн на плоскость (б)

I>н>i гвижения шара, при которих вошожни устойчивое и неустойчивое стацио- 
иарние состояния. Для упрошения на рисунках неотмечени колебательние дви- 
лення шара.

Возможним является случай, когла область устойчивого положения в 
чаше» нмеет ограниченние размери, какнлолжно бить на практике. Тогда по- 

нерхность, по которой движется шар, становится подобной поверхности кратера

Область

Рис. 8.11. «Вулкан» в трех измерениях (а) и проекция 
траектории движения шара иа плоскость (б)

"v-iKana (рис. 8.11, а). При этом одна из траекторнй определит на плоскости (х, 
</> ограннченную область устойчивости, внутри которой все траектории сходят- 
''я к устойчивому стационарному состоянию (рис. 8.11, б). Внешние траектории 
"а этом рисунке отклоняются от граници области устойчивости.

Для анализа устойчнвости трех стацнонарних состояний В , С н D 
;,Дна6атического реактора идеального смешения (см. рис. 8.4) исполь- 
‘Урм сначала физические представления о природе процесса в реакто- 
Ре- С этой целью преобразуем уравнения (8.20) и (8.24), умножив их 
,,а тепловой эффект реакции АН .

Э тот термин применяется в теории дифференциальних уравненнй и в тео- 
Р"И устойчивости.
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Уравнение теплового баланса (8.20) примет вид /

хА Д// = «/_«= r. — £цР_ т-_ (8 52)
СА.О СА .0

Произведение теплоемкости на плотность реакционной смеси и ее тем- 
пературу, отнесенное к начальной концентрации, представляет собой 
физическую теплоту реакционной смеси, приходяшуюся на 1 моль 
(кмоль) нсходного вешества, вошедшего в реактор. Для экзотермиче- 
ской реакции Т0<. Т, а получаемая в уравнении (8.52) величина q_ 
показивает, насколько больше физической теплоти будет винесено 
из реактора покидакмцей его реакционной смесью, чем бмло внесено в 
реактор входньлм потоком. Так как q_ отнесено к 1 моль (кмоль) ре- 
агента А, эту величину можно назвать удельньш отводом теплоти из 
реактора.

Уравнение (8.24) показивает, каков прирост степени преврашении 
реагента при протекании химического процесса в реакторе. Если эту 
величину умножить на тепловой эффект экзотермической реакции SH  
(кДж/кмоль) исходного реагента А, вступившего в реакцию, то полу* 
чают удельное вмделение теплоть! q+ в реакторе, приходяшееся на
1 кмоль реагента А, вошедшего в реактор.

Так как величина SH  принята постоянной, то умножение на нее 
уравнений (8.20) и (8.24) изменит лишь масштаб на графике, исполь* 
зуемом для численного решения системи уравнений материального и 
теплового балансов. Точки пересечения линий на рис. 8.5 приобрета-1 
ют теперь новий физический сммсл: они отвечают условиям равенства! 
удельного теплоотвода и удельного тепловиделения, обеспечиваюшего 
стационарное состояние. При нарушении этого равенства, визванном, 
например, кратковременним возмушением во входном потоке, будут 
преобладать либо q+, либо q_ и, следовательно, будет происходить са- 
мопроизвольное повишенне или понижение температури в аппарате. ]

Рассмотрим более подробно разние стационарние состояния при 
наличии нескольких решений системи уравнений материального и 
теплового балансов.

На рнс. 8.12, а в координатах q — Т  изображена верхняя точка 
пересечения D, перенесенная с рис. 8.4. Пусть вследствие некоторого 
возмушения состояние теплового равновесия нарушится; напрнмер, в 
системе установится более високая температура Го+. В этом положе- 
нии удельний теплоотвод q. превишает удельний теплоподвод q+ 
и после снятия возмушепня произойдет самопронзвольное сннжение 
температури до То, т. е. система вернется в прежнеесостояние равно- 
весия. Если при нарушении равновесия температура в реакторе пони 
знтся до 7о_, топосле снятия возмушения произойдет самопроизволь- 
ний разогрев до температури Tq вследствие того, что q+ > q _. Та* 
ким образом, точка D соответствует устойчивому стационарному со* 
стоянию адиабатического реактора идеального смешения.
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Аналнз состояння теплового равновесня в точке В  (рис. 8.12, б) 
также позволяет сделать вивод, что это решение системи уравнений 
отвечает устойчивому стаиионарному состоянию.

Иним будет положение теплового равновесия средней точки пере- 
•ечения С (рис. 8.13). Отклонение от состояния равновесия вправо по 
оси температур приведет к дальнейшему самопроизватьному разогреву, 
влево— к самопроизвольному понижению температури. Следователь- 
но, равновесие системи в точке С является неустойчивим.

Рис. 8.12. Устойчивие стацио- 
иарние состояния адиабатиче- 
ского реактора идеального сме- 
шения при проведении экэо- 
термической реакции

Рис. 8.13. Неустойчивое ста- 
ционарное состояние адиабати- 
ческого реактора идеальиого 
смешения при проведении эк- 
зотермической реакции

Следует отметить, что для устойчивмх стационарних состояний про- 
изводная dq+/dT |тангенс угла наклона касательной к кривой q+ (Т) 
» точках пересечения) меньше, чем тангенс угла наклона линии</-(7'):

d Т А. 0

а для неустойчивмх состояний

j<?4-
d Т

■ р Р
А.О

(8.53)

(8.54)

Эги неравенства могут бь>ть использовани при анализе устойчиво- 
L'TH работи реактора.

Проверка системи на устойчивОсть стационарного состояния связана с вве- 
и‘ннем нестационарности (кратковременним нарушением состояния теплоаого 
Равцовесия, и следовательно, непостоянством параметров во времени). Уравне- 
ния материального и теплового балансов проточного нестационарного реактора 
•'Деального смешения можно представить в таком виде:

d Т
А ,  Т ) , dx - f t ( cА ,  Т )- (8.55)
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Такне системм дифференцнальнмх уравнений поддаются графическому ана* 
лизу, при котором зависимме переменние с д и Т считаются коорлинатами так 
назмваемой фазовой плоскости. Используя уравнения типа (8.55), можно для 
фнксированннх значений различнмх параметров опрелелить кажлую точку со- 
стояния системн на плоскости (с д, Т).

Поскольку система сменяет во временн ряд состояннй от начального до ко- 
нечного, изображение их на плоскости (с д, Т)  дает траекторию. Эти траектории 
(фазовне траектории) напоминают по своему виду траектории двнжения шара no 
различннм плоскостям (см. рис. 8.9—8.11). Например, на рис. 8.14 изображена 
фазовая плоскость с тремя стационарннмн состояниями для проточного реак- 
тора с перемешиванием. На этом рисунке точки А и С соответствуют устойчиво- 
му стационарному состоянню (сходимосгь в узел н спиралевидная сходнмость

в фокус), точка В  — неустойчнвоцу стационар- 
ному состоянию (расходяшиеся траектории дви- 
жения шара по поверхности седла).

Следует отметить, что стационарное 
состояние реактора может бмть очень чув- 
ствительнмм к небольшим возмушениям 
входнмх параметров. Проаналнзируем, на- 
пример, рис. 8.4. (случай тройного пересе- 
чения при совместном решенин уравнений 
материального и теплового балансов для 
проводимой в реакторе экзотермической 
реакцни). Небольшое изменение темпера- 
турм реакционного потока на входе (сме- 
шенне вправо прямнх / или 2) может вмз- 
вать скачкообразное увеличение температу- 
pw в реакторе. Такую вмсокую чувстви- 
тельность режима процесса к незначитель- 
нмм изменениям его параметров назьм 
вают п а р а м е т р и ч е с к о й  ч у в -  
с т в и т е л ь н о с т ь ю .

Вмсокой чувствительности, связанной с множественностью стацно- 
нарнмх состояний, стараются по возможностн избегать, если только 
возможное единственное состояние удовлетворяет требованиям к сте*1 
пени преврашения. Неучет параметрической чувствительности ката- 
литических реакторов может, напрнмер, привести к переходу катали- 
тической реакции из кинетической области в днффузионную, вмзвать 
перегрев и термическую дезактивацию катализатора ит. д. (см. гл. 10). 
Подробнмй анализ параметрической чувствительности реакторов име- 
ется в специальной литературе*.

При вмборе условий проведения экзотермнческой реакции обмчно 
стремятся обеспечить едннственное устойчивое стационарное состояние 
с вмсокой степенью преврашения. Для этого можно увеличить или 
начальную температуру Т0 (что вмзовет сдвиг вправо прямой, отве-| 
чаюшей уравнению теплового баланса), илн среднее время пребнвания 
в реакторе т (при этом сдвнгается влево кривая, отвечаюшая уравне*

* См., напрнмер: П е р л м у т т е р  Л . Устойчивость химических реакто- 
ров. Л ., 1976.

Рис. 8.14. Фазовая нлос- 
кость с множественннмн 
стацнонарннми состояния- 
ми для проточного реакто- 
ра с перемешнванием

150



нию материального баланса). Такие решении иногда невигоднм зконо* 
мически. В таких случаях для того, чтоби реактор самопроизвольно 
достигал верхней точки D (см. рис. 8.4), в момент пуска в реакторе нуж- 
но иметь температуру, превишаютую температуру, отвечаюшую точ - 
ке неустойчивого состояния С.

§ 6. Оптммальнмй температурнмй режнм н способм 
его осу^цесталення а проммшленнмх реакторах

В предидуших разделах били рассмотрени различние варианти 
геплових режимов химических реакторов и способи учета теплопере- 
носа в рсакторе прн разработке математнческой модели.

Температурний (тепловой) режим проаедения химического процесса, обес- 
печиааюший «кономически целесообразную максимальную произюдительность 
единици обьема реактора (ннтенсивность) по целевому продукту, наэивают олтн-
мальним.

Подход к разработке оптимального температурного режима может 
бмть различним в зависимости от типа химической реакцни. Очевидно, 
что максимальная интенсивность реактора будет достнгнута при про- 
ведении процесса с максимально возможной скоростью. Рассмотрим 
поэтому, как влияет тип кинетического уравнения на вибор темпера- 
турного режима.

Простие необратимие реакции. Уравнение скорости необратимих
экзо- и эндотермических реакций можно записать в следуюшем виде:
wi\ =  *«ехр ( — ■E/RT) f(xA). (8 56)

Например, для реакции первого порядка
“ га =  *»ехр ( —E/RT) с А 0 ( I — *А). (8.57)

Скорость химической реакции является фуикцией нескольких пере- 
менних — температури и степеней преврашення реагентов (или их 
концентраций). С ростом температури константа скорости реакции в 
чх>тветствии с уравнением Аррениуса монотонно возрастает. Из урав- 
нений (8.56) и (8.57) видно, что принципиальних ограничений повише- 
ния температури с целью увеличения скорости необратимих реакций 
нет. С ростом степени преврашения реагентов скорость реакции падает. 
Для компенсацин этого уменьшения целесобразно увеличивать темпе- 
Ратуру.

Эндотермическая реакция сопровождается поглошением теплоти.
' ледовательно, такие реакции невигодно проводить в адиабатических 
Условиях, так как по мере протекания реакции ее скорость будет па- 
дать какзасчет увеличения степени преврашеиия, так и за счет умень- 
шения температури. Более разумио проводить эндотермические про- 
цесси в реакторах с подводом теплоти (изотермических или реакторах 
£ промежуточним тепловим режимом), поддерживая температуру- 
Макснмально допустимую по конструкционним соображениям. Необ, 
°Димо при этом дополнительно провести оптимизацию температур-

151



Такне системм дифференцнальнмх уравненин поддаются графическому ана- 
лизу, лри котором зависимме переменнме с А и Т считаются коорлинатами так 
назмваемой фазовой плоскостн. Используя уравнения тнпа (8.55), можно для 
фиксированнмх значений различнмх параметров определить кажлую точку со- 
стояния системм на плоскости (с А, Т).

Поскольку система сменяет во времени ряд состояний от начального до ко- 
нечного, изображение их на плоскости (с А, Т) дает траекторию. Эти траекторни 
(фазовме траектории) напомииают по своему виду траектории двнжения шара no 
различнмм плоскостям (см. рнс. 8.9—8.11). Напрнмер, на рис. 8.14 изображена 
фазовая плоскость с тремя стационарнмми состояниями для проточного реак- 
ropa с перемешиванием. На этом рисунке точки А и С соответствуют устойчиво- 
му стационарному состоянню (сходнмосгь в узел н спиралевидная сходимость

в фокус), точка В — неустойчивому стационар- 
ному состоянию (расходяшиеся траекторин дви- 
жения шара no поверхности седла).

Следует отметить, что стационарное 
состояние реактора может бить очень чув- 
ствительньш к небольшим возмушениям 
входних параметров. Проанализируем, на- 
иример, рис. 8.4. (случай тройного пересе- 
чения при совместном решении уравнений 
материального и теплового балансов для 
нроводимой в реакторе экзотермнческой 
реакции). Небольшое измененне темпера- 
тури реакциоиного потока на входе (сме- 
шенне вправо прямнх / или 2) может внз- 
вать скачкообразное увеличение темнерату- 
рн в реакторе. Такую внсокую чувстви- 
тельность режима процесса к незначитель- 
HbiM изменениям его параметров назн- 
вают п а р а м е т р и ч е с к о й  ч у в -  
с т в и т е л ь н о с т ь ю .

Внсокой чувствительности, связанной с множественностью стацно- 
нарннх состояний, стараются по возможности избегать, если только 
возможное единственное состояние удовлетворяет требованиям к сте- 
пени преврашения. Неучет параметрической чувствительности ката- 
литических реакторов может, например, привести к переходу катали- 
тической реакции из кинетической области в диффузионную, внзвать 
перегрев и термическую дезактивацию катализатора ит. д. (см. гл. 10). 
Подробннй анализ параметрической чувствительности реакторов име- 
ется в специальной литературе*.

При внборе условий проведения экзотермической реакции обнчно 
стремятся обеспечить едннственное устойчивое стационарное состояние 
с внсокой степенью преврашения. Для этого можно увелнчить илн 
начальную температуру Т0 (что внзовет сдвиг вправо прямой, отве- 
чаюшей уравиению теплового баланса), илн среднее время пребнвания 
в реакторе т (при этом сдвигается влево кривая, отвечаюшая уравне'

Рис. 8.14. Фазовая плос- 
кость с множественнммн 
стацнонарними состояиин- 
ми для проточного реакто- 
ра с перемешиванием

• См., например: П е р л  м у т т е р  Л . Устойчивость химических реакто- 
ров. Л .# 1976.



нию материального баланса). Такие решения иногда невигоднм эконо- 
мически. В  таких случаях для того, чтоби реактор самопроизвольно 
достнгал верхней точки D  (см. рис. 8.4), в момент пуска в реакторе нуж- 
но иметь температуру, превишакмцую температуру, отвечаюшую точ - 
ке неустойчивого состояния С.

§ 6. Оптммальнмм температурнмй режим и способм 
его осушествления ■ проммшленнмх реакторах

В предидуших разделах били рассмотрени различние варианти 
геплових режимов химических реакторов и способи учета теплопере- 
носа в реакторе при разработке математической моделн.

Температурний (тепловой) режим проведения химического процесса. обес- 
печивак>1ций экономически целесообраэную максимальную проиэводительность 
единици объема реактора (интенсивность) no целевому продукту, наэивают оптн-
мальним.

Подход к разработке оптимального температурного режима может 
бить различним в зависимости от тнпа химической реакции. Очевидно, 
что максимальная интенсивность реактора будет достигнута при про- 
веденни процесса с максимально возможной скоростью. Рассмотрим 
поэтому, как влияет тип кинетического уравнения на вибор темпера- 
турного режима.

Простие необратнмме реакции. Уравнение скорости необратимих
экзо- и эндотермических реакций можно записать в следуюшем виде:
»гд =  *«ехр ( — E/RT) f(xA). (8.56)

Например, для реакции первого порядка
“Va = **ехр(— E !RT )cK 0(1 —дгА). (8.57)

Скорость химической реакции является функцией нескольких пере- 
менних — температури и степеней преврашения реагентов (или их 
концентраций). С ростом температури константа скорости реакции в 
соответствни с уравнением Аррениуса монотонно возрастает. Из урав- 
нений (8.56) и (8.57) видно, что принципиальних ограничений повише- 
ния температури с целью увеличения скорости необратимих реакций 
чет. С ростом степени преврашения реагентов скорость реакции падает. 
Для компенсации этого уменьшения целесобразно увеличивать темпе- 
Ратуру.
, Эндотермическая реакция сопровождается поглошением теплоти.

' ледовательно, такие реакции невигодно проводить в адиабатических 
условиях, так как по мере протекания реакции ее скорость будет па- 
•̂ эть какзасчет увеличения степени преврашения, так и за счет умень- 
шения температури. Более разумно проводить эндотермические про- 
Ueccu в реакторах с подводом теплоти (изотермнческих нлн реакторах 
с пРомежуточним тепловим режимом), поддержнвая температуру- 
Максимально допустимую по конструкционним соображениям. Неюб, 
х°Димо при этом дополнительно провести оптимизацию температур-
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ного режима, сопоставив экоиомические показателн: увеличение при- 
6ь1ли за счет роста производительности реактора и увелнчение расходов 
на поддержание вмсокой температурн.

Для необратимих экзотермических реакций рост степени превра- 
|цения сопровождается вмделением теплоть!, и, следовательно, в адиа- 
батическом режиме это приведет к росту температурм реакцнонной 
смеси. Уменьшение скорости реакции вследствие увелнчення степенн 
превратения будет частично компенсироваться увеличением констан- 
Tbi скорости реакцни с ростом температурн. Проводя такую реакцию в 
проточном адиабатическом реакторе, можно обеспечнть високую ско- 
рость химнческой реакции и високую производительность реактора в 
автотермическом режиме без использования посторонних источников 
теплотм. При этом теплота реакционной смеси, виходяшей из реактора, 
служит для нагрева исходних реагентов на входе в реактор.

Обратимие химические реакции. Проанализируем условия обес- 
печения оптимального температурного режима обратимих реакцнй на 
примере обратимой реакции первого порядка А ^  R. Скорость та- 
кой реакции определяется уравнением

II

xV a *""p(~'fr ) ‘А“ *-*жр(“
или |см. уравнение (8.28)1

* l  СА ~~ * *  CR (8.58)

I А,
(8.59);

С одной сторони, как и скорость необратнмой реакции (8.57), она за- 
висит от константи скорости и глубини химического преврашения | 
х А, а с другой — определяется степенью приближения реакционной 
системн к состоянию химического равновесия и значением предельно 
достнжнмой степени преврашения в равновесних условнях v 4„.j 
Характер изменения скоростн с ростом температури будет разним для 
эндо- и экзотермических реакций.

Повншение температури проведения обратимой эндотермической 
реакции приводит одновременно и к росту klt и к увеличению равно- 
весной степени преврашения x A,r. Следовательно, при фиксированной 
степени преврашения х л скорость обратимой эндотермической реакцни 
с ростом температури монотонно увеличивается. Поэтому подход к 
разработке оптимального температурного режима этих реакцнй будет 
таким же, как и для необратимух эндотермических процессов.

Иначе обстоит дело с обратимими экзотермически.ми реакциями. 
Так как скорость реакции — функция нескольких переменннх (по 
меньшей мере двух — Т и х А), то для анализа этой функции удобно 1 
использовать ее сечение при постоянстве всех переменних, кроме оД' | 
ной.

Т.iKnii подход облегчает и задачу графического представлен1М  
функции. Функцня п переменних / (лс,; дс,; ...; х„) графнческн изобра* 
жается некоторой поверхностью в (п 4- 1)-мерном пространстве. С*
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ч е н н я  функции можно представить в виде семейства графиков на пло- 
«. кости в координатах f (х,; xt\ ...; а„) ч- xt при постоянстве переменних 
v,; х%, ..., Ĵ i+i * •••• х„.

В частности, рассмотрим два вида сечений функции wr A (дгА, Т): 
при постоянних значениях х s и прн постоянних значеннях Т.

Виберем некоторое значение степени преврашения 0<Сдга.1<1- 
(,1Я этой степенн превратения концентрация исходного реагента при 

протекании реакции А *±. R составит f A>, = f * . o ( l — дг *,i), а кон- 
иентрация продукта реакции cR>, c A *xA.i. С ростом температури 
увеличивается константа скоростн прямой реакции |растет сомножи- 
гель ktc Af0 в уравнении (8.59)1, но одновременно уменьшается равно- 
весная степень превратения хА.г и при фнксированном значении лсА), 
тстема находится ближе к состоянию равновесия |уменьшится второй 
^омножитель в уравнении (8.59)1. Таким образом, налицо два противо- 
иоложних влияния. При низких температурах, когда темп изменения 
отношення хк,\!хА,( меньше темпа роста константи скорости <г, с уве- 
шчением температури, преобладает влияние первого (возрастаю- 
шего) сомножителя. При некоторой температуре T xr вибранная сте- 
нень превратения дгА,, становится равновесной, и тогда скорость реак- 
ции равна нулю. При приближении к этой температуре (слева) преоб- 
ладает влияние второго сомножителя, характеризуюшего степень при- 
ближения системи к равновесию. Очевидно, что сушествует какая-то 
оптимальная температура Tim, при которой скорость реакции при за- 
данной степени преврашения является максимальной. Найдем эту 
температуру, пользуясь методамн математического анализа (опреде- 
lenne экстремума функции). Для этого продифференцируем функцню 
18.58) по температуре, считая концентрации с к и i r  постоянними, и 
приравняем пронзводную нулю:

1 f А’ rR
Отсюда прн Т — Т, 
l.„—E, , *te cr  E t
«Tm

или

/?г* J l
RT )- R ̂ Ш т*exp 60)

= In ■kia cA E ,

E . - E x

R In
cR Et 

*!• сл
R In

kto Et XA (8.61)

*ю Ei (1— xA)— - - \ n/
' Равнение (8.61)* позволяет определить оптимальную температуру 

любой степени преврашения |кроме хА = 0  и х\ = 1 , когда функ- 
UlH ^r* (Т, х л) не имеет максимума|.

4 ’ Можно било бь( получить такон же реэультат и из уравнения (8.59). но 
КамТиВЬ,вод будет сопровождаться более громоздкими чатематическимн вмклад-
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Теперь можем построить сечение функции w TA (Г , *  ̂  *а *л.г 
(рис 8.15, кривая /). Для другой степени преврашепня х А,,> д г д,, 
график функции ti'rA (Л х л- 'а .2 также »меет вид кривой с макси- 
мумом. Точка Т^  пересечения графикасосью абсцисс находится левее, 
чем T lr, так как у обратимих экзотермических реакций большая равно- 
весная степень преврашения достигается при мёньшей температуре 
(при меньшей температуре наступает равенство х Аг и х к е). Из урав- 
нения (8.61) следует, что с ростом степени преврашения оптимальная

WOво
60
ио

I 20 

I ' |
5 i
I *

«I

J 0.7

7 \
й -Лr

— / \ ---

4r
KS0f 0.9

$0 *0.95
<*г0 Ш  500 5Ь0 t, *с

Рис. 8.15 Сечення функции 
» г л "® г а  (*л. Т) при постоян- 
h u x  степенях преврашения:
/. 2. 3 — эависимости ^ сД  (Г )  для 
степеией преврашения jta.>. jta.s. 
ГА, (X4 .i< XA .t< jrA .i); 4 эави 
СИМОСТЬ (Ггд (Г )  ДЛЯ X  Д -0

Рис. 8.16. Зависимость скоро- 
сти окислеиия диоксида cepu 
иа ваиадиевом катализаторе от 
гемператури при различиих 
степеиях преврашеиия:
/ — линия олтимальнмх температур

гемпература Ttn, также уменьшается, потому что функция у ~  x j \  
/ (I—дг,0 в знаменателе уравнения является возрастаюшей. Таким обч 
разом, кривая шГА (Т )хА_ ,А 2 (рис. 8.15, кривая 2) будет находться!
ниже кривой wT а (Л т д-хд , (рис. 8.15, кривая /) и ее максимум бу-
дет сдвинут влево.

На рис. 8.16 приведена зависимость скорости реакции каталити- 
ческого окислення дноксида cepw от температурм при различних 
степенях преврашения S 0 2. Соединив точки максимумов на сечениях 
wT А (Т), получнм л и н и ю  о п т и м а л ь н м х  т е м п е р а т у р -  

Проведение процесса по линии оптимальних температур предпо- 
лагает, что по мере увеличения степени преврашения температуру в ре* 
акторе нужно уменьшать, чтобн скорость реакции всегда о с та в а л а сь
максимально возможной.

Чтобь! убедиться в том, что скорость реакцни действительно ие мо* 
жет бнть вмше, чем при проведении процесса по линии оптимальньЛВ 
гемператур, рассмотрим сечения функции wTA (Т, х А) при фиксирован-,
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nbix темиературах, т. е. зависим(кть скорости реакцнн от степеии пре-
врашения.

Если Т  — Г, - const, то величпнм k} и х А, „  зависяшиеот темпера- 
турн и входшцие в уравнение (8.59), также являются постояннмми. 
Тогда уравненне (8.59) описмвает прямую, пересекаюшую ось абсцисс 
иточкедгА = х А,е и ось ординат в точке wT А = ft, (T t) c At0 (рнс. 8.17, 
линия /). Для другой температурм Г 2 >  Т, точка пересечения пря- 
мой с осью абсцисс сдвинется влево, а точка пересечення с осью ор- 
дннат — вверх. На рис. 8.17 нанесено семейство таких сечений, от- 
нечакмцее условию Г, <  Тг <  Т я <  Г 4<  ... <  Тп. Линня опти-

0,6
0,6

ОА

0,2

j
ч
1' \ VN,

\ЧV

1
Рис. 8.17. Сечения функцин 
!t»,A“ Wr л (хл.Т ) при постоян- 
iibix температурах:
I —.5 — эавнснмости к’ гд (дга) для 
■ •‘мператур Г,. Т: . Т*. Л . Т% ( Г |<

| <  Гг< Г 5< Г 4<  Г4); 6- -ЛННИЯ опти 
м,1Л1.нь1\ температур

400 440 400 520 560 t,*C

Рис. 8.18. Ироцесс окисления 
лиоксида cepu на ванадиевом 
катализагоре:
/ --линия оптимальнмх температур 
(и-гД •= ® rA .o p t* :  1 — ЛИМИИ. OT»r 
чаюшие условию » гД =  0.8 » rA  ор |. 
.1 — равновесная кривая

мальнмх темнератур будет получена в этом случае как огибакяцая это- 
го семейства пряммх. Из рнс. 8.17 видно, что ни при каких темпера- 
rypax скорость реакции не может бмть вмше скоростей, определяеммх 
-тннней оптнмальнмх температур.

Нри решенни практических задач лннию оптнмальнмх температур 
часто строят в координатах х А — Г. Тогда это линия, абсциссм точек 
которой — температурм, обеспечнваюшие максимальную скорость 
Реакции для степеней преврашения, являюшихся ординатами этих 
гочек. Для построеиия такой кривой можно воспользоваться уравне- 
"ием типа (8.61). На рис. 8.18 изображена линия оптимальнмх темпе- 
|>атур для npouecca окислення диоксида серм на ванадиевом (V^O^) 
катализаторе при составе исходной газовой смеси (в объемнмх долях,

7%  S 0 4 и 11 °о Ог. На этом графнке лннии 2 отвечают условню, 
КогДа скорость реакции составляет 8() ° 0 от макснмальной.

Как уже указмвалось, проведение процесса по лииии оптимальнмх 
Т1Ч1"ератур должно обеспечивать максимальную интенснвность реак-

155



тора. Рассмотрим пример, в котором сравниваются процессм проведе- 
ния обратимой экзотермической реакции первого порядка в реакторе 
идеального витеснения: 1) при постоянной температуре, обеспечива- 
юшей максимально возможную степень преврашения; 2) при измене- 
нии температурь! в соответствии с линией оптимальнмх температур.

Пример 8.2. Обратимую экзотермическую реакцию первого порядка Д R 
проводят в реакторе илеального вмтеснения. Отношенне объема реактора к объ- 
емному расходу (т =  V/v) составляет I ч. Реакция характеризуегся слелуюшимн 
параметрами:

Тепловой эффект реакцни . . . \Н = — 70 000 кДж/кмоль 
Константа равновесия при 298 К  A't,»=20 
Константа скорости прямой реак- 

п и и ....................................................... * , =5-10» ехр(— 50000//?Г) ч - 1

Возможнь! два темперагурних режнма проведения процесса: при поддержании 
в реакторе одинаковой температури н в соответствии с линией оптимальних тем- 
ператур. Требуется опреде.пить: I) оптимальную температуру, обеспечиваюшую 
максимальную степень преврашения при провелении процесса по первому вари- 
анту при условни, что т =  I ч; 2) время T0pt, если реакцию проводят по линии 
оптимальних температур до достижения той же степени преврашения, что и при 
проведении процесса в оптимальних условиях по первому варианту.

Решение. Если процесс проводят в реакторе при постоянной температуре, 
то для его описания достаточно уравнения материального баланса. Для реакто- 
ра идеального витеснения оно имеет вид

Подставив в уравнение (8.62) константу скорости *, =  fc,(T) и равновесную 
степень преврашения жА,, =  *л.е(Т), получаем зависимость степени превраше- 
ния хА от температури. Приравняв нулю производиую djtA/dT, можно опреде- 
лить оптимальную температуру и достигаемую при этом степень преврашеиия. 
Получаемое при дифференцировании уравнение является трансцендентним от- 
носительно температури, и решатьero нужно численними методами. .Можно оп- 
ределить оптимальную температуру и другим путем, рассчитав х А по уравне- 
нию (8.62) для разних температур и построив график зависимости х А(Г)-

Данние, необходимие для построения графической зависимости, приведеии 
в табл. 8.2, а результати расчета представлени на рис. 8.19. Величину х А.е оп- 
ределяем по уравнению х A,t = К(Т) || -f К (Т )|, где константа р а в н о в е си я  
К(Т) рассчитана по уравнению Вант-Гоффа Л\пК/ЛТ =  \ HI(RT*), откуда

СА, 0 (1 *A /*А . е)

djtA

“ --Г-*А-« 'п (, _ Х А I* A..).

Отсюда получаем

•<А=ХА.« l* — «*Р (1 — *1 »/*А.*)1 • (8 62)
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Т а б л и ц а  8.2. Рсзульт«тн расчета стспени преврашения
я изотериическом реакторе

Темпсратура. К Коистаита 
раяновесня К

Раановесиая 
степень превра- 

■цеиия * д е
Коистанта ско- 
ростн прямой 

реакции ч-1
*А

273 263,00 (1996 0,145 0,135
283 89,00 0.989 0,316 0,270
293 32,30 0.970 0,650 0,474
303 12,60 0.926 1,478 0,693
313 5,19 0.838 2,404 0,791
323 2.26 0,693 4,350 0,692
333 1.04 0,509 7.596 0.509
343 0,50 0,332 12,800 0,332

Итак, результати расчета показмвают, что оптимальиая температура со- 
ставляет 316 К , а достигаемая при этом максимальиая степень преврашения
* л.т = ®'80' если т -  1 ч.

Опрелелим теперь величину ToPt прн проведении той же реакции по лннии 
опгимальнмх температур. Для этого в уравнение материального баланса необ- 
ходимо подставнть зависимость скоростн от степени преврашения, соответствую-

Н(-' 8.19. Результатм расчета дейст- 
в,'тельной и равновесиой степеней 
п1)(,»рашения как функций темпера- 

Для обратимой экзотермической 
Рракцни, проводимой в реакторе вм- 
еснения (к примеру 82)

Рис. 8.20. Построение линии опти- 
мальнмх температур (к прнмеру 8.2)

лит оптимальному температурному режиму. Получить такую зависимость ана- 
а, ” Чески трудно. Однако ее легко определить графически, построив сечения 

г А л>т> аналогичнме сечеииям на рис. 8.17.
(точкДаННЬ,е* ,,е°бходимме для построения этих сечений, нмеются в табл. 8.2 
°Рли пеРесечеиия пряммх с осью абсцисс — * л.е; точки пересечения с осью 
со о тй " ~  * ic a.« =  *i • I =* *i)- На рис. 8.20 построена зависимость wr Jx  л). 

«етствуюшая линии оптимальнмх температур (кривая /). Так как функция



Т а  6.1 и ца 8 3 Даннме для расчета Topt

м *А «гЛ . opt ' / “V-Vopt .v« *А » rA , opt

1 0,00 12.8 0.078 11 0.40 1.9 0.526
2 0,04 11,3 0.088 12 0.44 1.6 0.625
3 0.08 9.7 0.103 13 0.48 1.3 0.769
4 0.12 8,2 0,122 14 0,52 1.1 0.909
5 0.16 6.6 0,152 15 0.56 0.9 1.111
6 0.20 5.3 0.189 16 0,60 0.75 1.333
7 0,24 4.2 0.2:38 17 0.64 0,6 1,667
8 0,28 3,3 0.303 18 0.68 0,45 2.222
9 0,32 2.5 0.357 19 0.72 0,35 2.857

10 0.36 2.3 0.435 20 0,76 0,25 4.000
21 0.80 0.2 5,000

» rA (лА) **алана геперь не й виде уравнения, а в вмде графнка, ннтегрированне 
уравнения материального баланса

*А

f d.r

гЛ (*Л  )opt

проведем численнимн методами.
В табл. 8.3 приведена зависимость шгд(дгА) с интервалом Д*д — 0.04. Сред-

нее время пребивания т определнм по формуле трапеций

т = Дх,А Г ''- *  Г - "  ♦ , I ( i r ) , ]
Рассчитанное таким образом значение T o p t составляет 0,82 ч, т. е. проведе- 

ние процесса no линии оптимальних температур дает прирост производитель- 
ностн

1,0— 0.82--------- 100 ж 22 •«.
0.82

Способм осушествления оптимального температурного режима.
Решение практической задачи проведення процесса в промьппленном 
реакторе в соответствни с оптимальним температурннм режимом зави- 
сит от многих факторов и прежде всего от теплового эффекта н кииети- 
ки реакции.

Для эндотермических (обратимих и необрагимих) реакций целесо- 
образно химический процесс проводить в реакторах с подводом тепло- 
Tbi, причем желательно обеспечить достаточт. равномерное распреде- 
ление температури по объему реактора. Распространенним типом ап- 
паратов для проведения эндотермических реакций являются трубчатме 
реактори, похожие по своей конструкции на кожухотрубпие гепло- 
обменники. В этих аппаратах трубное пространство представляет со̂
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('к)й собственно реактор, в котором реагентм движутся в режнме b w  
г е с н е н и я , а но межтрубному иространству проходит тенлоноснтель. 
например топочиме гази. На рнс. 8.21 мзображен трубчатин реактор 
для проведения каталитических реакций, обогреваемьж топочними ra- 
(ами. Такой тип реакторов применяют, в частности, для паровой кон- 
нерсии прнродного газа. Аналогичную конструкцию нмеет ретортная 
печь для синтеза бутадиена из этилового спирта, в которой катализа- 
гор вместо труб расиолагают в ретортах — узкнх каналах с примо-

угольнмм сеченнем. В таких реак- 
торах шнрина поперечного сечения 
каналов, по котормм движется реак- 
ционная смесь, должна бмть неве 
лика, чтобь! получить достаточно 
равномерное распределение темпера-

'ет

ei
■ч.

1’нс 8.21. Трубчаияй реакюр для 
нровелсння чнлотермнческой реакцнн

Рнс. 8 22. Температурние нрофн.ш it 
каналах маленького (а) н большого 
(б) диаметров нри нровелении чнло- 
|ермическон реакцин

ivpu по сечению. Так как в реальнмх реакторах гидродинамический 
режим отклоняется от режима идеального вмтеснения, прн котором в 
ik)6om поперечном сечении условия вмравненм, то темиература в цент- 
ре канала отличается от температурм у стенки. На рнс. 8.22 показанм 
"римернме температурнме профили посечению нри проведении эндо- 
'ермической реакции в трубчатом реакторе ири разнмх диаметрах
1 РУб. Из рисунка видно, что в трубах большого диаметра темиература 
иа осн трубм сушественно ннже температурм у стенкн. Следовательно, 
и скорость реакции втой части реакционного потока, которая движется 
близко к оси трубм, ниже средней скорости реакции в аппарате. При 
"Роведении каталитических процессов можно наносить каталнзатор 
'олько на внутреннюю поверхность труб, что обеспечит примерно оди- 
наковую температуру по всему реактору.

• омогеинме эндотермические реакции можно также нроводиль в 
1’еакторах с ннтенсивнмм перемешиванием и иоверхностью теплооб- 
Мена, так как и в этом случае будет обесиечено равномерное распреде- 
•чение температурм но реактору.

^кзотермические реакции проводят, как правило, либо в адиабя 
ических условиях, либо в анпаратах с отводом теплотм.

150



При проведении необратиммх экзотермических реакций рост тем- 1 
нературь! прнводит однозначно лишь к увеличению скорости процес- ;l  
са. Для снижения энергетических затрат такие реакции внгодно про- | 
воднть в автотермнческом режиме. когда требуемая температура обес- I  
нечивается исключительно за счет внделяюшейся теплотн химической I 
реакции без подвода энергни извне. Сушествуют две предельнне тем- I  
пературн (нижний и верхннй температурннй пределн), между кото- I  
рнми целесообразно проводить процесс.

Нижним пределом является температура, при которой скорость I  
экзотермической реакции (а следовательно, и скорость внделення теп- I  
лотн) достаточна для обеспечення автотермического режима. Ннже I 
этой температурн скорость тепловнделения меньше, чем скорость от- I  
вода теплотн с реакционннм потоком, внходяшим из реактора, и I  
температура в проточном адиабатическом аппарате будет падать.

Верхний температурннй предел связан либо с побочннми процес- 1 
сами (побочннми химическими реакциямн или побочннми фнзическими I  
явленнямн), а также с жаропрочностью конструкционннх матерналов.Я 
Например, прн проведении гетерогенннх процессов обжига зернисто-Я 
ro твердого материала повншение температурн внше некоторого пре- 1  
дела приводит к спеканию тверднх частиц, а следовательно, к увели- j  
чению времени их полного преврашения и уменьшению пронзводи-Я 
тельности реактора. Часто рост температурн ограничен прочностьюИ 
конструкционннх матерналов и нецелесообразностью применення до-Я 
рогостояших жаропрочннх материалов.

Прн проведении экзотермических процессов микробнологнческого Я  
синтеза повншение температурн ограничено жнзнестойкостью микро- 1  
организмов. Поэтому такие процессн целесообразно осушествлять в 1 
реакторах с отводом теплотн, а для того чтобн избежать локальннх! 
перегревов, лучше использовать реакторн, гидродинамическнй р е ж и т  
в которнх ириближается к идеальному смешению. Интенсивное нере-Я 
мешивание в таких процессах не только обеспечнвает равномерно« 
распределение температурн, но и интенсифицирует стадии массонер^И 
дачи кислорода из газовой фазн в жидкую.

Обратимне экзотермические реакции нужно проводить в соотве^И 
ствии с линией оптимальннх температур, т. е. поннжая температуру в 1  
аппарате ио мере роста степени преврашення реагентов. Такой режимИ 
неосушествим ни в адиабатических, ни в изотермических реикторахИ 
нри адиабатическом режиме рост степени преврашения сопровождает- 
ся внделением теплотн и разогревом, а не охлаждением реакционноЙ 
смеси; при изотермическом режиме температура остается постояннои 
и не меняется с ростом степени преврашения.

Осушествнть процесс строго по линии оптимальннх температур 
чрезвнчайно сложно. Эго можно бнло бн сделать в реакторе с тепло- 
обменной поверхностью, работаюшем в режиме внтеснения, при усло* 
вии. что количество теплотн, отводимое через стенку реактора, буде* 
разннм на различннх участках аппарата. Реагентн перед началом ре* 
акции следовало бн нагревать до внсокой температурн, а сразу Ж®
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цосле их поступления в аппарат предусмотреть отвод теплотн. Если 
реактор разбить по длине на несколько участков, то, чтобн обеспечить 
движение по линии оптимальннх температур, на каждом из них коли- 
чество отводимой теплотн должно бнть немного больше, чем количе- 
L тво тенлотн, внделяюшееся в ходе реакции. При этом следует иметь
II внду, что по мере увелнчения стененн преврашення падает скорость 
реакции н, следовательно, уменьшается скорость тепловнделення 
Цоэтому на участках реактора, где реакция завершается, нужно от- 
цодить меньше теплотн, чем на начальннх участках.

А D

Рнс 823 Реактор с теплообменной трубкой (а), темиерату/) 
нмй профиль no длине реактора (б) н измснение степенн пре- 
нрашення с измененнем температури (я );

I рсактир; 1 [гп.юоАчгнн.тя <руГжа; .1 — крнван hiwphchhh темпгратурм
по длине реакгора (рабочая линия); 4 линия оптичальнмх темлсратур

Некоторнм приближением к линии оптимальннх температур яв-
(яегся проведенне пропесса в реакторе внтеснення, находяшемся 

«нутри теплообменнон трубки, по которой проходит хаюдннй pea-
1 е,,т ^гот тип реактора нзображен на рис. 8.23, а. Такая конструк- 
|1ии может бнть, например, применена в колоннах сннтеза аммиака 

Р,,с- 8.23, 6 ноказан ход измеиения температурн по длине реак- 
'°Ра. а на рис. 8 .23,«— характер изменення температурн сопостав- 
|( 11 с изменением степенн преврашения реагентов.

^абочая линия процесса, характеризуюшая изменение температурн 
1'остом степени преврашения (кривая 3) на участке BCFD  близка к 
"чин оптимальннх температур (кривая 4). Однако указаннне внше 
ч‘уовання по условиям теплообмена в таком реакторе соблюдаются 

Действительно, на участке ВС  скорость тепловнделення мак- 
f 1 ‘ 'тьна, и нужно отводить много теплотн В то же время скорость

11 "^гвода здесь мала, так как невелнка движушая сила теплонереда- 
,io 7> На участке FD  теплотн внделяется "сравнительно немного. 
, " "  иаружной трубке идет холодннй газ. ДТ  велика и скорость теп- 

тв°Да внше необходимой. В какой-то степени этот недостаток мож-
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Рис. 8 24 Реакгор с лвойнммм 
тен.юобченнмми труЛками (о) 
н профнль темнератур н нем
«5)

но устранить в аналогичннх реакгорах 
с двойнмми теплообменннми труГжами 
(рис. 8.24).

Вообте же на практнке обнчно счи- 
тают, что степень прнближения к линии 
оптимальнмх температур удовлетвори- 
тельная, если для реактора внполняется| 
условие
“ V > 0-8*oPi. <8 63 ) j

На графике * %(Г ) две линии, соот-| 
ветствуюшне условию w, , = 0.8 w, л.ор,| 
нроходяг внше и ииже линин опгималь- 
ннх температур, образуя область опти-{ 
мальннх температур (см., например.1  

рис. 8.18), удовлетворяюшую условию (8.63). Прн ностроении облжти l 
оптимальних температур следует иметь в внду, что верхняя o rp a id L  
чивакмцая линня находится ниже равновеснон кривой х ». * (Г ). Прн I  
внборе конструкцнн реактора и режима его работн стремятся к тому.Л 
чтоби большам часть рабочей линин нроцесса находилась внутри |  
области оптимальннх темиератур. Такому условню отвечают, в част-Я 
ности, рабочие линни на рис. 8.23. в и 8.24, б.

Сравнительно простим снособом приближения к оптимальному 
температурному режиму является проведение процесса в многосем 
ционном реакторе внтеснення, в котором каждая секция работает в 
адиабатическом режиме. и между секциямн имеется промежуточное 
охлаждение (рис. 8.25. а). На рнс. 8.25, б показано, как будет npoxo-j 
дить рабочая линия процесса в таком реакторе. В первой секции реак- 
тора процесс иротекает адиабатически, причем изменения температурм! 
и степени нреврашення связанн между собой уравнением (8.49).

Ш Ш

H M T M IIX IT D ^
Ttori т"  тг тм

Рис. 8.25 Ммогосекционнмй реактор вмтеснении с промежу'очнмм отволом rell- 
лотм (e) и ход нроцесса в нем |й ):
/ лнния опгииальнич течиератур <и>гA ^ r A - o p t ^  7 лииии. о гм чаю тн г  услоаию И>ГА' 
-().» w , д ор( ; .1 - равиояесиая крииаи. 4 рабочаи лнния процесса
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Объем секции должен бнть таким, чтобн на внходе нз нее достига- 
iacb стенень иреврашения дгл,|, соответствуюшая пересечению адиа- 

пнгн с верхней граниней области оптимальннх темиератур. Необхо- 
1Имое значение объема (илисреднего времени пребнвания) можно иай- 
iii из решення системн уравиений матернального и теплового балан- 
о̂н такого реактора.

Ца внходе из секнии / реакционную смесь необходимо охладнт)> 
or температурн Г, до температурн Т.,„, соответствуюшей иижней 
границе оптимальной областн прн дг, дг . Затем реакпионная 
v.'\нч*ь понадает в адиабатическую секцию //, второй теплообменник.

- Ч М М 1Х1

L

Рис 8.2в Многосекцконнмм реактор вшесненни с баймаснмми лн- 
iiiihmh евола хо.тодного гч ia межту сеьцнями (оботмачения те же, 
что  м на рис 8.25)

секцию I I I  и т. д. Так как скорость реакции ио мере увеличения сте- 
пенн нревратения уменьшается, объем каждой иоследуюшей секцни 
\неличнвается.

Охлаждение реагентов между секциями аднабатического реактора 
чожно вести ие только »а счет косвенного топлообмена, но и путем 
•нтедения свежей холодной реакциоиной смеси. Такой вариант осуше-
I |вления процесса показан на рис.8.26, а. В обтцем случае добавленне 
к частично ирореагнровавшей смеси свежнх реагентов изменяет 
114 концентрацию и может привести к смешению равновесия. Положе- 
" " f  тинии оптнмальннх температур завнснт и от положення равновес- 
"ои кривой. следовательно, изменение равновесного состава несколь- 
mi счестит и положение линии оптимальннх температур. Эта ситуация
II их,ражена на рис. Н.26, б.
 ̂ Во<можннм варнантом осушествления процесса по оптимальному 
'■'чюрнтурному режнму является и примененне каскада реакторов 
и̂‘|иения, в каждом из которнх иоддерживается своя температура ia 

(  ̂ введения теплообменннх поверхностей. Такая реакционная снс- 
i ’d " ,()бражена на рис. 8.27, а. Задавшись темиературой Ти а следо- 
, | f.ibHo, и степенью иреврашения в нервой секции дг A,i, соответствую-

I .4|(" 'н-рхней границе области оитимальннх температур, можно рас-
1, ' гать Н1Ч)бходимнй объем первой секцин, рассматрнвая ее как реак-

• РаГютаюший при постоянной температуре. Апалогично могут бмть
■ 6 *
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рассчнтани вторая н третья секции. Уравнение теплового баланса дли 
таких реакторов позволнт определить необходимую поверхность 
теплообмена и расход хладагента для поддержания в секциях тем- 
ператур, задаиних рабочей линией процесса, изображенной на 
рис. 8.27, б.

Для каждого из рассмотренннх вариантов возможна дальнейшая 
оптимизация процесса — расчет оптимальннх объемов секций. на- 
чальних температур, объемннх расходов в байпаснмх линиях и т. д. 
При такой оптимизации стремятся получить наиболее целесообраз- 
ние экоиомические показатели процесса. Более подробно вопросм оп- 
тимизации, ее методи рассмотрени в специальной литературе.

“ 5
P i ic  8 .27. Каскал реакторон ндсального смешеиия с отводом тепло- 
тн в секииях каскада (о) и ход процесса в нем (б) (обозначения те 
же, что и на рис. 8 .2 5 )

Использование иестационаримх режимов для проведения катали- 
тических реакций в оптимальнмх температурнмх условиях. В иослед1
ние годм исследователи, занимаюшиеся катализом, уделяют боли 
шое внимание нестационарнмм каталитическнм процессам. В качест! 
ве причин, вмзмваюших интерес к этим явлениям, можно назвать. воН 
нервмх, то, что многие каталитические процессм нестационарнм по 
свосй прнроде — под воздействием реакционной средм во времени иро« 
нсходит изменение каталитической актнвности. Во-втормх, оказалось* 
что в ряде случаев искусственно созданная нестационарность позволя! 
ет конструктивно более просто решить вопросм создания оптнмальнмх; 
гехнологических режимов.

Стацнонарнмй режим характеризуется иостоянством во времени 
параметров ироцесса, в частностн неизменнммн остаются состав и TeMj 
нература газовой фазм в реакторе, а также концептрации всех промН 
жуточнмх соединений на поверхности. В этом случае и скорость кяТ*И 
литического процесса «стационарна», она полностью определяется cOJ 
ставом реакционной смеси в газовой фазе и температурой катализато! 
ра: wTA = шгд (сА, с „  сн, cs...... Т).

В нестационарнмх процессах состав газовой фазм и темперагур| 
катализатора во времени изменяются. Уравнения материального
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геплового балансов для зерна катализатора или слоя катализатора и 
целом содержат членм, включаюшие производнме состава или темпера 
гурм по времеии (накопление массм или теплотм). В этом случае наб- 
людаемая скорость химического преврашення W, определяеман из 
решеннй системм дифференциальнмх уравнений и начальнмх условий, 
ае равна wTA |с( (т)... Т  (т)|. Чем бмстрее изменяется состояние га 
ювон фазм и катализатора, тем сильнее могут отлнчаться друг от друга 
фуНКЦИИ tt'rA и №.

Можно указать на четмре основнме причннм возиикновеиия неста- 
ционарности при осушествлеиии гетерогенно-каталнтнческих ироцес- 
сов: 1) вмнужденнме внешние воздействня; 2) неустойчнвость стацн- 
оиарного состояния илн автоколебания; 3) случайнме помехи, воч- 
мушения; 4) изменякнциеся во временн активность и селективность 
катализатора.

Разработка моделей нестационарнмх процессов, а особенно расче 
гм на основе этих моделей численнмми методами, создание систем ав- 
гоматнческого управления нестационарнм.ми режимами несомненно 
намного сложнее, чем для стационарнмх проиессов. Рассмотрим лишь 
кратко качественнме результатм некотормх вндов нестационарности 
в каталитических процессах.

Работа в режнме вмнужденнмх внешннх воздействнй приводит к 
гому, что при одних и тех же средннх значениях входнмх параметрои 
реактора, но разнмх законах их изменения во времени возникают ши- 
рокие возможности в формировании полей концентраций. температур 
и составов поверхности катализатора. Поэтому в нестационарном ре- 
жнме можно добиться батее благоприятнмх условий протекания про- 
цесса, чем в стационарно работаюшем реакторе. Например, пронзво- 
днтельность и избирательность процесса в нестационарном режиме 
чожет оказаться значительно вмше, чем в стационарном. Эго отличие, 
возннкакнцее прежде всего из-за нелинейной зависимости скорости 
реакцни от состава реакционной смесн и температурм, в значительной 
меРе зависит от динамических свойств поверхностн каталнзатора. 
■Эффектнвность нестационарного процесса зависит от закона измене- 
чия входнмх параметров — состава реакционной смеси, начальной 
гемпературм, нагрузки.

Рассмотрим в качестве примера способ проведення обратнмой 
*кзотермической реакцин в адиабатнческом реакторе с искусствен- 
Но организованной нестационарностью. Нестационарность достига- 
ется пернодическнм переключением направления подачн реакцион- 
н°и смеси в слой катализатора (рис. 8.28).
(i (,с,|°вная идея способа заключается в том, что слой катализатора 
''“'"олняет не только свою основную функцию — ускорение реакции,
0 'акже является и регенератором теплотм.

15 начале процесса неподвижнмй слой катализатора разогревают
0 пекоторой температурм, при которой экзотермическая химическая 

‘(; 1киия протекает со значительной скоростью и, следовательно, с вм- 
'Kl)H скоросгью вмделения теплотм. Затем в реактор подают реакцн-
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онную смесь с сушественно более низкой входной температурой 
(рис. 8.28, а). За счет того, что катализатор уже разогрет, реак- 
ция протекает с достаточной скоростью, нричем по длине слоя 
катализатора устанавливается определенний температурнмй про- 
фнль, переметаютийся во времени. Постепенно температура вход- 
ного участка каталнзатора уменьшается, а виходного — остается 
достаточно вмсокой илн растет. В некотормй момент времени про- 
изводят переключение направления подачи холодного реагента 
(рис. 8.28, б). Тепловой фронт начинает перемешаться в иротивоЬо- 
ложном направлении.

t „

r  ”

4 1
—

r’ a
Рис. 8.28 -Лдмабатический кэталнтический рсакгор с иернодически 
нгрек.иочаюшичися направленнями лиижении реакционнон смеси

Протекание реакцни в нестационарном режиме при низких гем- 
пературах на входе в слой поддерживается за счет того, что в область 
високнх температур слоя непрермвно поступает реакцнонная смесь 
с непрореагировавшим нсходнмм компонентом, котормй преврашает- 
ся в чтой области с вмделеннем теплоти. Часть теплотм химнческой 
реакцни сохраняется в реакционном объеме. Развитая поверхность 
iepeii катализатора обеспечнвает хороший теплообмен между разо- 
гретнм катализатором п холодннм потоком газа, что доводит темпсра- 
туру последнего до вполне достаточной, чтобм протекала реакция.

На рнс. 8.29 приведенм профилн температур и степеией нревраше* 
ния по длине слоя катализатора, рассчитанние для описанного нестЛ 
цнонарного реактора прн протеканин обратнмой экзотермическон реН 
акции первого порядка A*=tR.

Пустьдопуска реактора температура в слое катализатора одинакЯ 
ва по всей длнне и равна Г „ (кривая /). В момент времени т, 0 в CJIo fi 

вводят реакцнонную смесь с температурой Г „ х. Крнвие 2 и 3 передай! 
профнли температурн и степеней преврашения в последукмцие моментад 
времени т* н т„. Происходит постепенное охлажденне левой частя 
слоя. В  момент времени т., изменяют направленне нодачи реакционноЯ 
смеси на протнвоположное. 0  этого момента начннает охлаждатм’4 
нравая часть слоя, ставшая уже входнмм участком, а область вмсояи» 
температур перемешается влево (кривме 4 и .5). Темнература на вмхсН 
де из слоя повншается, но благодаря тепловой емкости катализ.чтоЯ

Рис 8.29 Профили темиератур (а) и степени иреврашения (oi 
по длине слоя катализатора i, работаюшего в нестапионарном 
режиме, в различнме моменти временн:
/ • - t.: 2 — Tj; i  — 4 — t4: J  — t»; f  — т.

' еч1,ератур н степенн преврашения будут такимн же, как кривме 4,5 и 
идушими то слева направо, то снрава налево. В слое устанавли- 

взется периодически повторяюшнйся автотермический режим: коли- 
•‘сгво теплотн, пришедшее с рсакционной смесью в течение цикла, 
[•'k)C “ олнчество теплотн, внделенное в течение этого цикла, равно ко-
11,честву теплотн, отведенному из слоя с внходяшей смесью.

Т;) * ак вндно из рнс. 8.29, профили температур на внходе нз слоя ка- 
т 1и:1атора (кривМс 4, 5, 6) понижаются с ростом степени преврашення, 
м е Х°Д процесса соответствует оптимальному температурному режи-

I,.К() (К,тветствукмцим внбором температурн переключения, линейной 
Д1;;рости. размера зерна катализатора, темнературн на входе можно 

‘игься хорошего прнблнжения к лннин оитимальнмх температур и.

,то происходит постепенно. Переключение направлення подачи смесн 
(к ушествляется в момент времени тв. когда температура на вмходе из 
с.юя достигает значения Т „  (температурн переключеиия). Тепловой 
фронт опять начинает перемешаться слева направо. По достижении 
,ia внходе из слоя температурн Т „  опять производят переключение 
нянравлення подачн реакционной смеси и т. д. Последукнцие профили

0,5 W  
Длина peaxmopa, усл. еЗ

а х.
0,5 1,0 

Длииа реактора, усл ed.

0,5 1,0 
Длина реантора, усп ed.

6
0,5 1,0 

Длино оеактора, усп ei.
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I
Рнс. 8 30 Лиаграмма хА Т для обратимои эк. J 
зотермическон реакиии
/ -  равновесная крииля; J -  линия оптимальних темпе
ратур: .T — рабочам тиния осутествляемого в реакюре ] 
процесса с последовательио расположенимми слоями 
катали la topa и промежуточним огвояом геплоти; 4 — 1 
рлбочая линия процесса n одпоч слое квтали laropa ! 
при работе в нестационариом режиме

как следствие, получить в одиом адиаба- ' 
тическом слое катализатора вмсокую сте*| 
пень преврашения ирн сохранении вь1со>| 
кой производительностн.

На рнс. 8.30 прнведена лнння оптн-1 
мальних температур (крнвая 2), проведе-| 
ние по которон экзотермическон реакцнн . 
A s ^ R  обеспечивает максимально возмож*] 

пую скорость. Лнния if показмвает ход процесса при традиционном I 
осутествлении его в стационарном реакторе с последовательно распо-1  
ложеннимн слоямн катализатора и промежуточнмм отводом теплотья 
(ср. с рис. 8.25). Теоретическин оптимальнмй режнм требует поннже- ] 
ння темиературм с ростом степени преврашения, а в аднабатическом 
слое, работаюшем в стационарном режнме, имеет место обратиая кар-| 
тнна. Кривая 4 отражает режим в одном адиабатнческом слое, рабо-1 
таюшем в нестационарном режиме и обеспечиваюшем такую же обшую ’ 
степеиь преврашения, как н в стационарном реакторе, работа кото-| 
рого соответствует линин 3.

Bonpocw и упражиения дл* повторемия 
ь самостоятельной проработим

I. В  чем состоят принципиальние различия в условиях теплообмена для ] 
н.ютермнческого н адиабатическою режимов работи реактора?

2 Составьте систему уравиений материального и теплового балансов дл« 
и ютермнческого реактора идеальиого смешения

3. Почему нельзя найти аналитнческое решенне системм уравиений мате-1 
риального и теплового балаисов адиабатического реактора идеального смеше*| 
ния, работаюшего в стационариом режиме, относитсльно гемператури в реикторе 
и достигаемой в нем степенн преврашения?

4. Используя графическое решение системи уравнеиии материального и 
геплового балансов адиабатического реактора идеального смешения, проанали- 
шруйте возможности увслнчения лостигаемой в реакторе степени лреврашени*: 
в случае проведения в ием: а) необратимой экзотермической реакцни; б| o6pB*J 
гимой эндотермической реакции. в) обрагнмой экзотермической реакции. i

5 Нандите графнческое решение системи уравненнй материального и теп1 
лового балансов реактора илеального смешения промежуточного гнпа при npoj 
водении в нем обратимой эндотермической реакции

6 Состапьте алгоритм и блок-схему расчета иа ЭВЛ\ изменения во в р е м е в и |  
гемператури в периодическом реакторе ндеального смешения с рубашкон обч| 
грева при проведении в нем необрагимой эндотермической реакцин первого по? 
рядка.

7. Составьте алгорнтм и блок-схему расчета на ЭВЛ\ распределення с т е п е И И ]  
превратення по длине реактора идеального витеснения с промежуточиим теП-
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iniitJM рсжимом при провелеиии в нем необратимой чк«отермнчсской рсакиии 
....рвого порядка.

8. Какая величина вибирается в качестве критерия оптимизаиии при раз- 
, , jr to T K e  оптимального температурного режнма? ОЛоснуйте сделаннмй вибор.

9 Постронтс линию оптимальних тсмператур лля проведсния реакцин А
- к характеризуютейс* следуюшнми кинегическнми параметрами: kt = 7 X

• |0i схр(— 4000«) RT) с-1, <гг -  1.2- Ю5 ехр (—52 000 RT) c~l .
10. Как можно построить рабочую линию провсдения обратимой чкзотерми- 

н ч к о м  реакцнн в последовательно сосдиненних адиабатических реакторах ви-
• п-нения с промежуточиим теплоотводом?

11. В чем достоинства и недостатки использования нестационарних режимов 
(.1й осушествлення обратимих чкзотермнческих реакинй в приближении к ли- 
uци оптимальних температур?

Глава 9

Гетерогеннме процессм

1)ольшииство химических реакций, испольэуеммх в химико-техиоло-
i ических процессах. протекает с участием вешеств, иаходятихся в 
pa tHbix фазах. В тависимости от того, в какихфазах иаходятся участ- 
инкн реакции. классифицируют различнне двухфа жие и трехфазнне 
системн. Несмотря на специфические различия между ними, все они 
игьединенм одним обшим признаком: прежде чем пронзойдет химнче- 
кяя реакция. должен осуодествиться перенос реагентов из ядра по- 

шка одной фа tbi к поверхности раздела фа t или в объем другой фа tu.

§ 1. Обидие особениостм гетерогенимх процессов

Лля гомогенних реакцнй, в частности для реакций в жндкой фазе, 
шффузионние npoueccu иереноса ветества из одной точкн реакцион- 
"(»ro пространства в другую, особенно при больпшх размерах реактора, 
гнкже играют определенную роль, но обично онн протекают с доста- 
гочно большой скоростью н не влняютсушественно на скорость хими- 
'iccKoro взаимодействия. Для гетерогеннмх процессов учет скорости 
"ереноса ветества от фазм к фазе значительно более важен в силу за- 
гРудненности этой стадии. Зачастую скорость гетерогенного процесса 
""ределяется не скоростью химической реакции, а нменно скоростью 
нроцессов переноса.

1 етерогенние процессн протекают, как иравило, на поверхности 
!’нздела фаз. При этом гетерогенннмн могут бнть и такие процессн,
11 которих в<е исходнне реагентн и продуктн реакцин находятся в од- 

фа te. Так, например, синтез аммиака из газообразннх азо1 а и во- 
1оРода протекает на поверхности железа (твердого катализатора, в ос- 
" ” Ве которого металлическое желею), иоэтому этот процесс является 
■•кже гетерогенним.

•^арактерной чертой любого гетерогенного процесса является его 
" ,огогтадннность --обизательное наличне наряду с одной или не-
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сколькмми чисто химическимм стадиями (т. е. одной или несколькими I  
хнмическими реакцнями) стадий, которме можно бьпо 6w назвать 1  
фнзическими (в том смисле, что ирн их протекании не пронсходит хи- I  
мических превратений). Последние связанм с переносом вешества or I  
идной фа:»ь1 к другой, причем концентрация ветества в рачммх фазах I  
1илн же в ядрефазм н на поверхностн раздела) различна. Разность кон- 1 
иентраций является движушей силой этих процессов переноса (диф- I  
фузионнмх).

При протекании гетерогеинмх процессов собствепно химпческая I  
стадия может представлять собой как гетерогенную, так и гомогенную ]  
химическую реакцню. Например, гетерогеннмм будет взапмодейст<Я 
вне кнслорода с сульфидами металлов при обжнге различнмх сульфнд-я 
Hhix руд. Однако реакция окислення молекулярнмм кислородом жнд- 
m i x  углеводородов протекает как гомогенная, хотя реагентм и нахо>1 
1ягся в разнмх фазах, так как в химпческую реакцию встунает не 
:;»»х)бразнь|й, а раствореннмй кислород. Гетерогенной в этом случае! 
будет не хнмнческая реакция, а нредшествуютая ей диффузионная 
стадня растворения кислорода.

В зависимостн от того, одну нли несколько фаз образуют исходньм 
реагентм и продуктм реакцин, ииогда химнческие процессм делят па . 
гомофазнме и гетерофазнме.

Г о м о ф а з н м м п назмвают процесси, в которих исходние ре- 
агепти, стабильние промежуточние ветества и продукти реакнпи на- 
чодятся в пределах одной фази.

Г е т е р о ф а з н и м и  називают процесси, в которих нсходннв 
реагенти, стабильние промежуточние вешества и продукти реакцнн об>1 
разуют более чем одну фазу.

Понятия «гомогенная» н «гетерогенпая» реакции не совпадают с no-j 
иятиямн «гомофазний» и «гетерофазний» ироцессн. Гомогенность и 
гегерогенность реакцнн отражают в определенной степени ее меха-i 
iiii »м: нротекает лн реакцня в (х>ъеме какой-то одной фази илн на 
поверхности раздела фаз. Го.мофазность и гетерофазность нроцессЯ 
позволяют лишь суднть о фазовом составе участников реакции.

Например, нейтралнзация кислоти шелочью - это гомофазиий 
гомогенний процесс. Рассмотренннй више синтез аммиака — это' 
юмофазнин гетерогениий процесс. Окисленне углеводородов в жнд-1 
кой фазе га нюбразнмч кис .ородом мредсгавляет собой гетерофазннй 
процесс. ио протеканицая химическая реакция является гомогенной- 
Гашенне нзвести
<..iO H f i  -  С а (О Н )4

npi' котором все грн участника реакцни образуют отдельние фачн, а 
реакнии нде1 на граниис paile-ia водн н оксида кальция, являеп*в 
гетерофа i i i u u  гетерогенннм мроцессом.

Итак, гетерогениме процессм многостадийнм. В обшем случае ско- 
pocin отдельннх стадий, состаилякмцих гегерогеиинн процесс, могу? 
cyiiui'■твемпо разлнчапля и ио разному зависеть от изменения нара*



м е т р о в  технологического режима. Например, такой фактор, как тем- 
иература, неодинаково влияет на скоростн хнмической реакиии и пере- 
носа вешеств за счет диффузии.

Если стожнь1Й процесс состоит из параллельних стадий, то ero 
скорость равна сумме скоростей этих стадий:

V  ar/. (9 .1 )
" <= i I

Взаимосвязь между скоростями отдельних стаднй и обшей скоро- 
стью процесса, состояшего из несколькнх последовательних стадий, 
разлнчна для нестационарного и стационарного режимов протекання 
этого процесса.

Скорости последовательних стаднй в нестационарном режиме раз- 
личаются между собой, а скорость процесса в целом равна скороои 
самой медленной стадии.

В стацнонарном режиме скорости отдельних последовательних 
стадий «подстраиваются» под скорость самой затрудненной стадин; 
онн равни между собой и равни обшей скорости процесса:
wt — » , = . . .  =  и>/=  . . .  =  (9 .2 )

В различних моделях гетерогенние процесси рассматриваются как 
состояшие из последовательних или последовательних и параллель-
hux стадий.

Под скоростью гетерогенного химического процесса будем пони- 
мать в соответствии с определением (см. гл. 3) количество одного 
нз реагентов или продуктов реакции, которое прореагирует или об- 
разуется в единицу временн на единице поверхности раздела фаз 
Скорость гетерогенного процесса по компоненту J  определяется урав- 
нением

1 I d" j
“ J r  / ' S ' dT ' { ' 1
где S — реакционная поверхность; /' — стехиометрический коэффн- 
чнент реагента (или продукта) J .

Чтоби можно било сравнивать скорости отдельних стадий гетеро- 
генного нроцесса и всего процесса в целом, все они должни 6uib 
“Уражени одинаково. Следовательно, скорость химической стадии 
wrJ будем определять в соответствии с виражением (9.3) и скорость 
Диффузионних стадий uidj также будем определять как количество 
Ве1Дества J ,  перенесенное в единнцу времени через единицу поверхно- 
сти раздела фаз

Иногда скорость гетерогенной химнческой реакции определяют 
количеством вешества, вступившего в реакцию или образовавшегося 
111’езультате реакции в единииу времени (т. е. как dn j/dx). 2ho опреде-
11,,не совпадает с понятием производительности (см. гл. 1). Произво- 
птельность реактора тем више, чем больше размер реакционного про-
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странства; в данном случае она пропорцнональна поверхности раздела I 
фаз.

Для описания скорости гетерогенного процесса будем использо- ] 
вать лнть уравнение (9.3) (иногда такую скорость назьшают удель- | 
ной скоростью). При этом скорость не зависит от размеров обтей по- | 
верхности раздела фаз.

Так как конечннй результат любого химико-технологического про- j 
цесса — это образование продукта в результате химнческого превра- I 
шения, то скорость гетерогенного процесса в любом случае не может 1  
бнть Bbiuie скорости химической реакцни. Действительно, как 6bi 6bi- j  
стро ни осушествлялся перенос ветества от однон фазн к другой, сам 1  
по себе этот перенос eme не приводнт к образованию продукта.

Однако скорость гетерогенного процесса не может бнть больше и I 
скорости диффузионного переноса вешества, так как он предшествует I 
химической реакции.

При анализе гетерогенних процессов внделяют две крайние, прин- ] 
ципиально различаюшнеся ситуации. В  первом случае может оказать- 
ся, что скорость химической реакции велика и превшиает скорость диф- ] 
фузионнш стадий. Тогда для увеличення производнтельности и ии- j 
тенсификации процесса нужно стремиться к устранению тормозяшего | 
влняния диффузионннх стадий. Этот случай соответствует диффузи- j 
онной области протекания гетерогенного процесса.

Другая ситуацня характернзуется тем, что скорость химическовШ 
реакции при данном режиме осуицествления процесса мала по сравне- ; 
нию со скоростью диффузионньа стадий. Интенсификация reiероген'- J 
ного процесса в целом может бить достигнута при таком изменении 
технологнческого режима, которое приведет к интенсификации хими- j 
ческой стадии. Такие гетерогеннне процесси принято назнвать про*1 
цессами, протекаюшими в к и н е т и ч е с к о й  о б л а с т и .

§ 2. Диффузионнме стадии гетерогеинмх процессов

В результате протекания гетерогенной химической реакции в разних ; 
точках реакционного пространс-ва устанавливаются различние кон* '4 
центрации реагируюших вешеств и продуктов реакции. Например, • 
при взаимодействнн газообразного реагента А с тверднм реагентом В 
концентрация вешества А у поверхности реагента В будет в обшем слу- 
чае меньше, чем в ядре газового потока, обтекаюшего твердую частй- j 
цу.

Градиент концентрацнй реагента А является прнчнной возникно- 
вения диффузии — самопронзвольного процесса переноса вешеств*] 
в результате беспорядочного движення молекул до установления раВ-; 
новесного распределения концентраций. Хаотическое тепловое дви- 
жение частиц вешества внзнвает упорядоченннй направленний nepcj 
нос его в области, где возникают граднентн концентрации или где 
распределенпе концентраций отличается от равновесного.



ripVi рассмотрении гетерогенних процессов важно знать, какова 
cKopocVb диффузионнмх стадий, предшествукицих химнческой ре- 
акиии.\не будут ли днффузионнне npoueccu тормозить химическое
взаимодЬйствие.

Скор«сть диффузии зависит от плотностн и вязкости средн, темпе- 
ратурн, \|риродн днффундируюших частип, воздействия внешннх сил 
и т. д. Зькономерности диффузнонних пронессов описмваются зако-
нами Фи»

Согласко первому закону Фнка количество вешества А, перене- 
сенного за счет днффузии в единниу временн через поверхность S, 
перпендикулярную направлению переноса, пропорционально градиен- 
ту концентрацни этого вешества в данньш момент времени т:

dx \ дг
дсАD —  . 0  4)

/т
Коэффицнент пропорциональности D  назмвается к о э ф ф и -  

ц ii е н т о м м о л е к у л я р н о й  д и ф ф у з и и ;  его единним 
шмерения (длнна) *• (время)-1, например см2 с.

В обшем случае концентрация меняется как в пространстве, так и 
во премени. Изменение концентрации вешества А во времени в резуль- 
тате молекулярной диффузии описмвается вторнм законом Фика

[ )~ д ^ ~ = <95>

нли для днффузии в трехмерном пространстве

dCA n i * l А d,CA д * с А \

V ( дх* ду5 дг* Г (9 .6)

Заменнм в уравнении (9.4) градиент концентрации на отношение 
конечннх прирашений:

1 d пл дс, Д с.
%  —  ,97> 

ГДе \СЛ _  изменение кониентрации на расстоянни \z — 6 — толши-
111,1 слоя, через которнй проходит диффузионнмй поток.

Тогда

“ ч ^ Р Д с а , (9 8)

'Ле Р — коэффицнент пропорциональности (коэффициент массоот-
Дачи),



При иротекаиии гетерогенного npouecca у поверхности /разде- 
ла фаз происходит расходование исходних реагентов п обоаювание 
нродуктов реакцни. Для стационарного протекания процесса теобхо- 
димо непреривное пополнение убилн реагентов у реакционной по- 
верхности и удаление от нее образуюшнхся продуктов. Пере/кк осу. 1 
шествляется за счет диффузии при наличии перепада концвптраний' 
Чем бистрее идет реакция, тем више должиа бить и скоросгь диффу.' 
зни, иначе хнмическая реакция будет тормозиться диффузионннми 
процессами.

Можно считать, что перепад концентраций возникает в диффузион- 
ном подслое, находяшемся у поверхности раздела фаз. Внутри этого 
днффузнонного подслоя перенос вешества осушествляется исключн- 
тельно за счет молекулярной диффузии. Чем меньше голшина подслоя 
6. тем больше в соответствии с уравненнем (9.9) коэффицнент массоот! 
дачи.

Коэффициент молекулярной диффузии D (коэффициент пропорцио- 
нальности в уравнениях скорости диффузии) является функиией моле- ] 
кулярнмх свойств того вешества, которое диффундирует, и того ве-1 
шества, в котором происходит диффузня первого. Он слабо возраста-1 
ет с ростом температурн (~ Г- 4-Т3?*) и уменьшается с ростом давления. j 
Чаше всего коэффициент D определяют по опнтньш даннмм, а также 
по эмпирическим илн патуэмпирнческим зависимостям.

§ 3. Гетерогеннме иекаталитические процессм 
■ системе «газ — твердое вецество»

Гетерогенние процесси в системе «газ — твердое вешество» — pac-J 
пространеннмй вид иромьииленнмх химико-технаюгических npoueel 
сов. Это процесси обжига различннх руд, получения цементного 
клннкера, поглошения сероводорода оксидом цинка и др. Даже вну! 
три этой rpynnu можно различить определеннне разновидности гете-] 
рогенних процессов. Наибапее обшим случаем является гетерогенная 
реакция, в которой и средн реагентов, и среди продуктов есть и газо-1 
образнме, и твердне вешества:
eA (r) +  frB (т ) -► rR (r )+ s S  (т )

К  такому типу реакций относится, например, процесс обжига железно-j 
го (серного) колчедана:

110, +  4FeS, — 8SO, 4- 2Ғе.О,

Возможнн также реакции, в которнх отсутствует или газообразннЙ 
реагент, или тверднй продукт и т. п. Например:

лА (r )+ ftB  (т ) -► rR (r)

(О . +  С -  СО,)
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КииеУическме модели гетерогеиимж процессое
■ системе «гез — твердое веадество»

< ушестует ряд кинетических моделей. несколько упротакмцих при- 
роду rweporeHiibix нроцессов. но по.«волнкмцнх опнсать их с номотмо 
сравнительно нростмх уравнений. Нанболее раснространенними среди 
инх явл*ются моде.ть с фронтальнмм переметением зоим реакцни (мо- 
аель с №прореагировавн1им идром) п квазигомогенная модель. Рас- 
смотрим.ш чем отлнчне этих моделей, на нримере гетерогенной реак-
ции \

,/ А ( г) - ЛВ| т ) rR (г) sS (т )

ири протекании которой внепшие ра.гмери твердой частицм не ме-
кяются. \

К в а л п г о м о г е н н а я  м о д е л  ь предполагает. что гетеро- 
генимй пропесс иротекает одновременно в любой точкеобъема твердой 
частицм. ЭгЬ волможно, если газоображмй реагент может достаточно 
нободно пршшкнуть внутрь твердой фазм, т. е. если частица твердого 

пешества прошмана больншм числом пор, а химическая реакция, про- 
текакмцая на поверхностн этнх иор, достаточно медтенная На 
рис. 9.1 схематично покалано, как илменяется по объему твердой фа.тм

Рис. 9.1 Схемагичогкос н«оЛражсннс гнсрдой часгнич н ходс 
ii-repomiHoro нропк*га, о п н с м р я с м о г о  кни<HniMori*iiiio(: м о д с-  
im o :

до ргакции; •• ш н |н тг *»  шчнмн «омги! |»< ацции. « iiin ih  
'io.ihvcti.io преармтгниая ч.»пица

'l Разнме моментм времени от пачала реакцнн коццентрацня твердого 
Реагента В, если гетерогеннмй процесс протекает в соответствии с 
Ква.«нгомогенной моделью.

Более распространенной является м о д е л  ь с ф р о н т а л ь •_ 
" w п е р е м е ш е н и е м л о н м р е а к ц и н. ("огласно -»той 
ч'°дели химическая реакцня сначала протекает на внешней повсрхно- 
1 Ги частнцм. и до тех нор, пока внешннй слой твердого реагента пол- 
"°стью не иревратится в соответствуюшие гвердме или га:юобра:шме 
"Р°Д>ктм реакнии, более глубиннме с.юн в реакцию ие вступикн 1Ь»



Рнс. 9 2. Профкль изменеиия концентрации твердого 
гента В мо мере нротекания гетерогенного нроцесса. oinid 
ваемого молелью с фронтальнмм неремешением vniu ре|к- 
КИИ'
и — до реакции; 0 — в нромежуточний момент реакиии; e — i
нплностьм) нревратеннля частица

етеиенно зона химической реакиии продвигается внутри ос%тавляя 
собой твердьш продукт реакини н инертную часть исходного твердого

реагента ( юлу). В проичвольнин момент вре- i 
мени твердая частииа представляет сс 
внутреннее ядро. окруженное внешней оболо*Я 
кон. Ядро состонт нз непрореагировавшег 
реагента (ноэтому эту модель на швают ииогда j 
м о д е л ь ю  с н е п р о р е а г и р о в а  в>| 
iii и м я д р о м). Окружаюшая его оболоЯ 
ка состоит ич твердого продукта и инерТ*] 
tibix вешеств. Схема развития гетерогенного! 
процесса поэтой модели ноказана на рис. 9.2.

Рассмотрнм более детально особенности 
гетерогенного процесса, описиваемого мо- 
делью с фронтальннм переметеннем зонм 
реакции. Объектом рассмотрення будет одя" 
ночная твердая частица с неизменякмцнмися 
во времени внешними размерами, обтекаемая 
иотоком газообралюго реагента А. 06 отдель* 
нмх этапах процесса будем судить по концен* 
трацин реагента А в разнмх точках прост* 
ранства (рнс. 9.3)

Гетерогеннмй пронесс, опнсмваеммй мо* 
делью с фронтальнмм перемевдением юнМ 
реакции, можно разделить на иять основни' 
стадий.

I. Внешняя днффузня иодвод реагент! 
А к поверхности твердой частнцм через слой 
газа. обедненнмй этим комионентом.

Я  11
\ i  I \

™ i /Г 1ч» у  l
: \ & И !

. i Т !
r  О г Т я ч Ғ

Рнс 9.3 Ирофиль нзме- 
нения концентрации га- 
юоЛразного реагента при 
н пнмодеПстнии с твер- 
иои часпшеи (моде.ть с 
фроН|а.1ЬНЬ1М нереме- 
i i-HHiM «oiibi реакцин)

I нограничнаи г.монни
нленка с концентрацией р»*а 
• ♦•Hia А ниже. чем н ra jo  
*юч иогоке; .* слой твер 
дмх прод>ктов реакции 
имой ю лм ); Л чдро не 
tipopeai ироваишего |iea*«*H 
i.i В

i : «



z. Внутренняи днффузия — проникновение газообразного реагента 
черЛ порн твердого продукта реакции к ядру твердого реагента. 

Зд Химнческая реакция на поверхности непрореагировавшего яд-
ра. \

4. «нутренняя диффузия газообразннл продуктов через слой твер- 
дих паодуктов.

5. ннешняя диффузия газообразннх продуктов в ядро га.зового ио-
тока. \

Стадмн 4-ю и 5-ю в ряде случаев из рассмотрення можно исключить,
ii частпости, тогда, когда протекаюшая химическая реакция является
иеобраттюй.

OcHOBHbie стадии процесса, оп и сьш аем ого  м о д ел ью  
с ф р о н тагьн ь1м п е р е м е ш е н и е м  зо н ь1 реакции

Внешняя киффузия. В результате иротекания химической реакцни
</A (г| ~ЬВ  (1) — Продуктн

кониентрация газообразного реагента А у поверхности твердой части- 
ць! ниже. чем в ядре газового иотока. Нельзя точно установить прост- 
ранствеиное расположенне граншш, на которой пачинается снижение 
концентрации газообразного реагента. так как ири постоянном обте- 
кании частнцн газооГфазнмм потоком могуг происходить клпебання 
<той граници. Однако условно можно принять. что граница проходнт 
иа некотором расстояиии 6 от поверхности твердой частиин. Тогда 
можно условио зафиксировать поверхностиую газовую пленку 
ЮЛ1ЦННОЙ 6, характеризуюшуюся тем. что за ее пределамн концентра- 
ция газообразного реагента постоянна н равна с'А,- (индекс «g» ~ 
й;'4), а внутрп пленки с А уменьшается от с А к до концентрации на по- 
верхпости твердой частиин c A,, (индекс «s» — от англ. surface — 
иоверхность).

Перенос вешества А из ядра газового потока к поверхности через 
И°граничную газовую пленку осушествляется как за счет мапекуляр- 
1К)Й диффузии, механизм которой рассмотрен више, так н за счет движе- 
иия с газовой средой в направленпи, совпадаюшем с паправлением по 
'ока, т. е. за счет конвективиого иерепоса. Суммарний перенос веше- 
° тва за счет молекулярной диффузии и конвективного переноса нази- 
нается к о н ь е к т н в н о й  д и ф ф у з и е й .

Процесс конвектнвной дпффузии може! бигь онисан диффереици- 
'ьним уравнением

° L.\ Л 'л d' c\ * с.\ *л v
---- иг — r* ---  -----  -----  —

( i y  д :  \ f ) \ m f i i f2 r i z *  f

(9 10»

•v ----
дх
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илп в более краткой записи:

дсА— ugrad сл -f- DV* Сд — ---- , 9. I I )

где их, иу, — линейиме скорости иотока в направленим осeif х, i/, ? 
соответствеиио. I

Таккак вэтом уравнении иеременнмми величинами явлнютс/< и кон- 
центрацня газообразного реагента, и линейная скорость нсуока, то 
решать его нужно совместно с диффереициальнмми уравнени!ми гид- 
родинамнки. В результате патучается система дифференииальних 
уравнений, не имекмцая аналитического решения.

Обично для определения скорости конвективной днффу1ии поль- 
луются уравнением /

разного реагента А. иеренесенное за счет конвективной шффузии че- 
рез еднннцу поверхности в единнцу временн; Р — коэффнциент мас- 
соотдачи, завнсжций от гидродинамики потока.

Прннимают, что у поверхности твердой частппи сушсствует непод- 
вижний диффузионний подслой толшиной 6,. внутри которого переиа- 
вешества осушествляется исключительно за счет молекулярной диф- 
фузии. Скорость внешней днффузин (конвектнвной) через реальнук» 
газовую пленку толшнной f> можно прнравнять тогда скорости молеку- 
лярной диффузии через диффузионний нодслой толшнной 6,. В  соот- 
ветствии с уравненнеч (9.9) коэффициент массоотдачи равен
Ц /*Л ,. (9.I»»

гда D — коэффициент молеку.шрной диффузии.
Повисить скорость Biieiinit й дпффузии можно, либо увеличивая 

движушую силу. которая раиин разности концентраний с w  и f  ».*• 
ih6o увеличнвая коэффициент массоотдачи.

Для увеличения Ц нужно: I) если это возможно, увелнчнть к«»Ф 
фицнент мапекулярной диффузии D: 2) уменьшнть толшину га.ювой 
пленкн 6,.

Как било показано више, коэффициент чатекулярной диффузи" 
определяется в основном молекулярной прнродой вешсств, участву*>* 
ших в процессе диффузни. а также слабо завнсит от темнературм н ляв- 
лення.

Так, например. коэффициен» манччулярпой днффузии рсагеитоД 
в газовую пленку при росте температури с 7*М> до Н1Ю К увеличиваетЯ» 
лишь в (800'700)1-4 1.22 pata. Таким обраюм, pocr тсм иературЧ 
нронедения пропесса не может служить надежнмм сн<хчЛ»м ннтгпСв 
фикацни внппней днффу «ии

I d"\
(9 12)

где wK — скорость конвективной диффузии. т. е. количегтво газооб-
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Зиачительно 6o.ii»uimi чф(})ект может бить достигнут за счет умень- 
и1С,\ня Ю.чцини нленкн 6,. Хотн в рамках нрнннтой моделн нель.<н 
и)Ч1Ю ска.<ать, чему чнсленно равно ft,. можно с уверенностью утверж- 
w,| ,Д что все i‘iioco6u у.меньшення голтиии нленки прнведут к 
\ велАченпю ко«]х|)ицпента массоотдачи Такими способами явлнютсн 
х веливенне лннейной скорости газового нотока, обтекаюшего твердую 
iiaCTHik'. приводяшее к сриванню пленкн; проведение процесса при 
„игенсивном перемешиваннн частиц твердой фа:<и, иапример примене- 
nnt* аняаратов с нсевдоожиженнмм слоем твердой ipa<u.

Вну)ренння диффузия. Если в результате гетерогенного взаи.мо- 
действн! газообразного н твердого реагентов наряду с газообразними 
(юра <уктгся и твердие продукти реакции, то стадией, иредшествую- 
т е й  собагвенио химической реакцин и следуюшей за впешней днффу- 
nieii, 6\iei стадия внуфенней диффузни проннкновепия газооб- 
разного реагенга через слой гвердих иродуктов реакции к иоверхно- 
сти ядра, на которой осушествляется химическое взаимодействие.

("короАь внутренней днффузии равна

где D,ф эффектнвннй ко^ффициент днффузии, учитмвакяций пори- 
ст(К'ть гвердого вешества, извилистость иор и т. д.

Так как слой тверднх нродуктов реакнии нредставляет определен- 
|кк‘ соиротивление иереносу реагента А нз пограничной газовой плен- 
кн к поверхности ядра, то концентрация чтого реагента по мере движе- 
ния к поверхности ядра будет умепьшаться о т гА,, на внешней иоверх- 
ности твердой частицм до f А,с (индекс «с» от англ. соге — ядро) на 
"оверхности ядра (см. рис. 9.3).

1'сли толшина слоя затм ненелика, то можно условно считать, что

' lt‘ R  внешиий радиус гвердой частицм - ностоянная величина в 
в Рамках рассматриваемого случая частицм с неизменяюшимися внеш- 
ними размерами: r радиус ядра, уменьшаюшийсн по мере протека-
»ня процесса.

Тогда скорость внутренней диффузии можно представить в виде
IУравнения

j  i p v пп\.дп\|Л|/> jr iv / n n x / ii v • п д п п  D v o m u m n v  и  u v -n u D n v m  o n  v  ~iv i
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дих продуктов реакции, равиой R  — r. Максимальная толвдина й т о г о  
с л о я  равна R  (прн r = 0) — внешнему радиусу твердой частици. Умень- 
шение размеров твердой частици (измельчение) автоматически дфиво-

ирнроду гетерогенного процесса.
Если хнмическая реакция необратима (а это pacnpocTpattt 

класс химических реакций, например реакции горения твердих 
то концентрация газообразного реагента на поверхности ядра у 
шится от концентрации с А, с, достигнутой после стадии внутр 
диффузии, до нуля, т. е. до его полного расходования.

Скорость поверхностной реакции может бить описана зак< 
химической кинетики

где kt — константа скорости поверхностной химнческой реакции: п 
порядок реакции.

При проведении катичественних расчетов следует нметь в внду, ч 
так как скорость поверхностной реакции нзмеряется как количесп 
вешества, расходуемого в единицу времени на единице реакциошк 
поверхности, например кмоль/(м2-ч), то это отразнтся на еднннц; 
измерения константи скорости /r„:

Например, для реакции первого порядка

кмоль/ (м2-ч)

в отличие от еднниц константи скорости реакции, протекаюшей в объ* 
еме ((/г) =  ч-1).

Скорость химической стадии может бить, как и в случае предиду* 
|цих стадий, увеличена либо за счет роста концентрации газообраз- 
ного реагента е А, с (для этого нужно, очевндно, увеличивать концент- 
рацию с А,к в потоке, обтекаюшем частицу), либо же главним обра- 
зом за счет роста константи скорости химической реакции kt. Так как 
в соответствии с уравнением Арреииуса константа скорости химиче-



окой реакции с ростом темиературм увеличивается no зкспоненци- 
альной зависимости, то основной нуть интенсификации гетерогенного 
нроцесса, протекаютего в кинетической области, иовьпиение тем- 
nepaTypu.

Константа скорости гетерогенного процесса.
Лимитирую 1цая стадия

I |рнведеннь1е уравнения (9.12), (9.16) и (9.17) нозволяют рассчнтать 
скорости отдельних стадий гетерогенного процесса. Однако *ти ста- 
дин протекают не изашрованно, а во взаимодействии друг с другом. 
Цоэтому для расчета скорос-ти гетерогенного процесса нужно нметь 
уравнение, которое учнтивает особенности все.х стадий.

Вило 6w удобно виразить скорость гетерогенного процесса поана- 
югии с законом действуюших масс как ироизведение некоторой кон- 

стаити скорости К  на концентрапию газообразного реагента в газовом 
нотоке c Atg:

юА — Л:сАй. (9.18»

Это оказивается впатне вьиюлниммм для стационарнмх усло- 
вий нроведения гетерогенного процесса, вклк»чаютего реакцию нер 
вого порядка. При этом используется условие (9.2) о равенггве скоро- 
стей последовательньлх стаднй в стационарном режиме.

Вьишшем уравнения скоростей отдельнмх стадий:

Представнм уравнення (9.19) — (9.21) таки.м образом, чтоби в нра- 
вой частн уравнений остались татько концентрации реагентов, аза- 
гем почленно сложи.м их с учетом того, что в стационарних условнях

а 'к \  - Р (сА.е— са .«);

«Ica D

(9.191

(9.20)

(9.21)



Таким образом, скорость гетерогенного процесса предстарлена в 
внде произведения константи скорости гетерогенного процесса К  на 
концентрацию реагента А в газовой фазе c»,K.

Проанализируем структуру константи скорости гетеил-енного 
процесса К . В знаменателе дроби стоит сумма величин, обрапшх ко- 
э^ициентам интенсивности отдельнмх стадий. По аналогии с ко-|ффи- 
циентом теплопередачи в теории теплопереноса эту сумму можно pac-j 
сматрнвать как сумму сопротивленнй на отдельнмх стадиях гетероген- 
ного процесса.

Возможни снтуации, когда сопротивление одной из стадий cy-j 
|цественно превишает сопротивление двух других стаднй, т. е. одна 
стадня затруднена по сравнению с другн.ми. Тогда константа скорооН 
гетерогенного процесса с достаточно хорошнм приближеннем будет 
равна коэффициенту интенснвности данной стадии. Например, если 
i/p >  1/р' и 1/р >  \'k%, то К  9t р, а I
wk ~ KcA*  *  ^а.».
т. е. скорость процесса определяется скоростью конвективиой ди(}х|)у-| 
зии газообразного реагента А через пограничную газовую пленку.; 
Уравнение (9.23) может бмть получено из уравнения скорости конвек- 
тнвной диффузии (9.19) прн с 4,н — 0. Действительно, если сопротивле- 
ние со сторонн внешней диффузии сушественно иревишает сопротив- 
ление со сторонм внутренней диффузни, а поверхностная химпческая 
реакция протекает с вмсокой скоростью, то практическн наблюдаемая 
концентрация с А,, реагента А на поверхности твердой частицн будет 
равна нулю, так как все молекулн реагента А, преодолев значнтель- 
ное виешнедиффузионное сопротивление и далее уже не встречая со- 
противлення, пройдут через слой тверднх продуктов и ирактнчески 
мгновенно вступят в реакцию. Такнм образом, на этой стадин происхо*! 
днт макснмальное изменение концентрации газообразного реагента. «

Е< iн гакая <атрудненная стадня сушествует. ее називают л Ш  
м н т и р у ю ш е й .  Лимнтирукмцая стадия определяет скорость гете-| 
рогенного процесса в целом, поэтому ее називают также скорость-. 
определяю^цей стадией.

Расчетнь1е зависимости между временем протекания 
гетерогенной реакции и степенью превраицения твердого реагента

Рассмотрим взаимодействие одиночной твердой частицм реагента В 
с обтекакмцим ее потоком газообразного реагента А по реакции
<»А ( r ) f t B  (т )  -*■ rR (r )  -)-eS (т )



Примем, что твердая частица имеет сферическую форму н во время 
мротекания гетерогенного процесса внешнне pajMepu частнцм не 
меняются. Пусть радиус частнци равен /?. радиус ядра -- r.

Для установления зависимости между дгв и т необходимо знать, 
к,|Кова скорость процесса и какими факторами она определяетси. Ес.ш 
[ч-терогенний процесс лимитируется одной из последовательнbiх ста- 
дий, тоскорость всего процесса равна скорости этой стадин. Тогда b w  
в о д  зависимости .Гв (т) сушественно упро- 
тается.

Рассмотрим случаи лимнтирования про- 
цесса со сторонн внешней диффузии, внут- 
ренней диффузии и хнмической реакции.

Процесс лимитируется внешней диффу 
зией. Основное сопротнвление сосредоточено 
на сгадин проникновення газообразного реа- 
гента А через пограничную газовую пленку, 
обедненную этнм реагентом. Скорость гете- 
рогенного процесса, равная в этом случае 
скоростн конвективной диффузни, опреде- 
. i яется уравнением

I dn.\ Рис 9.4. Профи.1Ь HJMC 
ж-ния коицешрации ГЛ- 
кюбразниго реагенг.1 
ири лнмнгнронанин гете- 
potfHiioro процгсса вирш 
нрГ| днфф̂  mefi

lla рис. 9.4 изображен профиль измене- 
ния концентрации газообразного реагента, 
огпечаювднй протеканию процесса во виеш- 
неднффузионной областн. Так как при этом
стаднн, следуюшие за днффузией реагента А через пограничную га- 
ювую плеику, не оказивают сопротивлення дальнейшему проникно 
пенню А через слой твердмх продуктов реакции и взаимодействию с 
ядром реагента В, то можно принять, что концентрация г л, , реаген 
T<i А на поверхности твердой частицм равна нулю.

С учетом этого уравнение (9.24) упрошается:
1 dnA
uS ‘ dr (9.25>

Сжорость гетерогенной реакцни можно вмразнть как через измене 
"не во временн количества газообразного реагента А, так н через из 
'н-нение количества твердого реагента В:

\ - V  —
Апц
dT А.» (9 ЯП

Катичество реагента В в твердой частнце можно представить как 
"Ронзнедение объема ядра Ув на ма1ярно-объемную плотность рь 
1 ’Ю. по сути, мапирная концентрации реагента В в кмоль м*|: пь



I н!*ц. Так как твердан частнца имеет еферичеекую форму, то Иц 
1 д лr3. Тогда

Лп н <I(Wb (ib) d (4 Злг* рв) = 4лрв г* dr. (9 27)

Поверхиоеть i', к которой отнесена скорость внешней диффузни, - 
vvo вненшия новерхность твердой частиим с раднусом R:
s  4л (9.2«)

Подставляи dn» и:* уравнения (9.27) и S  нз уравнення (9.28) в урав- 
нение (9.26), патучим

I I Ar
I, InOi 4л<’в Г A-r Р ‘  А.К- (9.29)

AnR- г и  dT

Мешим дифференциальное уравнение (9.29) прн начальном усло 
внн r R, если т 0:

I

I ■
ftPfA-P* 3 т )

»*B R*

Отношение r ' R :l можно.чаменить на отношение объе.ма ядра к объ 
ему всен твердон частшш (1'ц V„ r3 /?*), и умножнв числитель н зна- 
менатель на (>в. натучим

вРв
Г. I -х R. ̂ ” в о

где V0 нолимй объем твердой частицм неменяютихся размеров. 
С учетом (9.30)

Рв R Рн R
М -(«-*в)|— Т (9.31)

ЗЛрСд к 1 '  Збрсд., “ •

Прн Хв I (весь реагент В прореагировал) уравнение (9.31) по- 
иволит определнть время патного преврашения твердой частицн т „ i 
если гетерогеннмй нроцесс лимитируется внешней днффузией:

Р в * (9.3*1

Следовательно, дли внешнеднффузионной области протекаиня ге- 
leporeHiioio нроцесса <ависим<кть между т и .vH имеет линейний харак 
rep:
Г r „ . th . «9.3*1

При проведении гетерогенной реакции в проммшленном реакторс 
можно условно рассматривать каждую твердую частицу как самосто- 
ятельнмй микрореакгор. Для увелнчения производительности реак

)Н4



ropa нужно стремиться к уменьшению времени нолного прсвратении 
гвердой частици т„. При протекании гетерогенного ироцесса во внеш- 
недиффузиоиной области это возможно за счет уменьшения радиуса 
ч а с т н ц н  н увеличения концентрании газообразного реагента с д,„, 
,i также за счет увелнчении ко«|)фициента массоотдачи. Последнее 
1ЮЗМОЖНО, как это указивал<х'Ь вмше. нрн увеличении линейной ско- 
рости газа н турбулизацни потока.

Процесс лимитируется внутренней диффузией. Еслн гетероген- 
иь|й процесс лнмитируется внутренней диффузией, то на этой стадии 
ooc-редоточено основное сопротивление и, как 
стедствие, коннентрация газообразного реа- 
гента меняеп-я от < ,,„ до нуля на простран- 
стве от внешней оболочки частици до ядра 
ipnc. 9.5).

Скорость гетерогенного процесса в этом 
случае может бить приравнена к скоростн 
диффузии через пористьж слой твердмх про-
дуктов:

I J ___ 1_ dnB ^ dcA
aS dt S Ь dT d r

(9.34|
Поверхность S ,  к которой отнесена ско- 

рость гетерогенного процесса при лимнтнро- 
ванин его внутренней диффузией, — это по- 
верхность ядра с радиусом r  при сферическон 
Фирме частицм:
"> 4лг*. |9.35)

Исходя из физических соображений, можно несколько упростнть 
"атематический аппарат решения уравнения (9.34), прпняв допуше- 
!|'е о квазистациопарностн условнй диффузии вешества А по отноше 
|(ию к неремешению границь! ядра реагента В к центру частицм.

Одновременно с диффузией реагента А от периферии частици к ио 
“ерхности непрореагнровавшего ядра происходнт и иеремешение гра- 
"иць1 ндра к центру частицм.

Примем на первом этапс интегрирования, что скорость изменения
(i/in dl n

1'atMepoB ядра (она оиределяется производной т— l’p JT  ) носто
И|,"а (квазистационариа) по отношенню к скорости днффузии газа, оп- 
1пде.1немой граднентом концентрацин dcA dr. Тогда уравненне (9.34) 

'четом уравненни (9.35) можно записать так:

Рис 9.5 Профиль изме- 
иеиия кониеитраиии га- 
юобразного реагента 

прн лнмнтчронании гете- 
рогснного процесса внут- 
реннен днффузией



иткуда
dn.'в
dT ( т “ т ) — A*Dbc* r  (9 37)

На втором этапе интегрировання будем счнтать, что размерм ядра 
меняются. Так как в соответствин с уравнением (9.27) d/iB = 

4.-ir*pgdr, то уравнение (9.37) примет вид
dr / 1 I \

- 4яг*9*-£ (т -  Т Г 4я0ЬСа«- <9 38)
Проингегрируем уравнение (9.38) no времени от т 0 (когда раз- 

чер ядра равен размеру всей частици, т .е .г  R  до текутего времени
i, ири котором иепрореагировавшее ядро имеет радиус r):

| л - - - ^ 7  I
— 4 7 l ( T - f ) 4 ( T - f ) l -

Если привестн дроби в квадратних скобках уравнения (9.39) к об* 
шему «наменателю и винести за скобки R 3, получим

Pr R* Г r* r* 1
м5^ 1,-’-«г+*-И- ,9"'

С учетом соотношення (9.30)

Рв*  ( | _ 3 ( 1 __Жв)2 /з f 2 ( ,- x B)|. (9 41)

При ,гв - I уравнение (9.41) нозволит рассчитать время полного 
иреврашения гвердой чаоици т„ при протекании гетерогенного про* 
цесса во внутреннедиффузионной областн:

Рв**
‘- ш ц - -  ( , - e >

Итак, для внутреннедиффузионной области некаталитического гете*. 
рогенного нроцесса
• ти (|*-Я(1-хв)* '» + 2 (1 - х в)|. (9.43)
N равненне (9 42) можно записать и в таком виде:

т — ---. (9.44)

где Р' — коэффициент массоагдачи на стадии внутренней диффузии
D D -J



(принято, что средняя толтина слоя продуктов реакции равна половн- 
не внешнего радиуса частици).

В таком внде уравненне (9.44) для онределения времени naiHoro 
иреврашення твердон частици при протекании гетерогенного npouei- 
са во внутреннедиффузионной области аналогично уравнению (9.32), 
ммведенному для внешнедиффузионной области.

Основной путь ннтенснфикации гетерогенного процесса, протекаю- 
mero во внутреннеднффузионной областн, — увеличение коэффициента 
(i'. Коэффнциент массоотдачи Р' тем више, 
чем больше коэ<{)фнциент днффузнн D н чем 
меньше толшина слоя продуктов реакции Дr.
Коэффициент диффузин D слабо зависит от 
те.мпературь! и определяется характером пори- 
стой структурь! (иорнстостью н коэффициен- 
том извилнстости пор). Легче повлиять на 
велнчину Лг. Из уравнения (9.45) видно, что 
толшину слоя можно принять равной полови- 
не первоначального раднуса твердой частицн.
Чем меньше размер частиц, тем меньше Ar и 
тем больше коэффициент Р'. Следовательно, 
чтоби уменьшить соиротивленне внутренней 
диффузии, нужно измельчить твердий мате- 
риал.

Мроцесс лимитируется химической реак-
иией. Если стадии внешней н внутренней 
лиффузии практически не оказивают сопро- 
тивления процессу (отсутствует диффузион- 
ное торможение), то на хнмическую реакцию
не накладивается никаких допатнительних ограничений и скорость 
всего гетерогенного процесса зависит татько от чисто кинетическнх 
факторов. С учетом того, что при лимитироваиии химической реак-

Рис. 9.6. Профиль измс- 
неиия концентраиии га 
зообразного рсагенга 
при лимитировании гетс- 
рогснного процесса хими- 
ческой рсаккиен

ииеи с А -с

I
bS

А*\
dt

с л.„ (рис. 9.6),

= *t (9.46)

** частности, для поверхностной химнческой реакции первого порядка

4 лг* dT k s c \  В . (9.47)

*аменив, как и в предидутих случаях, в уравнении (9.47) скорость 
1'йсходования реагента dn A/dT на скорость продвижения граници ядра 
г dT, получаем

d т (9.48)
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Откуда

(9  49)

С учетом зависимости (9.30) уравиение (9.49) примет вид

(9.50)

При дгв = 1 из уравнения (9.50) получим время полного превр;нце- 
ния т„твердой частиць), имеюшей радиус R, при протеканин гетероген- 
ного процесса в кинетической области:

Итак, для кинетнческой областн гетерогенного взаи.модействия

Величина т „ взначительной степени определяет производитель- 
ность и интенсивность реактора для проведения гетерогенного процес-| 
са и зависит как от значений R  и г д,к, входятнх также и в уравнения 
(9.32) и (9.44) для определения времени пааного преврашения твер- 
дих частиц при протекании процесса в диффузионних областях, так и 
от константм скорости поверхностной химической реакции кя. Увели- 
чение приведет к резкому росту интенсивности процесса, протекаю- 
шего в кинетической области. Так как зависит в основном от тем- 
ператури, то наибапее целесообразним способом управления гетеро-, 
генним процессом, лимитируемим химической реакцией, является 
именно изменение температури.

Способь! определения лимитируюшей стадии

Расчет реакторов для проведения гетерогенних процеусов в системе 
сгаз — твердое вешество» удобно вести, если известна лимитирукмцаи 
стадия процесса, так как в этом случае зависимость между временем 
нребмвання частицм в реакторе и степенью преврашения твердого 
реагента вмражается однозначннми уравнениями (9.33), (9.43) или
(9.52). Яснн и способн управления таким процессом. Поэтому важно 
определить лимитнруюшую стадию гетерогенного процесса.

Если нзвестнн коэффициентн массоотдачн р и Р' и константа ско- 
рости ks, то, сравнивая их числовнезначения, можнорешнть вопрос о 
том, есть ли в данннх условиях проведения гетерогенного процесса 
лимитируюшая стадия, и если она есть. то какая именно. ЛимнтируЮ" 
шая стадия, как уже указнвалось, обладает максимальннм сопротив- 
лением. Например, если лнмитирует внешняя диффузия, то 
l/p > l/p' и l/p > 1/*, __________  <9.5J|

Т“ ТП | l—( I —JtB)1/3). (9.52)
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или
Ц « Р ’ и К  (9.54)

Если же коэффициентн интенсивности разних стадий — величинь! од- 
ного норядка, то лимитирукмцей стадии нет, и тогда говорят, что re- 
терогенний процес протекает в п е р е х о д н о й  области.

Однако чаше всего точние значення коэффициентов fi, {V и kt не- 
известни, расчетние формули, нозволяютне их определить, отсутст- 
вуют нли справедлнви лишь для узкого интервала изменения парамет- 
ров процесса. В  связи с этим наиболее пригодни экспериментальнис 
методи определения лимитируюшей стадии.
Эти методи можно условно разбить на две 
группн.

Методи, основаннне на изучении влия- 
ния изменения параметров гетерогенного
процесса на его скорость. Лимитируюшую 
стадию можно экспериментально опреде- 
лить, нзучая изменение скорости гетеро- 
генного процесса в зависимости от темпе- 
ратурн Т, линейной скорости газового по- 
тока и и степени измельчения 1 /R.

Если гетерогенннй процесс в некотором 
диапазоне изменения параметров его про- 
ведения (Т, и, размери частиц) лимнти- 
руется химической реакцией, то скорость 
его определяется в основном константой 
скорости поверхностного химического взаи- 
модействия. Константа скорости k экспо- 
ненциально увеличивается с ростом температурн, в то время как 
коэффициентн массоотдачи на диффузионннх стадиях Р и Р' зависят 
от температурн лишь очень слабо (~ 7 ',/*). Следовательно, если при 
иостоянстве линейной скорости потока и и размера частиц R  с уве- 
личением температурн наблюдается резкий рост скорости процесса, 
TO он иротекает в кинетической области.

Кинетическая область характерна для сравнительно низких тем- 
"ератур проведения процесса. Если рассмотреть зависнмость от тем- 
"ературн скорости гетерогенного процесса в широком (нескатько со- 
тен градусов) интервале температур (рис. 9.7), то можно внделить три 
^арактерннх участка: участок сильной зависимости от температурн, 
'арактер которой приближается к экспоненциальной. Очевидно, что 
в этом температурном интервале процесс лимитируется химической 
Реакцией ( к и н е т и ч е с к а я  о б л а с т ь ) ;  второй участок — это 
Участок очень слабой зависимости от температурн. Процесс лимити 
РУется либо внешней, либо виутренней диффузией (д и фф у з и о н- 
н а я о б л а с т ь); переходннй участок между кинетической и диф 
Фузионной областями, характеризуюшийся соизмеримнм сопротивле 
нием со сторонн всех стадий ( п е р е х о д н а я  о б л а с т ь ) .

Рис. 9.7. Зависимость ско- 
рости гетерогениого процес 
са от температури при по- 
стояниих линейной скоростн 
газа и и раэмере твердмх 
частиц R:
I  — кинетическая область; // — 
переходная область: I I I  — диф- 
фузионная область



Если ири изучении влияния температури на скорость гетероген- 
ного ироцесса окажется, что интересуюший нас темнературний ннтер- 
вал совнадает с днффузионной областью, нужно решить, какая днф- 
фузионная стадия (внешняя или внутренняя диффузня) является лими- 
гируюшей.

Скорость конвектнвной диффузии (внешней) очень сильно зависнт 
от гидродинамической обстановки. Следовательно, увеличение линей- 
ной скорости газового потока относительно твердмх частиц при неиз- 
менннх R  и Т  приведет к резкому увеличенню скорости процесса, если 
он лимитируется внешней диффузией. На рис. 9.7 показаиа зависимость 
скорости гетерогенного процеста от температури при различнмх 
значениях лннейной скорости и.

Скорость внутренней днффузни должиа резко увеличиться в слу-
чае изме.тьчения твердой фазм (так как Р' = ^ ) .  Если изученне
влияния температурн и линейной скоростн потока не позволило оп- 
ределить лимнтируюшую стадию, а нзмельченне твердого матернала 
вм<ва.ю сушественнмй рост скорости гетерогенного процесса. то этч 
значит, что он лимитируется диффузней в порм твердого вешества 
(нротекает во внутреннеднффузионной области).

Методм, осиованиме иа сравнении эксперимеитальнмх и теорети- 
ческих зависимостей дгв (т). Эта группа методов основана на сравнении 
экснериментально полученной кинетнческой завнсимости степенн пре- 
врашения твердого реагента от времени пребмвання в реакторе дгв <т) 
и теоретических зависнмостей .гв (т) для разнмх областей протекания 
гетерогенного процесса.

Теоретические зависнмости ,vB (т) нмеют вид:
для внешнедиффузионной области в соответствии с уравнением

для кинетической области в соответствни с уравненнем (9.52)

а для внутреннедиффузионной области в соответствии с уравненнем 
(9 .43) завнсимость .tB (т) определяется функцней, заданной в неявном 
виде:

На рис. 9.8 представленм три линь . отвечакмцие уравненням 
(9.55) — (9.57). К  сожалению, разница в положенни кривнх 2 и 3, со- 
ответствуюших внутреннеднффузионной и кинетической областям, 
мала и сопоставима с ошибками экспернмента.

Еше один метод обработкн экспериментальннх зависнмостей д:в (т) 
и сопоставления их с теоретнческимн уравнениями (9.33), (9.43) и

(9.:«>
(9.55)

(9.56)

1 = 3 (1— ДГВ)2' 3— 2 (1 — ХВ). (9 57)
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(9.52) состоит в том, что на основе опмтнмх даннмх о величинах дгв в 
разнме моментм времени т рассчнтмвают время полного преврашения 
гвердой частицм т„ по уравнениям
т„ =X/JTB (Т) (9.58)

iit мредпаюжении, что лимитирует внешнян диффузия),

т„ -------------------тг3---------------  <» »>I —3 11 — жв (t)|-/3 -2 |l —жв (т)|
i b  иредположении, что лимитирует внутренняя диффузия), 

т
I -  |t - * В  ( Т)| 1/3 <9.60)

i в мредположении, что лимитирует химнческая реакция).
По своему фнзическому сммслу для даннмх условий, wymeciвле- 

и мя гетерогенного процесса т ,— константа, не (ависяшая от действн- 
гельного времени пребмвання частиц в реак-
юре т.

Поэтому если лимитируюшая стадия суше- 
1 гвует, то обработка зкспернментальнмх дан- 
ммх по одному из вмшепрнведеннмх уравне- 
нмй датжиа показать, что тп остается но- 
стоянной при любмх т.

Особенности расчета реакторов с движу- 
|цимся слоем зернистого материала. Для 
расчета реакторов с движушнмся слоем зерни- 
стого материала может бмть применен уже 
рассмотренннй (см. гл. 7, § 4) метод расчета 
реакторов с сегрегированнммн потоками, ос- 
нованммй на использовании функций распре- 
деления времени пребмвання.

Прн изучении двухфазнмх гетерогеннмх 
снстем одну из двух фаз можно рассматри- 
адть как жндкость в макросостоянни. Напри- 
4,t‘P. при протекании процессов в системах 
газ — твердое вешество» нли «жидкость — 

твердое вешество» частицм твердой фазм 
'федставляют собой четко вмраженную гло-
(>улу, которая содержнт множество матекул н имеет резкие граннцм.

Н предмдушпх разделах бмли рассмотренм особенности кннетнки 
гетерогенннх некаталитнческих процессов в системе «газ — твердое 
ие(цество» для случая, когда одна твердая частнца обтекается потоком 
' ;|-<ообразного реагента. Рассмотрим теперь проточннй реактор, в ко- 
'°Ром двнжется уже не одна твердая частица, а некоторое статнстиче
1 кое множество частиц твердого материала. Каждую твердую частицу
8 таком реакторе можно в соответствнн с обшим подходом к сегрегнро

Рис 9 8. 
доли 
v вердого 
нремени

Зависимосгь 
преврашемного 

реагенга от 
пребмвания 

гвердой частицм в реак- 
торе при лимигировании 
npouecca:
I  внешигА днффузиеА; 
?  моверчиостиой химиче- 
i*koA реакцией; $ виутреи 
ией лиффузией чере« слой 
«М М У »
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ванним нотокам рассматрнвать как периоднческнй микрореактор. Для 
каждой частиць! в отдельности справедливи книетические закономер- 
ности, приведенние више.

Зная характер функции распределення временн пребивания твер- 
дих частиц, можно рассчнтать средние характеристики на виходе из 
аппарата, пользуясь уравнением тнпа

00

I —Т в = t р — -̂ В (т) | И т )  dT. (9.61)
о

Однако при расчете гетерогенних реакторов необходнмо дополни- 
тельно учесть ряд особенностей гетерогенних процессов. Прежде всего 
необходимо нметь в виду, что конкретнин внд уравнения, описиваю- 
шего завнснмость между степенью преврашения дгц и временем преби- 
вания твердой частици в реакторе, завнснт от того, какаи стадия гетеро- 
генного процесса определяет его скорость. Если известио, какая ста- 
дия является лимитирукхцей ири заданних условнях проведения про- 
цесса (температура, размери частиц, линейная скорость газа и т. д.), то 
в уравнение (9.61) подставляют зависимость дгв (т), определенную но 
одному из уравнений (9.33), (9.43) или (9.52). Если же при данном 
технологическом режиме гетерогенний процесс протекает в переходной 
области, т. е. не имеет лимитируюшей стадии, то вид функции дгв (т) 
можно получить, используя зависимостн типа уравнения (9.22).

Кромс того, особенность расчета реакторов для переработкн зер- 
нистого материала состоит в том, что прн равном времени пребивания 
в аппарате стененн преврашения двух твердих частнц разного размсра 
различаются. Из уравненнй (9.33), (9.43) н (9.52) следует, что время 
достнжения одинаковой степени преврашения пропорцпонально ра- 
диусу твердой частнци, если процесс протекает во внешнедиффузион- 
ной нли кинетической областн, или даже /?*, если лимитирукндей яв- 
ляется стадия внутренней днффузни.

Обично твердая фаза состоит из частнц, различаю1цихся по разме- 
рам в некотором диапазоне значеннй /?. Следовательно, нрн расчете 
гетерогенного нроцесса ь реакторе нужно проводнть усреднение ре- 
зультатов не только по времени пребивания в соответствни с уравне- 
нием (9.61), но и по размерам частиц твердой фази.

Для учета распределення частнц по размерам можно било 6u ис- 
нользовать функцни раснределення Ғ (/?) илн / (/?). Однако для 
*кснериментального изучения раснределення частиц но размерам 
>)бично нользуются ситовим анализом, результати которого нолучают 
в дискретной форме: массовая доля частнц со средним размером /?f со- 
ставляет q (Rj), доля частиц с размером R i+t составляет ф (7?(+i)
н т. д. Размери /?,, R....... /?,........R„ это средние размери частиц,
остаюшихся ирн ситовом аняли.че на данном еите. Если, например. 
мелкое сито имеет отверстия с радиусом /?,, а следуюшее за ним — от-
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иерстия с радиусом R,+t, то средиий размер частиц, которие оста- 
нутся на мелком сите, определяется как среднеарифметнческое:

Ri= —
Ri Rj+t (9.62)

Еслн для ситового анализа взята проба частиц с суммарной массой 
т, а масса частиц со средним размером R, составляет т  (R,), то ста- 
гистическин вес данной фракцни со- 
ставит tp(RL)

m(Ri) /л <P(Ri)(/?/) т

1:стественно, что

v  ф(Л|) = 1.

(9.63)

(9.64) rrfl 11, ш
7f, Я* Tfi R

Рнс. 9.9. Гнстограмма распределе- 
ння частнц по размерам в исхол- 
ном твердом ветцестве

причем R„ — максимальний размер
частиц.

По результатам ситового анализа 
ирннимают, что статнстический вес 
частиц данного размера в потоке зернистого материала такой же, 
как и в пробе, взятой для аналнза. Дискретное распределение частиц по
1>азмерам представляют в виде таблици илн гнстограммм распределе- 
ния (рис. 9.9).

Пусть все частици разного размера находятся в реакторе в течение 
иромени т. Степень преврашения твердого реагента у частнц с малень- 
кнч радиусом 6aiee вмсокая, а у частицс большим R низкая.

Среднюю долю непреврашенного реагента (1 — дгв) при одинако- 
i-o m  времени пребивания в реакторе т можно определить, проведя сум- 
мирование по размерам:

^nm
I V  [ 1 - л в (Л ,)]ф < #|), (9.65)

Де 0 < дгв ^  1. При випатнении суммирования необходнмо помнить, 
''Tfl для очень мелкнх чаетиц время пребивания в реакторе может ока- 
'■•tlch достаточним для полного преврашения твердого реагента В, 

есть какой-то минимальний размер R m,n, для которого виполня-
1 |( и соотношение т(#т1п) = тп. Тогда в сумму (9.65) все члени, от- 
,н‘чаюшие размерам Rj «£ R ml„, войдут как нули нсзависимо от их 
'зтнстического веса. Поэтому нри суммированни их можно сразу ис- 

к 'ючить и уравнение (9.65) представнть в внде

хп V  \ l- x B (R,)]<f(R,).
^mln ( t  = t n)

3»к. II

(9 66)
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Итак, уравнения (9.61) н (9.66) позволяют провести усреднение 
степени преврашения сегрегированного потока по времени пребива* 
ния или по размерам зернистого материала. Однако в обшем случае 
поток характеризуется и иекоторим распределением по размерам и не- 
равномерной функцией распределення времени пребивания. В этом 
случае сначала нужно для частнц каждого размера вичислить среднюю 
степень преврашення по уравнению (9.61), учтя конкретньж вид 
функции / (т), а затем провести суммирование по размерам в сскхшаВ 
ствии с уравнением (9.66), т. е.

тйж I* )
2  I I  (•— т)]/(т)  dr f  (5 i ) .  

?i .0
(9 67)

§ 4. Гетерогеинме процессм 
(гаэожмдкостнме реакции)

в системе «газ — жидкость»

Газожидкостнме реакции — это гетерогеннме нроцессм, включакмцие 
химическое взаимодействие между реагентами, один из котормх нахс 
дится в газовой фазе, а другой — в жидкой. Жидкость может пред-i 
ставлять собой раствор вешества, химически взаимодействую!цего с га- 
зообразнмм реагентом; в ряде случаев происходит взаимодействне 
растворяюшегося газа с самим растворителем.

Газожидкостнме реакции широко используют в химической технс 
логии. Примерм их применения как самостоятельнмх процессов полу-i 
чения необходиммх продуктов: абсорбция аммиака растворами азотиой 
кислотм при производстве аммначной селитрм или растворами сер* 
ной кислотн при производстве сульфата аммония (производство удо 
рений); хлорирование жидких ароматических углеводородов (органи- 
ческий синтез). Примерн их применения в качестве вспомогательннх 
процессов очистки газовнх смесей: абсорбция диоксида углерода CO J 
воднмми растворами моноэтаноламина или карбоната калия с цельм>| 
очистки синтез-газа в производстве аммиака; абсорбция диоксида ce-j 
рм SOt растворами сульфита и гидросульфита аммония при санитар* 
ной очистке газов.

Газожидкостнме реакции принято рассматривать как процессн аб-] 
сорбции, сопровождаюшнеся химическим взаимодействием. Такой под- 
ход позволяет применить к этой группе химических процессов законс 
мерности массопередачи. При этом считают, что протекание химиче-! 
ской реакции на границе раздела газовой и жидкой фаз или в глубнне] 
жндкой фазн приводит к ускорению процесса абсорбции.

Возможность таким образом ускорить процесс массопередачи ши- 
роко используется в практике. Добавляя к растворителю реагентн, 
вступаюшне в бнстрне химические реакции с компонентами, извлека-! 
емнми из газовой фазн, удается сушественно интенснфицировать п{ 
цесс абсорбции. Например, диоксид углерода СОг можно извлечь из] 
газовой смеси путем абсорбции водой под давленнем. Применение вме
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сто водь! растворов этаноламинов или карбонатов, вступаюших в хи- 
мическое взаимодействие с COt, позватяет во много раз повисить ин- 
тенсивность абсорции.

Описание массопередачи между газом и жидкостью. Растворимость 
i аза в жидкости во многих случаях, когда концентрация растворен- 
иого газа невелика, а температура и давление далеки от критических, 
нодчиняется закону Генри, согласно которому рановесное парциаль- 
ное давление растворенного газа р А, е над раствором прямо пропорци. 
онально его концентрации в жидкой фазе 
с a.l:

= -"a ‘ a .l , (9 68)Р\

[рамиио раз- Be/ia фаз

р ЖиЗкостс
где коэффициент пропорциональности Н А 
иазивается к о н с т а н т о й  Г е н р и  
или к о н с т а н т о й  ф а з о в о г о  рав- 
н о в е с и я.

На рис. 9.10 схематически изображено 
шменение парциального давления реагента А 
в газовой фазе и его концентрации в жид- 
кой фазе. Скорость массоотдачи от газа к 
жидкости пропорциональна движушей си- 
ле разности парциальнмх давлений ком-
понента А в ядре газового потока р к и на границе раздела фаз
Р b!

d пА
“ 'А j .  Р Л ^ А - Р А .Ь ).

Ci,L
Рис. 9.10. Схема распрс- 
деления парциального 
давлення и концентра- 
иин растворяемого га- 
зообразного вешества А 
в фаэах при массопере- 
даче

1
aS dT

(9.69)

где — коэффициент массоотдачи со сторонь! газовой фазь). 
В свою очередь скорость массоотдачи от жидкости к газу 

d пх
К ( ск .ь ~ ск л ) ,

I
aS dT

(9.70)

где pL — коэффициент массоотдачи со сторонь! жидкой фази; сА,ь — 
концентрация растворенного реагента А на границе раздела фаз; сА,l
— концентрация растворенного компонента А в основной массе жид-
к«й фази.

Обично при расчете процессов массопередачн приннмают, что на
1 Ранице раздела фаз достигается равновесие. Это предположение рав- 
"осильно допушению о том, что сопротивлением переносу через гра- 
"ицу раздела фаз можно пренебречь, а все сопротивление массопере- 
даче сосредоточено, с одной сторони, в слое газа, примикаюшем к по- 
НеРхности раздела фаз, с другой — в граничашем с ним слое жидкости.

При равновесии в соответствии с законом распределения (9.68)

7*

(9.71)
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Для вмвода уравнения скорости массопередачи, учитнвакмцего со- 
иротивление и со сторонм жидкой, и со сторонм газовой фалм, запишем 
уравнения (9.69) и (9.70) в следуюшем виде:
WA
u ^А Ра .ь , (9 72)

(9.73)

В уравиеиии (9.73) концентрация растворенного реагента на границе 
раздела фаз с д, b вмражена через парциальное давление этого вешества 
на границе раздела фаз в соответствии с уравнением (9.71).

В условиях равновесия скорости массоотдачи от газовой фазм к 
жидкой или от жидкой фазм к газовой равнм между собой и равнм ско- 
рости массопередачи м»д в целом *.

Почленно складмвая уравнения (9.72) и (9.73), получим уравнение, 
не содержашее неизвестной величинм парциального давления р д,ь иа 
границе раздела фаз:

Уравнение (9.75) для расчета скорости массопередачи содержит лишь 
экспериментально определяемме величинм рк (парциальное давленне 
растворяемого компонента в газовой фазе) и ca,l (концентрация 
этого компонента в основиой массе жидкости),а также коэффнциент 
массопередачи

В уравнение (9.76) для определения коэффициента массопередачи 
ЭСт  входят коэффициентм массоотдачи и Pl. которме, как правило, 
могут бмть определенм с помошью критериальнмх уравнений, описм- 
вакхцих абсорбционнме процессм в различннх аппаратах**. Константа 
фазового равновесия Н к определяется по равновесннм данннм о раст- 
воримости газов.

* Эго утверждение справедливо также для стационарних условий проте- 
кания гетерогенного процесса.

•* При экспериментальном определенни коэффициентов массопередачи н* 
модельних установках обично находят так назмваемме объемнне коэффициентИ 
массопередачи f). а или В e, где а — удельная поверхность контакта фаэ, м*/м .

К Ш

(9.74)

или

(Ра ~ н а ca.l). (9.75)

* т 1 P« + "a /P l ‘

(9.76)
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При протекании процессов массопередачи соиротивление может 
rlbiTb равномерно распределено в жидкой или газовой фазе; возможнн 
гакже случаи, когда преобладает сопротивление в жидкой фазе или, 
наоборот, в газовой,

Например, если сопротивление сосредоточено в основном в газовой 
фазе, т. е. 1фв > Н J pL, уравнение (9.75) примет более простой вид;
-а ^ М Р а - Л а **.!.). (9.77)
Всли же ветество А, растворившись, вступает в биструю химическую 
реакцию с компонентами, находяшимися в жидкой фазе, то ero кон- 
центрация в основной массе жидкости будет пренебрежимо мала и
тогда
«’а = ^ Р а . <9 78)

Наличие или отсутствие лнмитирования процесса массоотдачей в 
одной из фаз в значительной степени зависит от числового значения 
коэффициента распределения Н А. При малих значениях Н А, что от- 
вечает високой растворимости газа в жидкости [см. уравнеиие (9.68)1,
.T m srPe, (9.79)

r. е., как и в описанном више случае, процесс абсорции лимитируется 
массоотдачей в газовой фазе.

Прн большнх значениях Я А
L/WA , (9.80)

г. е. сопротивление массопередаче сосредоточено в жидкой фазе.
Кинетические модели газожидкостних реакций. В промишленних 

условиях взанмодействие газообразних и жидких реагентов происхо- 
дит, как правило, в проточних реакторах, где на процесс абсорбции 
значнтельное влияние оказивает ннтенснвность перемешивания. 
11еремешивание газожидкостной системи ведет к увеличению и обнов- 
лению поверхности контакта фаз и тем самим способствует росту про- 
изводнтельности реактора.

Перемешивание может осушествляться разними методами. Одним 
из вариантов перемешивания является применение барботажа газа 
через жидкость (например, в тарельчатих колоннах), когда его пу* 
зирьки служат своеобразнимн перемешиваюшими агентами. Жидкость 
''ожет перемешиваться и механическими мешалками, в том числе и 
"Ри одновременном использовании пузирьков газа. Перемешиванию 
^идкости способствуеттурбулеитний характер движения потока при 

1'текании по вертикальной или наклонной стенке. Возможно также 
раснределение жидкости в виде капель или струи в газовом потоке.

Во всех этих случаях для абсолютно строгого описання процесса 
а г°Рбцин необходимо совместно решить уравнения диффузионного и 
к°нвективногопереноса, химической кннетнки и т. д. Однако часто за- 
' РУДнительно не только решить, но и правильно составить такую систе- 
1у Уравнений. Поэтому на практике используют упрошенние модели.
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которие, однако, достаточно хорошо подтверждаются экспернменталь- 
нь|ми дашшми. Наиболее распространени пленочная модель и модели 
обновления поверхности.

П л е н о ч н а я  м о д е л ь  основнвается на предположении о 
том, что у поверхности жидкости, граничашей с газом, имеется непод- 
вижная пленка (диффузионнмй слой) толшиной 6. В пределах этой 
пленки перенос газообразного реагента осушествляется исключитель- 
но за счет молекулярной диффузии при полном отсутствии конвектив- 
ного переноса *. Прииимается.что состав основной масси жидкости за 
пределами пленки однороден за счет перемешивания, а измеиение кон-

ПоВерхность 
jfe

Гаэ
-- ------ |

Жидкость

/ j
Пограничнпя

разЭела tpaj диф/рузионная 
ппенка

l A,q

Жидкость
I

М

Рис. 9.11. Схематическое изображеиие пленочной модели 
(о) и профиль нзменении концентрацин растворяемого ком-
понента А |б):
/ — при отсутствии реакции; 2 — при наличии реакции

иентрации растворяемого реагента от величинь! c*rg (постоянная кон- 
центрация в газовой фазе) до cA,i. (концентрация в основной массе 
жидкости) происходит внутри пленки (рис. 9.11, а, б).

При отсутствии хнмнческой реакции между растворяемим компо- 
нентом А и растворителем профиль концентрации компонента А будет 
линейним (линия 1 на рис. 9. 11,6). Массоотдача от газа к жидкости 
через пограничную пленку описивается законом Фика для молекуляр* 
ной диффузии:

1 dnA 
aS dT

dc.
-D- d; (9.81)

B стациоиарном режиме поток через поверхность будет постоянньШ» 
следовательно, при постоянстве коэффициента молекулярной диффу* 
зии

dcA
d? = eonst =

CA .B ~ CA.L (9 .8П

* Это предположение совпадает с допушениями модели «приведенной» по- 
граничной пленки при рассмотрении стадии внешней днффузии г е т е р о г е н н м х  
процессов в системе «газ — твердое тело» (см. § 3 »той главм).
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Тогда

WK =  -f- (CA .r - CA .L ) ” PL ( cA . , - cA . l) .  <9 Ю >

где Pl — коэффициент массоотдачи в диффузионной пленке,
pL = D/«. (9 84)

При химнческой реакции между растворяемнм реагеитом А и eeuie- 
ством В, каходяшимся в жидкой фазе,

J.\ (r)-f ьв (ж )  -► Продуктн

уменьшение концентрации реагента А в пограничной пленке происхо- 
днт не только вследствие диффузионних процессов, но и в связи с рас- 
ходованием ero на реакцню. Профиль концентрации в пограничном 
слое вследствие этого искривляется (кривая 2 на рис. 9.11, б). Эго при- 
воднт к увеличению градиента концентрацин реагента у границм раз- 
дела фаз (растет числовое значение тангенса 
угла наклона касательной к кривон сд (г) в 
точке .Vf, равное grad сА). В результате про- 
изойдет увеличение скорости переноса веше- 
ства из газовой фазн в жидкую

-  °« r a d  ск .

что, как уже указивалось, и является ха- 
()<)Ктерной чертой газожидкостних реакций.

Формально в рамках пленочной модели 
можно ввести и коэффициент ускорения аб- 
сорбции под влиянием химической реакции.
Криволинейний профиль концентрации реа- 
гента А внутри пограничной пленки при нали- 
чии реакцни можно условно изобразить ло- 
маной лннией (рис. 9.12). В соответствии с 
этнм прнблнжением изменение концентра- 
цин реагента происходит в пленке, имекмцей 
тсуццину 6'. «Уменьшенне» таицини пленки приведет к росту коэф- 
Фчциента массоотдачн

в- °  D
' a T =‘ T & ' pL- (985)

| Де Pi. — коэффнцнент массоотдачн при наличии химической реакции;
- коэффициент ускорения абсорбции при наличии химической ре- 

,1кЦии, показивакхций, во сколько раз увеличивается скорость абсорб- 
Цин при наличии хнмнческой реакции в жидкой фазе (е = Pl/Pl).
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Рис. 9.12. Аппрсксима- 
ция иелинейного коп- 
цеитрациочного профи- 
ля при наличии лимичс- 
ской реакцнн:
I  — реальнмй (нелиией 
нмй); 2 — приближениое 
иэображеккс



С учетом уравнения (9.85) виражение (9.76) для коэффицента мас* 
сопередачи ЭСт примет вид

ЭСт'-- —----• (9.86)
J __ "Л

«р L

В рамках д в у х п л е н о ч н о й  м о д е л и  считают, что no- 
граннчнмй диффузионний слой, примикаюший к границе раздела 
фаз, имеется не только со сторони жидкой фази, но также н со сторо- 
им газовой фа.ш.

Пленочние модели газожидкостнмх реакций лишь приближенно 
описмвают гетерогеннмй процесс в системе «газ— жидкость». В дей- 
ствительности, конечно, изменение концентрации растворяемого реаген- 
та происходит нетолько внутри очень тонкой пленки, имеюшей к тому 
же везде одинаковую толшину, но и в основной массе потока. Однако 
как показала практика, колнчественнме расчетм на основе пленочной 
модели, как правило, мало отличаются от результатов, полученнмх с 
использованием более сложнмх моделей. Поэтому применение пленоч- 
ной модели, опиракяцейся на сравнительно простой математический 
аппарат, часто является оправданнмм.

М о д е л и  о б н о в л е н и я  п о в е р х н о с т и  (или моде- 
ли проницания) основмваются на предположении о том, что через не- 
которме промежуткн времени пронсходит замешение элементов жид- 
кости у поверхности раздела фаз жидкостью из глубиннмх слоев, со-| 
став которой такой же, как и средний состав основной массм. Пока 
эле.мент жидкости находится у поверхности и соприкасается с газом, 
абсорбция газа жидкостью пронсходит при таких условиях, как если 
бн этот элемент бмл неподвижен и имел бесконечную глубину. Ско- 
рость абсорбции является в такой модели функцией предпапагаемого 
«временн пребмвания» элемента жндкостн у поверхности раздела фаз. 
В начальнмй период, когда т = 0, скорость велика, а по мере увели- 
чения времени пребмвания скорость уменьшается.

Таким образом, абсорбцию газа жидкостью в соответствии с моде- 
лнми обновления поверхности рассматривают как нестационарнмй про- 
цесс, когда условия абсорбции непостояннм во времени.

В первоначальном варианте модели обновления поверхности при- 
нимали, что каждмй элемент жидкости у поверхности соприкасается 
с газом перед заменой другим элементом жидкости основного состава 
в течение одного и того же промежутка времени т. За это время эле- 
мент жидкости абсорбирует единицей своей поверхности одно и то же 
количество Q газа, соответствуюшее сделаннмм предположениям о не- 
подвижности жндкости. Средняя скорость абсорбцин составит Qfi-

В действительности время пребмвания отдельнмх элементов жидко- 
сти у поверхности раздела фа :1 не одинаково. В разнмх вариантах мо- 
делей обновления поверхности принимают различнме видм распреде- 
ления времени пребмвания отдельнмх элементов жидкостн.



Модели обновления поверхности для случая абсорбции газов псре- 
мешиваюшимися жидкостями представляются бапее реалистичними. 
Однако математнческий аппарат, нспатьзуемьж в них, сушественно 
сложнее, чем у пленочной модели. В то же время капичественнме про- 
гнозм, сделаннме на основе пленочной модели, как правило, мало от- 
личаются от расчетов, вмполненнмх на основе моделей обновления по- 
верхности.

Определение коэффициента ускорения абсорбции при протекаиии 
химической реакции. Рассмотрим, как влияет протекание химической
реакции
i/A ( r )-j-ftB (ж )  -► Продукти

на абсорбцию газообразного реагента А жидкостью, содержашей ре- 
игент В. При расчетах воснользуемся пленочной моделью. В качестве 
примера возьмем реакцию первого порядка, кинетика которой описм- 
вается уравнением
it'rA = *cA. (9.87)

Многие газожидкостнме реакции можно рассматривать как реак- 
цнн псевдопервого порядка. Предположим, что истинное кинетнческое 
уравнение имеет вид

*rA =  **A *в . <9 88>

Концентрация вешества В, находяшегося в жидкой фазе, как npa- 
внло, сушественно вмше концентрации вешества А во всем объеме жид- 
кости аппарата с перемешиванием, включая и диффузионнмй слой, в 
котором протекает химическое взаимодействие. При этом уравнение 
(9.88) можно представить в таком виде:

* r A  * '  СА . ( 9 8 9 >

где величина
*' - *св . (9 90)

"редставляет собой константу скорости реакции псевдопервого по- 
Рядка и включает кроме истинной константм скорости реакции прак- 
тнчески постоянную концентрацию компонента В.

Рассмотрим химический процесс, происходяший в некотором эле- 
"ентарном объеме внутри ламинарной плеики (где и происходит газо- 
'«идкостная реакция). В обшем случае он может бнть описан уравне- 
"ием материального баланса (4.10) для элементарного объема химиче- 
Ск°го реактора (см. гл. 4). В соответствии с допушениями пленочной 
чодели это уравнение может бмть упрошено: отсутствует конвектив- 
нмй перенос, следовательно, u grad с* = 0; для описаиия газожидкост- 
ной реакцни в ламинарной пленке важен диффузионнмй поток только 
в направлении оси г (от газа в глубину жидкости). Тогда для стацио-
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нарного режима и химической реакции первого порядка в пленке урав- 
ненне (4.10) примет вид

D
d*c.
d7* kCA=*0

или
d*c4

d** = 0 .

(9.91)

(9 92)

Уравнеиие (9.92) — линейное дифференциальиое уравнение вто- 
рого порядка. Решим его при граничних условиях:

1) сА = сА, ь при z = 0 (на поверхности раздела фаз);
2) с * = c a,l  при z = 6 (на границе, разделяюшей диффузнонную j 

пленку и основную массу жидкости), причем в соответствии с уравне- 
нием (9.84)
fl = D/pL, (9.93*
где pL — коэффициент массоотдачи в жидкой пленке для физической 
абсорбции.

Будем искать частное решение уравнения (9.92) в виде с л = е 
Тогда, подставляя это решение в (9.92), получим характеристическое 
уравнение аг — k ID = 0, откуда а = ±K/s/D, т. е. частннми реше| 
ниями дифференциального уравнения (9.92) будут функции сА = 
= ехр (г ў k /D) и с* = ехр (—zVk/D). Обшее решение уравнения (9.92) 
можно представить как линейную комбинацию двух частнмх решений:

Мх ег к,° (9 94)

Постояннне интегрирования М, и M t определим из граничннх усло- 
вий. При z = 0
сА =сАЬ=Л1|-(- /М*. 
Отсюда 
/Vft =cAb—М,.

Ири 2 = 6

(9 95)

A,L : М,еь +Mte~bVk'D.

С учетом уравнений (9.93) — (9.95)

ca . i  -  M i МР ( ] / ” -g-) + (са.ь- **,) « Р  ( “ i r / ? ) (9.96)

Введем обозначение 
M=Dk/$l.
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Тогда из уравнения (9.96) имеем
- VaГcA.L—CA.b е

Vf,= eV M _ e-V M  

.-Ум

2 sh У м
(9.98)

где

S
Рис. 9.13. Профили коицеитрации 
раствореииого газа при протекаиии в 
жидкой фазе химической реакции 
первого порядка, рассчитаннне иа 
основе уравнения (9.100):
а  — некоторое количество непрореагнровав- 
шего газа днффунднрует в основную мас- 
су жидкости б — химическая ре-

t, акция практически полностью эаканчива-
етс* в диффузионной пленке ( VM -*S)

Из уравнения (9.98) получим вторую постоянную интегрирования 
лм

sh V M  -
eVM —Vm

Mt =_ ЬА.Ь e cA.L (9.99)

(9.100)

2sh 1/M

Тогда решение дифференциального уравнения (9.82) примет вид

CA.L V fe/p )+ cA.b sh(VAf— г y k / D )  
sh У м

На рис. 9.13 показанн типичнне профили концентрации, получаемне 
на основе уравнения (9.100).

Для определения коэффициента ускорения абсорбции при протека- 
нин реакции нужно сопоставить скорость физической абсорбции и ско- 
рость хемосорбции. Скорость абсорбции, отнесенную к единице по- 
верхности контакта фаз при наличии химической реакции с учетом урав- 
нения (9.100), можно определить следуюшим образом:

_ D / ЛСА \ _ _ D . CA.L У ^ О ~ СА.Ь Ch У М

\ Лг .1 — 0
где
Ch Уд1= _£_ +«

sh У М
(9.101)

как в соответствии с уравнением (9.97)
bVkjD = yW  =  pL Ум,
Г(' можио записать

aL ( СА b — V 
Ч  ■ chVAi )

Ум
th УМ

(9.102)
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Уравнение (9.102) для абсорбции с химической реакцией отличается 
от уравнения (9.70), описивакмцего физическую абсорбцию:
U'A,= pL(fA.b-‘:A,l.).

Если в пленке протекает бистрая хнмическая реакция и c * , l  — 0, 
уравнение (9.102) принимает более простой вид:

-Р А.Ь

ж ш
^ляттхя

ш Ш

==аз
я и ш ш

ттмш

Ум  
lh V~M

(9.103)

и коэффициент ускорения аб- 
сорбции е можно определить, 
сопоставив уравнения
(9.103) и (9.70) прн c* ,l = 0:

Р/. сА.ь VAi/th V m

Pl c.А.Ь

w * =
Sm*

Рис. 9.14. Диаграмма для определения ко- 
эффициента ускореиня абсорбции t при 
протекании бмстрнх реакциЛ второго по- 
рядка:
цифрм у кривих — эначения комплгхса 'lf И■ В

Ь̂ А.вО/4

Ум  
th  1 / .Й

(9.104)

или при V M  >  1* (так как 
тогда th У  М  -*•!)

е & V m
yw

Pl
(9.105)

откуда видно, что чем више константа скорости реакции/г, тем больше 
коэффициент ускорения абсорбции е.

Аналогичний результат может бить получен и при применении мо- 
дели обновления поверхности.

Для реакций батее високого порядка также можно рассчитать 
коэ<}х})ициент ускорения абсорбции. Например, на рис. 9.14 представле- 
ни значения коэффициента едля химической реакции второго порядка. 
Коэффициент ускорения абсорбции е в этом случае зависит от 
безразмерних комплексов**:

(1Гв I On
У л г  = I —  - И --- .

V  П  ЬСА.Ь t>A

где а и Ь — стехнометрические коэффициенти; D» и D , — ко:<ффй- 
циенти молекулярной диффузии реагентов А и В соответственн<д

* При бистрой химической реакции V m  = V L 1.
** Если рассматривать реакцию второго порядка при избитке ко м п о н ен та  

В  как реакцию псевдопервого порядка, то при вмполнении условия (9.90) V  
преврашается в V ^ -

204



Вопросм n упражиамиа дла поатораииа 
м самостоятвльиой проработки

1. В чем заключается главная кннетическая особенность гетерогенних хн- 
мическнх проиессов?

2. Какие кинетические модели обмчно нспользуют для описания гетероген- 
H b i x  процессов в системах «газ — твердое», «газ — жидкость»?

3. Какой смисл вкладивается в понятня «кинетическая область гетероген- 
ного процесса», «диффузионная область»?

4 Как увеличить коэффнцнент массоотдачи на стадии внешией диффузии?
5. Виведите уравнение для расчета константи скорости гетерогеиного npo- 

цесса в системе «газ — твердое», включаюшего химическую реакцию первого по> 
рядка.

6. Изобразнте профиль изменения концентрации газообразиого реагента при 
протекании гетерогенного процесса, опнсиваемого моделью с фронтальним ne- 
ремевдением зони реакции в случаях: а) когда гетерогенний процесс лимити. 
руется внешней днффузией; б) когда гетерогенний процесс лимитируется внут 
ренней днффузией; в) когда гетерогенний процесс лимитируется химической 
реакцией; г) когда гетерогенний процесс не имеет лимитируюшей стадии (про- 
текает в переходной области).

7 Сформулируйте основние свойства лимнтируюшей стадии.
8. Как определить лимитируюшую стадию гетерогениого процесса, экспери- 

ментально изучая влияние температури на скорость образования продуктов в 
ходе этого процесса?

9. Как определить лимитируюшую стадию гетерогенного процесса в системе 
«газ — твердое», используя теоретические зависимости между временем преби- 
ьания в реакторе и степенью преврашения твердой фази для различних областей 
протекания гетерогеиного процесса?

10. В  чем заключаются различия в расчете реакторов для проведения гете- 
рогенних процессов в системе «газ — твердое» в случаях, когда твердая фа*а 
согтоит из частиц одного размера и когда она характеризуется каким-то par- 
пределением частиц по размерам?

11. Какая величина називается коэффициентом ускорения абсорбции? По- 
чему можно говорить об ускорении абсорбции, если в жидкой фазе протекает 
химическая реакция?

12. Сравните достоинства и недостатки пленочной модели и моделей обио>- 
ления поверхности, используемих при описании газожидкостних реакцнй.

13. Виведите уравнение для расчета коэффнциента ускорения абсорбции 
с использованием пленочной модели.

Гпам 10
Гетерогенно-каталитические процессм

Явления ускорения химнческих превратений в результате присутствня 
вешеств, не принимаюших видимого участия в реакции, бнли огкрнтн 
Уже на ранних этапах становления химической науки. Особнй интерес 
к катализу проявился в период интенсивного развития промншленной 
химии, так как возможность ускорять химнческие реакции в нужном 
чаправлении без расхода энергии и по сушеству без расхода самого ве- 
■Нетва катализатора придали катализу большую практнческую значи- 
мость. С помошью катализа решаются задачн, стояшие перед технаю- 
Гией связанного азота, более 80 %  нефти перерабатнвается с использо-
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ванием каталитических процессов, иевозможно без катализаторов- 
осушествление большииства процессов органического синтеза. В no. 
следние годи катализатори стали применять для решения энергети. 
ческих и экологических задач, таких, как создание топливиих эле. 
ментов, очистка вмхлопних газов автомобилей и проммшленнмх произ* 
водств и т. д.

§ 1. Об|цме представления о каталмзе
Каталнзатори — это вешества, которие, многократно вступая ■ промежу. 

точное втанмодействне с участннкамн реакцнм, нзменяют ее механиэм и увелн- 
чивают скорость реакцни: при этом онн восстанавливают свой химический состав 
после каждого цикла промежуточних взаимодействнй.

Влияние катализатора на механизм химической реакции можно no- 
яснить на условном примере. Пусть протекает одностадийная реак- 
ция с энергией активации Е„:
А +  В  — R

Ход реакцнн на энергетической диаграмме (рис. 10.1) изображен кри- 
вой /. В присутствии катализатора механизм реакции изменяется, она

протекает через несколько последователь-| 
нмх стадий (кривая 2). Например, червойТ 
стадией может бмть образование промежув 
точного активированного комплекса AKtjJ
А + К т  — АКт

(здесь Кт — катализатор). Затем активя 
рованнмй комплекс реагирует со втормм 
реагентом с образованием комплекса ката* 
лизатора и продукта:
АКт +  В — R K t

Последней стадией является разложение 
комплекса R K t  с образованием продуктМ 
R и вмсвобождением катализатора для но- j 
вого каталитического цикла:
R K t -  R +  K t

Рис. 10.1. Энергетическис 
диаграмми каталитической 
и некаталитической реак- 
ций:
эигрггтичгскиА уровеиь: / — ис- 
ходимх реагснтов. I I  — продук- 
тов реакции; I  — путь рсакции 
без каталиэатора: 2 — путь ка- 
талитимеской реакции

Каждая из этих последовательнмх стадий характеризуется своими зна- 
чениями энергии активации £,, £ „  Е 3 (кривая 2 на рис. 10.1), но, как 
правило, вмсота каждого из этих потенциальнмх барьеров ниже энер- 
гии активации Е 0. Таким образом, в присутствии катализатора реак- 
ция протекает по энергетически более внгодному пути, что позволяет; 
проводить процесс с большей скоростью.
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Исходное (/) и конечное (//) энергетические состояния реакцион- 
ной системи в прнсутствни катализатора и без него остаются одинако- 
ними; следовательно,

каталимтор ие может измеиить состояиие химического рааиоиесия, кото- 
рое ие зааисит от пути реакции.

Роль катализатора состоит лишь в изменении скорости достижения 
чктояния равновесия. Катализатор может увеличивать скорость толь- 
ко тех процессов, которие разрешень термодинамически, но не может 
ннициировать термодинамически невозможние реакции.

Некоторие химические реакции без катализаторов практнчески не- 
осушествими, например, из-за слншком большой энергии активации. 
Казалось 6u, что для преодоления високого энергетического барьера 
можно повисить кинетическую энергию молекул, т. е. увелнчить тем- 
пературу. Нодля многих обратимих экзотермических реакций повише- 
ние температури приводит к смешению равновесия вобратную сторону 
н делает реакцию неразрешенной термодинамическн. В таких слу- 
чаях применение катализатора не только оправдано, но и необходимо. 
Каталнзатор снижает энергию активации реакции н позволяет тем 
самим проводить ее при сушественно более низких температурах.

В качестве примера рассмотрим реакцию синтеза аммиака, характе- 
ризукпцуюся очень большим значением энергии активации ~  280 
кДж/моль*. Для преодоления такого високого энергетического 
барьера реагенти необходимо било 6u нагреть до температур више 
1000 °С, при которих равновесная степень преврашення даже при 
очень високих давлениях ничтожно мала.

В присутствни каталнзатора на основе железа энергия активации 
синтеза аммиака снижается до — 160 кДж/моль, что позволяет прово- 
днть реально процесс с достаточно високой скоростью при температу- 
рах 400—500 °С и високих давлениях, достигая 20—35% -ной степе- 
ни преврашення исходного сирья.

Чрезвичайно важна роль катализаторов в осушествлении сложних 
реакций, так как катализатори обладают способностью избиратель- 
но влиять на скорость только какой-то одной нужной реакции. Так, 
напрнмер, сейчаструдно представить процесс крекинга нефтепродуктов 
(система сложних последовательних и параллельних реакций) без 
селективно действуюших цеолитних катализаторов, позволяюших на- 
править процесс в сторону получения висококачественного бензина.

Каталитическне процесси подразделяют на две большие группи:
■ о м о г е н н и е  и г е т е р о г е н н и е .  Наибольшее распрост- 
Ранение в промишленности получили г е т е р о г е н н о - к а т а -  
' и т и ч е с к и е  процесси. В свою очередь, подавляюшее большин- 
ство гетерогенно-каталитических процессов — такие, в которих гра-

* Значение энергии активаиии реакции синтеза аммиака без катализатора 
le может бьггь получено прямьши экспериментами, но можно определить энер- 
гию актнвацни обратной реакцни — разложения аммиака и, зная, что раэность 
,нергий активации прямой и обратной реакций равна ДН, определить E t .
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мицей раздела фаз служит поверхность твердого катализатора, нахо- J 
дяшегося в газообразной или жидкой реакционной среде. Сушественним I  
преимушеством таких процессов является простота разделення продук- I  
тов реакции и частиц катализатора для повторного использования ка- I  
тализатора.

В 70-80-е годм активно развивались новие направления катализа.И 
которме в какой-то степени сближают гомогеннмй и гетерогешшй ка-1 
тализ. Большие перспективь! открьтает иммобилизация гомогенньи! 
комплексних катализаторов в полимерних гелях, т. е. закрепление и х | 
на макромолекулах путем химического или иного связмвания. Но-1 
вне возможности проведения технологических процессов в сравни-1 
тельно мягких условиях (невмсокие температурм, давления) могутИ 
появиться с использованием катализа на иммобилизованннх ферментах.И 
Хотя это направление еше не получило широкого развития вследствие I  
дороговизнм ферментов, развитие современной биотехнологии и ин- 1 
женерной генетики обеспечивает все большую доступность ферментов.И

В данной главе будут рассмотренн особенности кинетики гетеров 
генно-каталитических процессов применительно к системе «твердмйЯ 
катализатор — газообразная (жидкая) реакцноннаи среда».

§ 2. Технологмческне характеристики 
▼■ердмх катализаторов

11одбор катализаторов для проведения проммшленнмх процессов —■ 
задача чрезвмчайно сложная. Катализаторм очень специфичнм по от- fl 
ношению к различнмм химическим реакциям. Сушествуюшие теории | 
катализа объясняют эту епецифичность рядом энергетических и гео-И 
метрическнх факторов, в результате влияния котормх даннмй катали- 9 
затор воздействует на скорость только одной реакции или очень уз-И 
кой группм реакций. Не всегда еше возможен строго научнмй вмбор! 
конкретного катализатора для данного химико-технологическогёЯ 
процесса, хотя теория каталитических процессов в последние дееяти*Я 
летия получила значительное развитне и характеризуется многими но* ■ 
вмми достижеииями.

Твердме катализаторм — это, как правило, вмсокопористме веше-1 
етва с развитой внутренней поверхностью, характеризуюшиеся опре*И 
деленной пористой и кристаллической структурой, активностью, се*Я 
лективностью н рядом других технологических характеристик.

Рассмотрим некоторме характеристики твердмх катализаторов.
Активность. Прн сравнении разнмх катализаторов обмчно вмбира-Я 

ют более активнмй, еели он удовлетворяет основнмм технологнческнмЯ 
требованиям.

Актнвность катализатора — мера ускорякидего воэдействия no отмошению fl 
к «аиной реакции.

В связи с большнм разнообразием каталитических процессов не су-Ш 
шествует единого количественного крнтерня активности. Это свизанос!
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тем, что примененме различних катализаторов даже для одной и той 
же химической реакции может по-разному изменить ее механизм. 
Как правило, применение катализатора приводит к изменению и по- 
рядка реакции, и энергии активацнн, и предэкспоненциального мно-
жителя.

Количественним критерием активности катализатора для данной 
реакции может служнть, например, константа скорости, измеренная 
для разних катализаторов в сопоставимих условиях (стандартних). 
Такой подход применим, если для всех сравннваемих катализаторов 
данной группи остается одинаковим порядок реакции.

Иногда сравнивают катализатори по скорости реакции или по сте- 
пени преврашения реагентов в стандаргтних условиях, по количеству 
реагентов, вступакхцих во взаимодействие в единицу времени на еди- 
нице поверхности катализатора (производительности. или напряженно- 
сти, катализатора) и т. п.

Если каталитическая реакция имеет такой же порядок, что и не- 
каталитическая, т. е. их константи скорости ЛКт и k— имеют одина- 
ковие единици измерения, то активность катализатора А можно оп- 
ределить, как отношение констант

*!<т *5ТехР ( — E ' ! R T \
’ ~ к~  /г.ехр ( — E,RT ) ’ ( , °  М

где Е  н Е  — энергин активации каталитической и некаталитической
реакцнй.

Из уравнения (10.1) следует, что активность тем више, чем батьше 
снижается энергия активации в присутствии катализатора. При этом, 
однако, нужно иметь в виду, что в присутствии катализатора меняется 
ме только энергия активации, но и предэкспоненциальний множитель. 
Рост активностн за счет снижения энергии активации сдерживается 
уменьшением fcKT по сравнению с kn (имеет место так називаемий 
к о м п е н с а ц и о н н и й  эф ф ект).

Температура зажигания. Наряду с активностью важной техноло- 
гической характеристикой является температура зажигания катализа- 
тоРа Т-т-

Температура зажнгания — это минимальная температура, при которой тех- 
нологнческий процесс начинает идти с достаточной для лрактнческих целей ско-
Ростио.

Понятие «зажигание», озиачает, что при увелнчении температури више npe- 
Дела, равного происходит резкое, скачкообразное увелнчение скорости
Р^акции. «Зажиганне» может иметь место и в некаталитических реакциях.

Рассмотрим, например, графическое решенне системи уравнений материаль- 
ного и теплового балансов проточиого реактора при провелении в нем экзотер- 
мической реакции. Предположнм, что взаимное положение линий, описиваю- 
'Цих уравнения материального и теплового балансов, отвечает изображенному на 
РИс- 10.2, т. е. линия 2уравнения теплового баланса является касательной в точ- 
Ке А к лииии / уравнения материального баланса. Тогда небольшое изменение 
•'ачальной температури на входе в реактор от Г ,  — ДТ до Т, +  Л Г  приведет 
к С|<ачкообразному изменению достигаемой в реакторе степени преврашения от
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х A.i 'l“ <Л : Это означает, что при тех же эначеннях объема реактора н объемного 
расхода реагентов через него произошло резкое возрастание скорости реакции 
(н одновременио скоростн тепловиделення).

Следовательно, температура Tt и является температурой зажигания. Число- 
вое значение Tt на рис. 10.2 (и соответственно положение точки А) определяется 
в первую очередь кинетическими особенностями реакции, влияюшими на поло- 
жение линии I  уравнения материального балаиса. Так как каждмй катализатор 
характеризуется своими кинетическими параметрами, то и температурм зажи- 
гания будут различнмми для разннх катализаторов.

С технологической точки зрения лучше использовать каталнзато- 
рм с низкой температурой зажигания, что позволяет снизнть энергети-

ческие затрати на предварительний на- 
грев реакционной смесн.

Для экзотермических реакций поня- j 
тие «температура зажигання» может I 
бнть конкретнзировано колнчественно. I 
Чем меньше температура проведения J 
процесса, тем меньше скорость реакнии Я 
н тем меньше внделяется теплотн. При f  
некоторой минимальной температуре! 
(темиературе зажигания) скорость внде-Ғ 
лення теплоти становится равной ско-1 
ростн отвода теплотн (расходу теплоть|| 
на нагрев исходной реакциониой смеси 
и вьшосу теплотн с продуктами реак- 
цнн). Таким образом, температура зажЛ 
гания для экзотермнческнх реакцнй —I  
это минимальная температура, при кото-| 
рой процесс можно ироводить в аптотер- j 
мическом режиме, без подвода теплогм! 
извне.

Особенно важно иметь невисокую температуру зажигания катали- 
затора при проведении обратимих экзотермических реакций, тогда I 
невисокие температури проведения процесса позволяют сместить рав- 
новесие реакции в сторону ее продуктов.

Селективность. Сложние каталнтическне реакцни могут протекатМ 
по нескольким термодинамнческн возможннм направлениям с обраэо-| 
ванием большого числа различннх продуктов. Преобладаюшее гече- 
ние реакции зависит от используемого катализатора, причем не всегдз 
ускоряется процесс, термодинамическисамнй внгодннй из нескольких 
возможних.

Селективностью или иэбирательиостью каталиэатора наэмвают его 
ность избирательио ускорять целевую реакцию при наличии нескольких 
нмх. _____________  ______________  _______________________

Рис. 10.2. Совместиое решенис 
уравнений матсриальиого и 
теплового балансов проточно- 
го рсактора:
/ — линия уравнения материально 
го баланса; 2 — линия уравнения 
теллового балаиса

Нсли одновременно протекает несколько параллельннх реакций, 
то можно подобрать разние селективнне катализаторн для каждой из 
этих реакций. Например, в присутствии оксидаалюминия или оксида 
тория этанол разлагается преимушественно на этилен и воду:
С.Н»ОН Ct H44 н,о
В присутствии серебра, меди и других металлов практически имеет 
место только реакция дегидрирования спирта с образованием уксус-
ного альдегида:
C,HsOH -  сн ,сн о  + н,
в присутствии смешанного катализатора (A ltO „ + ZnO) с достаточно 
високой селективностью идут реакции дегидратации и дегидрирова- 
ния с образованием бутаднена:
2CtH,OH — С4Н, + 2Н,0 + Н,

Селективность зависит не только от внбранного катализатора, но и 
от условий проведения npouecca, от области протекания гетерогенио- 
каталнтического процесса (кинетической, внешне- нли внутреннедиф- 
фузионной) и т. д.

Пористан и кристаллическая структура катализатора. Важннм 
свойством катализатора является пористая структура, которая харак- 
теризуется размерами и формой пор. пористостью (отношеннем сво- 
бодного объема пор к обшему объему); удельной поверхностью ката- 
лизатора (т.е. приходяшейся на единицу масси или объема).

При внборе твердого вешества, которое должно служить активннм 
каталнзатором для гетерогенннх газовнх реакций, важную роль игра- 
ет доступность поверхности катализатора для реагируюшнх газов. 
Чем батьше для каждого данного катализатора поверхность, доступ- 
ная для реагируюшего газа, тем внше скорость расходования реаген- 
1ов в единицу времени при нсиользованни того же количества катали- 
чатора.

Промишленние катализатори всегда имеют развитую внутреннюю 
поверхность, иначе внешняя поверхность, весьма небольшая, бнстро 
"одвергалась 6u отравлению, и катализатор вскоре утрачивал 6u ак- 
'пвность. Чем внше пористость катализатора и чем меньше диаметр 
пор, тем больше внутренняя поверхность. Современнне катализаторн 
*<фактеризуются большими значениями удельной поверхности — до 
Ю—100 м*/г.

Однако распределение пор по размерам может оказаться таким, 
что часть поверхности катализатора окажется совершенно недоступ- 
||()й для реагнруюших молекул большого размера и, кроме того, ско- 
1>()сть преврашения реагентов в конечнне продуктн может уменьшать- 
ся вследствие затруднения диффузии реагентов внутри пор.

Для получения катализаторов с развитой пористой структурой ис- 
п°льзуют специальнне методи их приготовления. Стараются прнме- 
" ЯТЬ в качестве катализаторов природние или искусственние внсоко-
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пористие адсорбенти (алюмосилнкати, цеолити, силикагель, актнви- 
рованний уголь и т.д.); эти вешества употребляют также как носители, 
на поверхиость которих наносят активние компоненти.

Наряду с пористой структурой большое значение имеет кристал- 
лическая структура катализаторов. Различние кристаллические мо- 
дификгции одного и того же вешества могут обладать сильно отлнча- 
юшейся каталитической активностью. Например, переход у = A l,0 , 
в a-AI,Oj на несколько порядков снижает активность этого веше- 
ства как катализатора дегидрирования.

Промотнрование и отравленне катализаторов. Частовведениеочеиь 
небатьшого количества (дапей процента) какой-либо посторонней добав- 
ки к основному катализатору приводитлибо к резкому повишению его 
активности, либо, наоборот, к снижению активности на несколько по- 
рядков. В первом случае говорят о промотировании, во втором — об 
отравленнн катализатора.

Механизм промотирования твердих катализаторов может бить 
различним. Добавки могут вступать с основним катализатором в хи- 
мическое взаимодействие, образуя на поверхности продукти, облада- 
юшие бапее високой каталитической активностью; они могут нзме- 
нить условия взаимодействия с реагентами в местах контакта основно- 
го компонента и промотора.а также увеличить дисперсность или ста- 
билизировать пористую и кристаллическую структуру катализатора 
и т.п.

Напрнмер, каталитическая активность VsOs по отношению к реак* 
ции окисления диоксида cepu повишается в сотни раз при добавлении 
небольших количеств сульфатов шелочних металлов; введение 2—3 % 
AljOj в катализатор синтеза аммиака позволяет создать стабильную 
геометрическую структуру, не меняюшуюся под воздействием реакци- 
онной среди в течение длительного времени.

Практическому использованию каталитических процессов часто! 
препятствует снижение активности катализатора прн воздействии нв 
него вешеств, називаемих к а т а л и т и ч е с к и м и  я да ми .  
Например, если в газе, поступакмцем для окисления SOt на ванадие* 
вом катализаторе, содержание SiF4 составляет 4—5 мг/м*, происходит 
резкое снижение каталитической активности.

Это объясняется в соответствии с теорией активних центров, сог* 
ласно которой каталитическую активность проявляет не вся поверх* 
ность катализатора, а лишь некоторие ее участки, обладаюшие on* 
ределенним энергегическим и геометрическим соответствием реагиру* 
юшим м олекулам  — а к т и в н и е  ц е н т р и .  Каталитические  
яди блокир ую т эти активние центри, образуя с ними поверхностнме 
химические соединения.

Отравление бивает обратимим и необратимим. При о б р а т и* 
мом о т р а в л е н и и  активноетькатализатора постепенно восст# 
навливается, если в реакционной смеси больше не содержится катал » ' 
тического яда. При н е о б р а т и м о м  о т р а в л е н н и  д е й с т *  
вием свежей реакционной смеси активность восстановить не удаетс*^
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Одно и то же вешество может вшвать и обратимое и необратимое от- 
равление, в зависимости от продолжительности ero действия, концент- 
рацни в реакционной смеси, температури процесса.

Например, для железного катализатора синтеза аммиака катали- 
тическими ядами являются кислород и кислородсодержашие соеднне- 
ния (СО, COt, Н,0). При содержании 1 • I0~* %  СО в газовой смеси, 
поступаю1цей на катализатор, работакмций при давлении 30 МПа и 
гемпературе 450° С, через 6 сут активность катализатора уменьшается 
на 25 % ; ero активность можно полностью восстановить за 1 сут. 
работн с чистьш газом. При содержаннн 5-Ю-1 °6 СОвисходном ra- 
зе через 3 сут активность катализатора падает на 67 %, а через 4 сут 
работм на чнстом газе полностью восстанавливается. При 500 "С и 
содержании 5-10~* °о Os концентрация NHS в газе на вмходе падает 
на 4 ?# и применение чистого газа уже не восстанавливает прежнюю 
активность катализатора.

С целью удлинения срока службм катализатора в промьииленнмх 
условиях в технологических схемах предусматривают тшательнук! 
очистку реагируюшнх вешеств от примесей, являюшихся каталити- 
ческими ядами (например, в производстве серной кислоть! — от сое- 
диненнй мьпньяка и фтора, в пронзводстве аммиака — отСО, СО«, сер 
нистих соединений и т. д.).

В ряде случаев катализатор отравляется побочнмми продуктами 
реакции. Так, в реакциях органических соедннений (крекинга, дегид- 
рнрования, изомеризации) отравление катализаторов часто происхо- 
дит в результате образования високоуглеродистой пашмерной плен- 
кн (так називаемого кокса), покриваюшей поверхность катализатора. 
Для ее удаления цикл катализа сменяют циклом регенерации — ката- 
лизатор продувают при високой температуре воздухом для перевода 
кокса в СО,.

§ 3. Основнме стадми и кинетические особенности 
гетерогенно-каталитических процессов

• етерогенно-каталитическая реакцня на поверхности твердого ката- 
тнзатора — это сложннй многостадийний процесс. Наблюдаемая об- 
|цая скорость каталитической реакции зависит от относительннх ско- 
1'остей нескольких различннх по своей физической и химической iipn 
роде стаднй.

Рассмотрим основние стадии нроцесса взаимодействия гаэообраз* 
ного реагента с зерном пористого катализатора (рис. 10.3).

1-я стадия. Как и в гетерогенном некаталитическом процессе, 
'■начала происходнт диффузия газообразного реагента из основного 
потока к внешней поверхности зерна катализатора через газовую плен- 
КУ. в которой концентрация реагента ннже, а концентрация продукта 
Bbiuie, чем в основном потоке. Эту стадию можно назвать с т а д и е й 
в н е ш н е й  д и ффу з и и .
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2-я стадия. Основная часть молекул газообразного реагента днф- 
фундирует внутрн пор катализатора ( с т а д и я  в н у т р е н н е й  
д н ф ф у з и и). Скорость диффузии молекул через пористую среду 
во много раз меньше скорости их поступательного движения. Это объ- 
ясняется тем, что во время прохождения через катализатор молекулн 
сталкиваются со стенками пор и с другими молекулами, что приводит 
к совершеино беспорядочному их движению. В зависимости от соотно- 
шеиия длини свободного пробега молекул и диаметра пор, а также от

перепада давления вдоль nopu различают 
объемное (свободное) течение газов, течение 
Кнудсена и винужденное течение. Все эти ви- 
ДЬ1 диффузии можно описать уравнениями 
молекулярной диффузии (закони Фика).

3- я стадия. Молекули реагента адсорби- 
руются на поверхности катализатора. А д- 
с о р б ц и я представляет собой явление, 
связанное с уменьшением количества газа при 
соприкосновении газа (адсорбата) с твердьш 
телом (адсорбентом), и заключается в некото- 
ром уплотнении газа на поверхности твер- 
дого тела. Различают ф и з и ч е с к у ю  
а д с о р б ц и ю  и х е м о с о р б ц и ю  в 
зависимости от того, какова природа сил, 
вмзмваю1цнх это концентрнрование мааекул 
адсорбата у поверхности твердого тела. Если 
эти силм имеют такую же природу, как и мо- 
лекулярное взаимодействие в газах, жидко- 
стях и твердмх телах, то говорят о физиче- 
ской адсорбции. При хемосорбции прояв- 

ляются силм взаимодействия химической природм — молекулм ад- 
сорбата теряют свою индивидуальность, образуя поверхностнме сое- 
динения с адсорбентом.

При протекании каталитических процессов основная роль принад- 
лежит хемосорбции, или а к т и в и р о в а н н о й  а д с о р б ц и и ,  
результатом которой является образование активированного комплек- 
са адсорбции — неустойчивого промежуточного соединения между 
реагентом и катализатором. Стадия активированной адсорции опре- 
деляет специфичность действия катализаторов в отношении различ- 
нмх реакций. Если химическая связь реагента с адсорбентом слишком 
сильная, разрушение образовавшегося комплекса, ведушее к образо- 
ванию продуктов, затрудняется. Если же связь адсорбента и адсорба- 
та слишком слабая, близкая по своей природе к физической адсорбции, 
то в молекуле адсорбата не происходит разрмхления связей, приводя- 
шего к снижению энергии активации каталитического процесса по 
сравненню с некаталитическим. »

4-я стадия. Вслед за адсорбцией происходит собственно п о в е р х- 
н о с т н а я  х и м и ч е с к а я  р е а к ц и я ,  которая заключаетОИ

Рис 10.3. Схематическое 
иэображение участка 
эериа катализатора:
/ — поток ra ia . обтекаютнй 
зермо катализатора, // — 
пограннчная газовая плсн 
ка; I I I  — пора внутри ката- 
лизатора; А — исхоянмй 
реагект; R — продукт реак- 
ции
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либо в перегруппировке активированного комплекеа адсорбцни, лнбо 
во влаимодействии одного адсорбированного реагента с молекуламн 
другого реагента. Механнзм этой реакции может бнть различним; от 
него зависит и вид кинетического уравнения. В результате поверхно- 
стиой реакцнн образуется адсорбированний продукт.

'vn стадия. Следукмцим этапом процееса является д е с о р б ц и я  
фодукта с поверхности катализатора. На этом этапе также проявля 
ются специфические свойства катализатора: энергия связи адсорбиро- 
ванного продукта и адсорбента должна бнтьтакой, чтобм десорбцня 
в объем не визивала затруднений.

Стадии 3, 4, 5 являются цеитральнмми в ходе каталитического процесса. 
Суммарно их можио рассматривать как поверхиостиую химнческую реакцию. 
г>ти стадии могут лротекять одновременно с предндушими — лиффузноннмми — 
стадяямн, ирнчем как на внешней поверхностн зерна катализатора, так и, в ос- 
новном, на внутренней поверхиости пор.

6-я стадия. Десорбированние газообразние продукти диффунди- 
руют из пор к внешней поверхности катализатора (обратная внутрен- 
няя диффузия).

7-я стадия. Газообразние продукти диффундируют от поверхно- 
сти катализатора в газовий поток через пограничную пленку, окру- 
жакмцую зерно катализатора.

Таким образом, гетерогенно-каталитический процесс — это слож- 
ная снстема последовательних н параллельних стадий, имекмцих раз- 
ную природу. Как и в случае некаталитического гетерогенного про- 
цесса, одна из стадий может оказивать наиболее сильное тормозяшее 
воздействие на весь процесс, тогда скорости остальних стадий «под- 
сгранваются» под скорость этой наиболее затрудненной стадии, кото- 
рая может бить названа лнмнтнруюшен.

Влияиие массопередачи через газовую фазу. Исходние реагенти 
до адсорбции и продукти реакции после десорбции должни транспор- 
тироваться из газового потока к поверхности катализатора или от нее 
в газовий поток. Если реакция происходит в проточной системе, ско- 
рость газа обично достаточно велика, чтоби массопередача происходила
чо механизму турбулентной днффузии. При этом обшая скорость 
процесса не зависит или зависит слабо от скорости внешней диффузии. 
При нетурбулентном течении газа скоростьмассопередачи может бить 
относительно низкой, возможно внешнедиффузионное торможение ка- 
талитической реакции, нежелательное при проведении процесса в про- 
ммшленном реакторе.

Каталитический процесс протекает во внешнедиффузионной об- 
тасти при большом днаметре зерен катализатора, малой лннейной ско- 
Ростн газа относительно катализатора и очень високих температурах.

При этом концентрация реагентов с и продуктов rR(i у ьнеш- 
"ей поверхности катализатора резко отличается от концентраций в 
Г;| 'овом потоке r „ s и cR,„:
rA . , ' t c A f ; (10.2)
Cr « (10.3j



Перепадь! концентраций Асд = сл,е — с л.» и Acr = Cr,* — Cr,8 
возникают в пограничном диффузионном слое, толадина которого 6 
зависит от ряда факторов, например в ламинарном потоке 6 = 
= aRe-0-5, где а — лннейнмй размер; R e— число Рейнольдса.

Скорость процесса, протекаюшего во внешнедиффузионной обла- 
стн, может бнть вмражена скоростью диффузионного (конвективного) 
переноса к внешней поверхностн с учетом неравенства (10.2);

I
= = * Р а сА.«, . О0<>

где S — внешняя поверхность катализатора; Р А — коэффициент мас- 
соотдачи, зависяший от коэффициента диффузии компонента А н 
толшинь) пограничного диффузионного слоя.

При диффузии разнмх газообразнмх вешеств уравнение (10.4) 
относится к наиболее медленно диффундирукяцему компоненту. Как 
видно из уравнения (10.4), независимо от механизма каталитической 
реакции и истиинмх кинетических закономерностей скорость процес- j 
са, протекаюшего во внешнедиффузионной области, формально опи- ] 
сьшается уравнением первого порядка (прямо пропорциональна кон- ■ 
цеитрации газообразиого реагента).

Энергия активации гетерогенно-каталитического процесса в этой 
области формально определяется температурной зависимостью коэф- 
фициентов диффузии*. Так как зависимость эта слабая, энергия акти- 
вации оказьшается очень небатьшой и даже иногда равной нулю. По- 
этому при повьппении температурм скорость реакции возрастает бмст-1 
рее, чем скорость диффузии, и, как следствие, в области вмсоких тем> 
ператур скорость диффузии начинает лимитировать процесс.

Реализация каталитнческого процесса во внешнедиффузионной об-j 
ласти может сопровождаться иекотормми нежелате-тьнмми явлениями. 
Вследствие подобия явлений массо- и теплопередачи при затруднен- 
ной диффузии коэффициентм теплопередачи от поверхности катализа- 
тора в газовмйобъем невелики. Для экзотермических реакций это мв- 
жет привести к сильному разогреву катализатора, нежелательному ДЛ* 
обратиммх процессов, так как это приводит к смешенню равновеси* 
в обратную сторону. Прн протеканин последовательнмх реакций тор- 
можение транспорта промежуточного продукта способствует болев 
длительному пребмванию его у поверхности и благоприятствует по- 
бочнмм преврашениям, что приводит к сннжеиию селективности.

Скорость ироцесса ири переходе во внешнедиффузионную област* 
очень сушественно снижается по сравнению с протеканием реакцни 
в кинетической области; например скорость окисления аммиака мо* 
жет уменьшиться на 99 %, окисления диоксида серм на 2,5—47 °6 ПО 
сравненню со скоростью в кинетической области.

* В данном случае речь ндет о «кажутейся» энергии активации к а т а л и т и ч е с -  

кой реакции. •
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Переходу мроцесса из внешнедиффузионной об»1асти в кинетиче- 
скую снособствуют снижение температурь» нроцесса, увелнчение ли- 
нейной скорости газа или интенсивности перемешиваиня, снижение 
давления, уменьшение размеров гранул катализатора.

Влияние массопередачи в nopax. Каталитическая реакция проте* 
кает в основном на поверхности пор катализатора, так как внутрен- 
няя поверхность катализатора на несколько порядков больше внеш- 
ней. Условия транспорта реагентов в nopw катализатора поэтому мо- 
гут оказать сушественное влияние на протекание химической реак- 
ции.

Если диффузия в порах катализатора протекает бистро по сравне- 
нню с химической реакцией, то, очевидно, вся доступная поверхность 
каталнзатора прннимает участие в реакции, так как реагенти дости- 
гают внутренней поверхности пор, нрежде чем прореагируют. В таком 
случае, хотя между иаружной и внутренней частями зерна катализа- 
ropa перепад концентраций и невелик, наблюдается установившийся 
днффузионнмй поток, перемешаюшнй реагируюшне молекулн внутрь 
частиц н виводяшнй изних образовавшиеся молекули. Для медленних 
химических реакций полезной оказивается практически вся внутрен- 
няя поверхность катализатора.

Такие медленние реакцни можно протнвопоставнть бистрой реак- 
ции на очень актнвном катализаторе, при которой реагируюшие веше- 
ства преврашаются в конечние продукти еше до того, как проникают 
в глубь пор. Около внешней поверхности зерна возникает резкий гра- 
диент концентраций и молекули реагентов бистро диффундируют в по- 
pu на небольшие расстояння, а молекули продуктов бистро днффун- 
днруют наружу. В результате реакция почтн целиком иротекает на 
внешней поверхности катализатора, а внутренняя часть пористой 
гтруктури не используется.

Таким образом, в зависимости от соотношения ннтенсивности двух 
параллельно протекаюших процессов — диффузии в nopu и химиче- 
ской peaKi ин, внутренняя поверхность каталнзатора используется с 
большей или меньшей степенью эффективности.

Эффективность использования внутренней поверхиости катализа- 
Tupa. Эффективность использования поверхности катализатора зави- 
еит от условий проведения процесса — температури, давления и дру- 
гнх, влияюших на константу скорости реакции и коэффицнент диффу- 
j i,h Напрнмер, степень испагьзовання поверхности при проведенин 
каталнтнческой реакции синтеза аммиака на промотированном желез- 
Мом катализаторе (500 С, давление .'Ю МПа) составляет 5,4 °b, а ири 
ироведенни реакции окисления диоксида cepu на ванадневом катали- 
Jarope (4.50 *С; 0,98 МПа) -  71 V

Количественно эффективность испагьювания поверхности ката- 
тизатора можно оценить по коаффициенту эффективности е. Он пред- 
^'авляет собой отношение средней скорости расходования реагента

порах катализатора к макснмальной скорости расходования, которая
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имела бь( место в отсутствие тормозяшего влияния внутренней днф- 
фузни.

Рассмотрим вь!вод уравнения для расчета коэффициента эффектив- 
ностн использования внутреиней поверхностн е для случая, когда ка- 
талнзатор имеет прямие цилиндрические nopu раднуса R и длини L 
(рис. 10.4, а) и на их поверхности протекает химическая реакция пер-

вого порядка, скорость которой описнвает- 
ся уравнением

I dnA
»гА—  — ''1 Г " * ‘ СА. • (l05)

di.

Рис. 10.4. Прямая цилин- 
дрнческая nopa (а) в эерне 
катализатора и распределе- 
няе концентрацин реагента 
по ее длине (6)

где S — поверхность катализатора; k% — 
константа скорости поверхностной реакции 
первого порядка.

Так как по длине nopu концентрация 
реагента А уменьшается в результате тор- 
мозяшего влияиия внутренней диффузнн, то 
и скорость реакции неодинакова в начале 
nopu н в ее конце. Максимальной скорость 
расходования реагента будет, еслн по всей 
длине nopu установится концентрация реа- 
гента, равная его концентрации на внеш- 
ней поверхности cA,t:

_L ( dn* )
°  \ dt /«

= kt SCA.» • ( 10.6)

Поверхность S — это внутренняя поверхность цилиндрической nopu: 
S = 2nRL. (10.7)
С учетом уравнения (10.7) 

d я»
■ 2я RLkt cA t . (10 8)_ ■ / d/lA \

« v dT К
Реальний расход вешества А на химическую реакцию в условнях 

затрудненности внутренней диффузии не может бить више скоростя 
ноступления вешества А за счет молекулярной диффузии в устье nopu:

(10.9)

где г — координата.
С учетом уравнений (10.8) и (10.9) коэффициент эффективностн ис* 

пользования внутренней поверхностн можно представить в виде сле- 
дуюшего виражения:

* 2nRLkt cA , 2kt LcK %
(10.10)
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Чтоби рассчитать градиент концентрации в устье nopu (dcA/dz)z_ 0, 
необходимо получнть зависимость сА (г).Сэтой целью составим мате- 
риальньж баланс для бесконечно малого объема внутри nopu, вирезан- 
ного двумя параллельньши сечениями, находятимися на расстоянии 
dz друг от друга (рис. 10.4, а). Поступление вешества А в этот объем 
осушествляется только за счет диффузии

j  . (10.11)

Расходование вешества А происходит как за счет диффузии в сече-
нин z-f dz

I dcА \  / dcA d* CA \
- nRt D( — ) . +л — 1 (|0-,2) 
так и за счет поверхностной химической реакции
2jiRdzkacA. (10.13)

В стационарном режиме алгебраическая сумма потоков (10.11), 
(10.12) и (10.13) равна нулю:

d* СА 
d?»nR* &z— 1nRAzk»cK=Q (10.14)

нли
dJ CA 2*.

Введем обозначение
2*,

—  =m *. (10.16)

Гогда однородное дифференциальное уравнениевторого порядка при- 
мет вид
с \ —m‘ cA= ° .  (10.17)

Найдем его решенне при следуюшнх граничних условиях:
1) при г =  0 cA- c A i i ; (10.18)

2) при г — Z. (d^A/d«)L =  0, (10.19)

т- е. на дне nopu диффузионний поток отсутствует (рис. 10.4, б).
Будем нскать частное решение уравнения (10.17) в виде сА = е̂ *. 

Г г̂да с 'а  = АеАг, ca = А*еАг и уравнение (10.17) примет вид 
\*еЛг—т*еАг = 0, откуда следует, что А = ± т .

Следовательно, частними решениями уравнения (10.17) являются
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а ободим решеннем будет их линейная комбинация
cA = Mt emt+ M t e~mz. (10.20)

Постояннне интегрирования Af, и M t найдем из граничннх усло- 
вий (10.18) и (10.19).

Из условия (10.18) следует г = 0; cAii = М, -f М. 
или
Mt = cK l — Mx. (10 21)

Из условия (10.19)

,M t memL — Mt rne-mL = 0

или с учетом уравнения (10.21)
-еА t e~mL + M t e~mL = 0 .,mLМ,е' 

Откуда

Mt = c
, — mL , — mL

*■' /nL ^.e— mL A ,s2ch (mL)'

где ch (mL) = (emL + e~mL)/2.
Итак, распределение коицеитрации ск по длине nopu с* (г) нмеет 

вид
е mL emt emL е~тг  ch |m ( L —г) 1

с к ^ сК.ш 2 ch (ml.) +Ca-’ 2 ch (mL) ^ А-‘ ch (mL)

Теперь не представляет труда пмучить значение градиента концент- 
рации в устье nopu:

( 10.22)

(10.23)

(dcA \  СА s m—— 1 =  ' 1 sh (mL) = тск th ( m l ) . 
Аг /*~0 ch (m L)

(10.24)

Подставив уравнение (10.24) в вьфажение (10.10), получим с уче- 
том (10.16)

DRmcK' , th (mL) th (mL)

Величину
"2ТГ

RD

mL

mL -
" V 7

.ht

(10.25)

(10.26)

назнвают м о д у л е м  Т и л е  (индекс «1» означает, что он получен 
для реакцни первого порядка).

Итак,
е-= —— th ht. 

"i
(10.27)
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График гиперболической тригонометрической функции th/i, имеет 
вид, изображенний на рис. 10.5. Из графика видно, что th/*, ~  Л, 
при Л, <  0,5, следовательно, коэффициент использования поверхно- 
сти при малмх значениях Л, практически равен 1. Это имеет место 
в том случае, если катализатор имеет короткие широкие порм и кон- 
станта скорости поверхностной реакции мала по сравнению с коэффи- 
циентом диффузии.

При Л, >  4 можно принять, что ШЛ,~ 1, и тогда чем больше Л,. 
тем меньше е. Следовательно, эффективность использования внут- 
ренней поверхности катализатора мала, если катализатор имеет длин- 
нме узкие порм, коэффициент диффузии 
мал, а коистанта скорости поверхност- 
ной реакции велика (например, при 
вмсоких температурах). Если Л, >  I, 
то е -*■ 0.

При известной величине е кинетиче- 
ское уравнение реакции умножают на 
коэффициент эффективности использо- 
вания внутренней поверхности и расче- 
ти реактора проводят на основе такого 
кинетического уравнення, а в качестве 
концентрации реагента подставляют 
концентрацию сл,„  установившуюся в 
результате адсорбции реагента А на 
внешней поверхности катализатора.

Коэффициент эффективности использования поверхности катализа- 
тора можно получить и для реакций с порядком, отличаюшимся от 1. 
Например, для реакции второго порядка.

e- - J r  | / т ’ " ° 2"»
где

. / 2Л,сА .
" '~ L V  — f i r -  (1029)

На рис. 10.6 приведена зависимость коэффициента е от модуля Ти- 
•че для реакций первого и второго порядков.

Стадия адсорбции. Стадия адсорбции реагентов на поверхности 
катализатора играет определяюшую роль в ходе гетерогенно-катали- 
гического процесса. Характер адсорбции в значнтельной степени 
влияет навид кинетических уравнений, необходиммх для расчета ка- 
талитических реакторов. Рассмотрим поэтому некоторме особенности 
т̂адии адсорбции.

При физической адсорбции, как правило, очень бнстро устанавли- 
вается равновесие между адсорбированнмми частицами и частицами,

Рис. 10.5. График гиперболиче- 
ской тригоиометрической функ- 
ции
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находяшимися в газовой фазе, т. е. равенство скоростей адсорбции и 
обратного ей процесса десорбции. Считают, что физическая адсорбция 
визивается теми же неспецифическими силами межмолекулярноговза- 
имодействия, что и конденсация паров. Теплота физической адсорбции 
невелика; она близка к теплоте конденсации и составляет обично 
10—40 кДж/моль. Как правило, физическая адсорбцня играет сушест- 
венную роль тогда, когда температура газа понижается ниже критиче- 
ской, т. е. когда газ находится в виде пара.

Хемосорбция может протекать при температуре и више, и ннже 
критической температури адсорбента. От физической адсорбции ее от-

личает прежде всего значительно большая 
специфичность, т. е. зависимость от химиче- 
ской природи адсорбента и адсорбата. Тепло- 
Tbi хемосорбцин близки к теплотам химиче- 
ских реакций. Хемосорбированние вешества 
удалить с поверхности адсорбента значнтель- 
но труднее, чем прн фнзической адсорбции, 
причем десорбцня может сопровождаться хи- 
мическими реакциями. Например, при терми- 
ческой десорбции кислорода с угля (кисло- 
род хемосорбируется на угле очень прочно) 
вместо кислорода виделяется смесь СО и СО,., 

Хемосорбцня нередко протекает сравни- 
тельно медленно, со скоростью, определяе- 
мой наличием активацнонного барьера (от- 
сюда название «активированная адсорбция>).' 
Процесс хемосорбции может состоять из двух 
стадий: сначала происходит бистрая физиче- 
ская адсорбция газа, а затем он вступает в 
медленную химическую реакцию с поверх- 
ностью твердого тела.

При низких температурах скорость хемосорбции так мала, что 
практически наблюдается только физическая адсорбция. Наоборот, 
при високих температурах физическая адсорбция почти незаметна 
и происходит лишь хемосорбция.

Скорость гетерогенно-каталитических реакций пропорциональна 
поверхностним коицентрациям адсорбированних молекул. Так как 
на практике часто можно считать, что на поверхности катализатора 
имеет место адсорбционно-десорбционное равновесие, о поверхностних 
концентрациях реагентов можно судить по равновесному распреде- 
ленню молекул адсорбата между поверхпостью твердого тела и газо- 
вой фазой. Это распределение зависит от давления, температури, при- 
роди адсорбента и адсорбата, от плошади адсорбента. Принято оце- 
нивать равновесное распределение по изотермам адсорбцни, покази- 
ваюшим, какнм образом количество адсорбированного вешества зави- 
сит от равновесного парциального давления данного газа при постоян- 
ной температуре.

Рис 10.6. Зависимость 
ко»ффициента эффек- 
тивности испольэования 
внутренней поверхности 
катализатора е от зна- 
чення модуля Тиле для 
реакций первого (/) и 
второго (2) порядков
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Сушествует несколько видов изотерм адсорбции. Рассмотрим вн- 
вод изотерми адсорбцни Ленгмюра; в основе этого вмвода лежит не- 
сколько допуадений, учет которих приводнт к более сложнмм урав- 
мениям. Допутення эти таковм: I) адсорбированнме частицм связанм 
с определеннмми локализованнмми центрами на поверхности адсор- 
бента; 2) каждмй центр может прнсоединять только одну адсорбирую- 
туюся частицу; 3) энергия адсорбированнмх частиц на всех центрах 
ппверхности одинакова и не зависит от присутствия или отсутствия 
,1ругих адсорбируюшихся частнц на соседних центрах.

Уравнение изотермм адсорбцнн Ленгмюра может бмть получено из 
\'словия равенства скоростей адсорбции и десорбции в момент равнове- 
сия. Пусть адсорбируется только одно вешество А. равновесное давле- 
ние которого в газовой фазе равно р А. На поверхности имеется опре- 
леленное число мест (или центров) адсорбции Nt, часть котормх N л 
(анята адсорбированнмми молекулами, а часть N '= Nt — N A сво- 
<>одна. Скорость десорбции (испарения) прннимается пропорциональ- 
нон N А и равной

~’дгс = *i ^л> (10.30)

где kt — константа скорости десорбции.
Скорость адсорбции (конденсацни) пропорциональна количеству 

свободнмх центров N' и давлению газа:
s'*ac — *« Ра N ’ —  kt рА (N» — N K)t ( 10.31)

где kt — константа скорости адсорбции. При равновесин шдес = ш,дс

Введем адсорбцноннмй коэффицнент b*, равнмй отношению констант 
скоростей адсорбции и десорбции:

Из уравнения (10.32) следует, что

Отношение числа занятмх центров к обшему числу адсорбционнмх 
иеитров (степень заполнения поверхности) обозначим

(10.32)

(10 33)

(10.35)

ТОгДа уравнение изотермм адсорбции Ленгмюра примет вид



Анализ уравнений (10.34) и (10.36) показмвает, что при низких 
давлениях количество адсорбированного газа пропорционально его 
давлению
VA *  v, ftA рА; 
0А *  bK pKt

(10.37)

(10.38)
а прн BbicoKHX давлениях адсорбат стремнтся заполннгь все свобод* 
ние места и 0А-»- 1 (рис. 10.7).

При адсорбцин из смеси п газообразнмх вешесгв аналогичний вь|* 
вод приводит к уравнению

Nt = N,

или

bi pi

1 + 2  btp> I -1

е( bi pi

(10.39)

(10.40)

где bj — адсорбционньж коэффициент реагента J ;  Nj — количеств»  ̂
адсорбциошшх центров, заполненних молекулами вешества J ;  pj— 
парциальное давление вешества J ; 0у — етепень заполнения поверхно* 
сти адсорбированним вешеством J.

Адсорбционний коэффицнент b А зависит от температури и от теп- 
лоти адсорбции (энергии взаимодействия адсорбата с поверхностью),

которая в рамках изотермм Ленгмюра при- 
нимается постояниой и незавнсяшей от 
заполнения:
4  =  ftA.0eXP (QaI*T), 
где b д,0— частотний

(10.41)

Давле“ис

Рис. 10.7 Изотерма адсорО- 
ции Ленгмюра

множитель; 
теплота адсорбцин компонента А.

Влияние характера адсорбции на ки- 
нетику гетерогеиного катализа. Для рас-
чета каталитнческого реактора необходимо 
иметь конкретний вид кинетичесКого урав- 
нения, т. е. зависимость скорости процесса 
от концентрации участников, температурМ 

и т. д. По аналогнн с гомогеннимн системамн скорость каталитиче* 
ской реакцнн завнснт от поверхностних концентраций адсорбирован- 
Hbix частиц. На практике нзвеспш не поверхностние, а объемние 
концентрации компонентов в газовой фазе или их парциальние дав- 
ления. Поэтому обично кинетические уравнения гетерогенно-катали- 
тических реакций представляют в виде зависимости скорости от кон- 
центрации реагентов в газовой фазе (парциальних давлений).
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Кмвод кинетических уравнений достаточно сложен. Строгнй учет 
всех химических и физических явлений не всегда возможен н поэтому 
при разработке теорни часто прнбегают к значительннм упротениям. 
Наиболее распространенной является кинетическая м о д е л ь 
) | е н г м ю р а  — X и н ш е л ь в у д а. R рамках этой модели пред 
полагается, что поверхностиме концентрации реагируюших вешеств 
являются равновеснмми поотношению к их объемннм концентрациям, 
а молекулм в адсорбированном слое довольно подвижнм н, прежде 
чем десорбироватьс-я, подвергаются многочисленнмм столкновениям.

При этих допушениях адсорбционное равновесне опнснвается изо- 
термой Ленгмюра, а скорость реакции определяется законом действую- 
1цих поверхностей (аналогом закона действукмцих масс для химиче- 
ских процессов, протекаюших на поверхности твердого тела).

Рассмотрим в качестве примера внвод кинетических уравнений для 
необратимнх мономолекулярной и биматекулярной реакций.

Прнмер 10.1. В  соответствин с законом действуюших масс скорость моно- 
молекулярной поверхностной реакции А -► R -f М пропорциональна поверх- 
ностной концентрацин алсорбированнмх частнц:

1 d"A
(l0-42'

где v А = N A S — чнсло адсорбированних молекул на еднннце поверхности 
(соответственно о =  N JS  — обшее чнсло адсорбцнонних мест на едннице по-
верхности).

С учетом уравнения (10.39)

I dnAи’ . ----- — ------- * о
rA aS dj

ь а Ра

1 +  bA P А +  *Я  PR + fcM I’M
110.43)

Если продукти R и M адсорбируются слабо, то уравнение (10.43) упроша-
ется:

Р а Ра
“ ’rA кОЬА " m  - k ' ■ n ’ ( ,0  44)• + Ьа Ра >+йаРа
где k' = kabA.

Таким образом, скор<к-ть мономатекулярной реакции описнвается 
Уравнением, подобпнм уравнению Ленгмюра; прн низких давлениях 
компонента А скорость реакции пропорцнональна р прн внсоких — 
стремится к предельному значению ka.

Из анализа температурной зависимости константн скорости можно 
"Рийти к представлению об истиниой н кажушейся энергиях актива- 
ЦИи каталитическнх реакций. Зависимость k ' от температурн имеетвнд
*'=■*' ехр ( —E ’iRT ) --=*,ехр ( —Е RT) <rt>A „ ехр (QK RT)t (10.45)

гДе Е ' — кажушаяся (измеряемая эксперимеитально) энергня акти- 
!,ацнн каталитической реакции; Е  — истинная энергия актнвании по- 
"еРхностной реакции с участием адсорбироваиннх частнц.
8 _
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Пренебрегая слабой зависимостью от темиературн величии а ц 
b К' о, получим

d 1п Е ' £ - Q a
АТ /?Г* = RT'■ ' (10.46)

откуда следует, что истиииая эиергии активации больше кажушейся 
иа теплоту адсорбции.

Пример 10.2. Для бимолекулярной поверхностиой реакции

А ! В  -  R S

I d"A
trrA=*— i i " " ^ =,* 'A vB (Ю.47)

vrK kn
C ~ ь а Р а  +  ь в Р я  +  ь к  P «  - b s ps )*

( 10 4«)

Используя уравнение (10.39) для определения v A и v „  при адсорбцин из би- ■ 
нарной смеси, получим

В иримерах 10.1 и 10.2 внведени кинетическиеуравнения для двух 
простейших поверхностнмх реакций; при их виводе било сделано 
немало допушений. Однако такой подход позволяет получнть уравне- 
ния, достаточно хорошо описьтакмцие ряд каталитических процессов] 
(например, реакцин дегидрирования или дегидратацни органическихj 
соединеннй). Учет зависимости энергнн поверхностних связей от за-1 
полнения поверхности хемосорбироваинмми частнцами позволил b w * |  
вести кинетические уравнения для ряда важних промишленних npo*j 
цессов, таких, как синтез аммиака, конверсия оксида углерода, окис-1 
ление S02. При виводе кинетических уравнений для промишленннх | 
процессов необходимо, кроме того, учитнвать многостадийность pe-j 
акций, влияние реакционной смесн на состав н свойства каталичаторя 
и т. д.

Bonpocu м упражнениа для поаторення 
м самостоятельном проработки

1. Какие ветества назмваются катализаторами?
2. В  чем заключается природа действия катализаторов?
3. Может ли катализатор сместить равновесие химической реакции?
4. Перечислите осиовнме техиологические характеристики твердих ката- 

лизаторов и дайте их определения.
5. Какая кинетическая модель гетерогеиних процессов подходит для описа- 

иия каталитической реакции на твердом пористом катализаторе?
6 .  Какие отрицательнне последствия может вмзвать протекание к а т а л и т ч -  

ческой реакции на твердом катализаторе во внешнедиффузионной области?
7. Что такое козффициент эффективности использования поверхности KaTal 

лизатора?
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8. Составьте нсходное уравнение для расчета коэффициента эффективности 
использования поверхностн катализатора прн протеканни на катализаторе реак- 
иии второго порядка.

9. Какие допушення лежат в основе вмвода иэотермм адсорбцни Ленгмюра? 
Цасколько они справедлйви для реальнмх случаев адсорбиии реагентов на 
катализаторе?

10. Вмведите уравнение нзотермм адсорбции Ленгмюра.
11. Почему кажушаяся анергня активации каталитической реакции, как 

правило. ниже нстинной энергии актнвацни?
12. Сформулируйте основнме положения кинетической модели Ленгмюра — 

\иншельвуда.
13. Используя принцип, изложенний в примере 10 I. вмведите кинетическое 

чравнение для обратимой реакции первого порядка А ^  R, протекаюшей на 
поверхности катализатора.

.



Обидие
ПРИНЦИПЬ!
разработки
химико-
технологических
процессов

Глава 11

Смрьевая и энергетическая базм 
химичесиой проммшлеииости

Химическая промншленность перерабативает огромние масш сирьн, 
расходует большне количества води, топлива и энергии. Во многих 
химических производствах расходние коэффициенти сирьн достига- 
ют 3—4 т на 1 т продукта, а в некоторих случаях превосходят
5—6 т. С каждим годом возрастают потребности практически всех or- 
раслей народного хозяйства в продукции химической промишлен- 
ности, что обусловливает необходимость ускоренного развития мине- 
рально-сирьевой и топливно-энергетической бази, расширения ас- 
сортимента, удешевления и повишения качества исходного сирья.

Эффективное использование сирья и энергии в технаюгических 
процессах — одна из важнейших проблем химической промишленно- 
сти. К числу основних способов ресурсосбережения относятся: на- 
илучшее использование двнжушей сили химико-технологических про- 
цессов, рациональное использование топлнвно-энергетнческих ресур 
сов, наилучшее структурно-функциональное использование аппаратов 
и машин, способ замкнутого водоснабжения, обеспечение и п о в и ш е н и е  
надежности химнческнх производств, рациональная компоновка обо- 
рудования хнмических производств.

§ 1. Смрьевая база химической лроммшлеиности

В иашей стране имеется мошная мннерально-сирьевая база, позво- 
ляюшая практически полностью удовлетворять потребиости нароД- 
ного хозяйства в минеральном сирье.

СССР замммает первое нли одно из первих мест в мире по раэведамнмм з«* 
пасам большимства полезнмх ископаеммх, напрммер: фосфатов, калийнмх солей. 
сульфата натрия, поваренной соли, асбеста, прнродиого газа, угля, ж е л е з н м х  *
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«нрганцевмх руд, ряда цветних металлов. Запаси горючнх нскопаемих СССР 
о с т а в л я ю т :  уголь— 54, сланци — 44, торф — 61% мирових запасов. На долю 

i;CCP приходнтся более одноА трети плошадн осадочних отложений— бази для 
нахождения нефти и около одной четверти (791,6 млн. га) плошади лесов земного 
lUapa. Обший запас древесннн в нашей стране составляет 86 млрд. ms .

С точкн зрення использования сирья характерними особенностя- 
ми химического производства являются: I) миоговариантиость сирь- 
евой бази, включакнцей сирьевие pecypcu, добиваемие из недр (фос- 
фатное сирье, калийние соли, сера, природний газ, нефть, уголь), 
сельскохозяйственную продукцию, воздух и воду, а также продукти 
переработки природного сирья в хнмических производствах (фтор- 
содержаш,ие гази, сульфати, фосфогипс и др.) и в смежних отраслях 
(например, отходяш,ие гази цветной металлургии, нефтепереработки, 
коксохимии); 2) широкие возможности комплексиого нспользования 
одннх и тех же видов сирья для получения различиих химических 
продуктов; 3) многообразие методов химической переработки, позво- 
1яю ш нх получать из одного нтогожеснрья широкую гамму химичес- 
ких нродуктов. Например, из бензола могут бнть получеин каучук, 
полнстирол, капролактам, ядохимикатн и другие продуктн. В то же 
время многообразие методов позволяет получить один и тот же продукт 
из различного снрья. Так, для производства ацетилена могут бнть 
использованн природннй газ, газн нефтепереработки, попутние газн 
нефтедобнчи, карбид кальция; для производства капролактама — бен- 
<ол, фенол, анилин или толуол.

Большинство химических продуктов может бнть получено несколь- 
кими путями. Известнн, например, контактннй и башенннй способн 
иронзводства серной кислотн; этиловнй спирт можно получить мето- 
дамн парофазной и сернокислотной гидратации и т.п.

Химическая промншленность нспользует в качестве снрья продук- 
гь1 горнорудиой, нефтяной, газовой, лесной и целлюлозно-бумажной 
"ромишленности, черной и цветной металлургии. Так, черная метал- 
лургия поставляет ароматические углеводороди, нафталин, антра- 
чен, фенолн, крезаан, тиоцианат натрия, диоксид cepu, являюшийся 
иенним снрьем для производства серной кислотн. Особенно большие 
количества диоксида серн внделяют из отходяших газов цветной ме- 
таллургии, образуюшихся в процессе обжига медннх, цинковнх, свин- 
'lOBbix руд н концентратов. Иснользованне отходяших газов имеет 
большое иароднохозяйственное значенне, так как позволяет, например, 
1,3 каждую тоину меди получить свише 10 т серной кислотн без спе- 
пиальннх затрат на обжиг серосодержашего сирья.

Химическая промншленность потребляет также некоторое количе- 
' тво сельскохозяйственного снрья, однако объем его потребления но- 
ст°янно снижается. В настояшее время при производстве спиртов,
1 ""тетнческих кислот, глицерина, моюшнх средств, ранее изготовляв- 
'п»хея из пишевого сирья, в СССР татько в течение года экономнтся 
юлее 4,5 млн. т пишевих продуктов.



Развитие смрьевой бази химической промишлеиности происходнт 
в направлении более патного, по возможности комплексного исполь- 
.ювания сьфья, вовлечения в переработку сирья с низким процентним 
содержаннем основного вешества, утилнзацин отходов внутри самой 
химической промишленности и других отраслей, а также вовлечения 
в химическую переработку все большей масси разнообразного при- 
родного сирья, каким являются нефть, гази, уголь, сланци, древе- 
снорастительное сирье, а также сирьевие pecypcu Мирового океана. 
Переход в перспективе химнческой промишленности на угольную базу 
вместо использования природного углеводородного сирья позволит 
более чем в 10 раз расширить ее сирьевую и энергетическую бази.

В ближайшем будушем основним сирьем для синтеза большой 
группи продуктов станутоксид углерода н метанат. В настояшее вре- 
мя метанат уже широко испатьзуется для промишленного производст- 
ва уксусной и муравьнной кнслот, формальдегнда и термореактивних 
пластмасс на его основе, простих и сложних эфиров, хлорметанов и 
метнламннов. Он находит также практнческое применение для полу- 
чения традиционних продуктов нефтехимии.

Варьирование сирьевих ресурсов позволяет вибирать надежную 
сирьевую базу для развития химической промишленности в зависи- 
мости от наличия месторождений полезних ископаемих и технико- 
экономических показателей нх использования.

Основние понятня и классификация сирья. В производстве хими- 
ческих продуктов различают и с х о д н и е  в е ш е с т в а  
( с и р ье ) ,  п р о м е ж у т о ч н и е  п р о д у к т и  ( полу про-  
д у к т и )  и г о т о в и е  п р о д у к т и .

Полупродукти химической переработки исходного сирья, в свою 
очередь, служат сирьем для получения других вешеств. В практике, 
однако, патупродукт можетбить готовим продуктом для предприятня, 
изготовляюшего его, и сирьем для предприятия, потребляюшего эт 
полупродукт. Так, серная кнслота, полученная на заводах цветной 
металлургин, является готовой продукцией для этих заводов и сирьем 
для получения минеральних удобрений, в частности фосфорних.

В химико-технологических процессах в основном используются 
лишь 60 элементов периодической системи, при этом их участие в иро- 
изводстве может исчисляться несколькими килограммамн и десятками 
миллионов тонн.

Крупнотоннажние хнмические производства основиваются по су- 
шеству на ограннченном числе видов сирья, но используемих в боль- 
ших катичествах (сера и ее соединення, апатити и фосфорити, природ- 
ний газ, нефть и уголь, известняк, поваренная соль, вода, воздух и 
т. д.).

Путем переработки cepu, серного колчедана, известняка, поварен- 
ной соли, фосфатов, полиминеральних руд н газового сирья (природ- 
ного, попутного и коксового газов), а также азота воздуха получакЯЙ 
серную, азотную, фосфорную кислоти и синтетический аммиак, ис- 
пользуемие в свою очередь для виработки азотних. фосфорних, ка
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лийних и комплекснмх удобреиий, ироизводят каустическую и каль- 
циннрованную соду и минеральмме солн. Природнмй газ служнт сьфь- 
ем для получения продуктов тяжелого органического синтеза, удобре- 
ний, пластических масс, синтетических каучуков, химнческих воло- 
кон, фармапевтических препаратов и др.

Нефть является ценнейшим сирьем для получения различних го- 
рюче-смазочнь|х материалов, синтетических волокон, каучуков, плас- 
тическнх масс, моюших средств и многих других продуктов.

С.нрье химнческой промьпнленности классифицируют по различ- 
пим признакам: по п р о и с х о ж д е н и ю  — мннеральное, рас- 
тнтельное и жнвотное; по з а п а с а м  — невозобновляемое (руди, 
минерали, горючие ископаемие) н возобновляемое (вода, воздух, рас- 
штельное н животное смрье); по х и м и ч е с к о м у  с о с т а в  у— 
неорганнческое (руДЬ1, мннералм) н органнческое (нефть, угать, при- 
роднмй газ); по а г р е г а т н о м у  с о с т о я н и ю  — твердое 
(рудм, минералм, угать, сланцм, торф), жилкое (вода, рассолн. 
иефть) и газообразное (воздух. природннй газ). Кроме того, снрье 
можно подразделить на п е р в и ч н о е (минеральное, растительное 
и животное, горючие ископаемме, вода и воздух) и в т о р и ч н о е  
(промншленнне н иотребительские отходн), а также на п р и р о д- 
и о е и н с к у с с т в е н н о е (кокс, химические волокна, сннтети- 
ческий каучук, синтетические красите-ти, смолн н т.п.).

В свою очередь минеральное снрье включает р у д н ое (метал- 
лическое), н е р у д н о е  н г о р ю ч е е  (органическое). Рудное 
смрье — это железнме, меднме, хромовне, титановме и другне рудм, 
содержашие в основном оксидм и сульфидн металлов. Рудн, в состав 
котормх входят соединения разннх металлов, назнвают полиметал- 
лическими. Нерудное снрье — поваренная сать, фосфоритн, апатитм, 
гнис, известняк, песок, глина, асбест, слюда, сера н др. Горючие иско- 
иаемме—торф, бурме и каменнме угли, сланцм н природннй газ. Они 
состоят из органических соединеиий н используются в качестве снрья и 
энергоресурсов.

Растительное (иодсолиечник, картофель, сахарная свекла, древеси- 
на, хлонок, лен, конопля, каучуконосн, стержнн початков кукурузм, 
подсолнечная, рисовая, хлопковая лузга и т. п.) и животное снрье 
(шерсть, иатуральннй шелк, пушнина, кожа, масла, жирн, молоко и 
т. п.) перерабатнвают в продуктн пнтания (пишевоеснрье) или в про- 
Дуктн бнтового и промншленного назначения (техническое). Так, твер- 
ДНе и жидкие растительнне масла испатьзуют в производстве мнла, 
тнкокрасочннх материалов, вспомогательннх вешеств для отделки из- 
делий легкой промншленности, а крахмалопродуктн потребляются в 
текстильной промншленности. Стержни иочатков кукурузн, подсол- 
нечная, рисовая и хлопковая лузга широко используются в микробио- 
логнческой промншленности в качестве смрья для производства кормо- 
вого белка, фурфурола и ксилита.

Снрье, применяемое в химико-технологических ироцессах, долж- 
,|() УДовлетворять ряду требований, в частности обесиечивать:



— миннмальное чнсло стадий нереработки в конечнмй продукт; 
минимальние энергетические и материальние затрать! на подго-

товку снрья к химнческому превратению и в целом на осушествление 
процесса;

минимальное рассеянне исходной энергии, т. е. характеризо- 
ваться максимумом эксергии;

— возможно более низкий уровень температури, давления, рас- 
хода энергии на измененне агрегатного состояння реагирукмцнх ве- 
[цеств;

— макси.мальную концентрацию целевого продуктов в реакцион- 
ной смеси.

Вторичние материальние pecypcu. Сушественним источником хи- 
мического сирья являются вторичние материальние pecypcu (ВМР). 
К ннм относятся отходи пронзводства, отходи потребления и побоч- 
ние продукти.

О т х о д а м и  п р о и з в о д с т в а  називают остатки сирья. 
материалов и полупродуктов, образуюшиеся в процессе производства 
продукцни, которие частично или полностью утратили свои качества 
и не соответствуют стандартам (техническим условиям). В зависимо- 
стн от свойств и состава виделяют три основние группи отходов пред- 
приятий химической и нефтеперерабативаюшей промишленности:
I) близкие к исходному сирью; 2) к целевим продуктам; 3) к сирью 
других пронзводств или отраслей. К первой группе относятся отходи, 
из которих можно извлечь непрореагировавшее сирье или промежу- 
гочние продукти н вернуть их обратно в цикл, зачастую после регенера- 
ции. Ко второй группе принадлежат отходи, которие путем определен- 
них операций могут бить доведени дотоварних кондиций. Третья груп- 
иа включает в себя отходи, пригодние для переработки в других от- 
раслях. Особую группу составляют безвредние или обезвреженние в 
результате тех или иних процессов отходи, направляемие непосред- 
ственно в окружаюшую среду, их можно вибрасивать в атмосферу, за- 
капивать либо затоплять в морях и океанах.

О т х о д а м н  п о т р е б л е н и я  називают различние бив- 
шне в употреблении изделия и вешества, восстановление которих эко- 
номнчески нецелесообразно, например полностью изношенние, вибив- 
шие из строя машнни. изделия производственного назначения из стек- 
ла, резини и пластмасс, отработанние реактиви, катализатори и т.п. 
(отходи промишленного потребления) или пришедшие в негодность 
изделия домашнего обихода и личного потребления (отходи битового по- 
требления).

П о б о ч н и е  п р о д у к т и  образуются в процессе переработ- 
ки сирья наряду с основними продуктами производства, но не являют- 
ся целью производственного процесса. Однако побочние продукти, 
как правило, могут бить использовани в качестве готовой продукции. 
Они в большинстве случаев бивают товарними, на них имеются 
ГОСТи, ТУ и утвержденние цени, их производство планируется. Те 
побочиие продукти, которие получаются при добиче или обогашении
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основного сирья, принято називать и о п у т н и м и  п р о д у к т а -  
м и (нанример, попутний газ). Побочние и попутние продукти дан- 
ного процесса, как правило, являются целевими продуктами для дру- 
гого производства.

Вторичние материальние pecypcu полностью или частично заме- 
ннют первнчние сирье и материали в производстве необходнмой на- 
родиому хозяйству продукции. Химическая промишленность, таким 
обраэом, виступает не только как потребитель природних ресурсов, 
цо и как отрасль, сберегаюшая природное сирье.

На нефтехимнческих предпрнятиях вторичними ресурсами явля- 
ются различние углеводородние компоненти, отработанние катали- 
iaropu и реагенти. За счет их использования экономия сирья и мате- 
риалов составляет не менее 20—25 %  от обшего потребления.

В Государственном плане экономического н социального развития 
С'.('.СР специальним разделом «Использование вторичного сирья» ус- 
тннавливаются показатели по сбору и использованию отходов пронз- 
нодства и потребления. К числу крупнотоннажних отходов произ- 
водства и иотребления относятся фосфогипс, пиритние огарки, шлаки 
черной металлургии, зола и шлаки теплових электрос-танций, лигнин, 
макулатура, стеклобой, яблочние вижимки и др.

В настояшее время вСССР за счет использования вторичного сирья 
нроизводится 20 %  цветни.х металлов, 25 °» бумаги, 30 %  стали и 
серной кислоти.

В МХТИ нм. Д. И. Менделеева на основе металлургическнх шла- 
ков создан шлакоситалл —строительний материал с уникальними свой- 
ствами и из отходов металлургической промишленности — сигран 
(синтетический гранит), превосходяший по красоте и прочности при- 
родний гранит и в 2—3 раза более дешевий по сравнению с ним.

В промишленно развитих капиталистических странах повторное 
нспользованне стали составляет 70%, меди — 55, алюминия — 45, 
олова 45, цннка — 21 % .

Необходимо отметить, что энергоемкость производства алюминия 
ч < вторнчного сирья в 20 раз, а стали в 10 раз ниже, чем энергоемкость 
l|'  производства из нервичного сирья. Капитальиие вложения при 
'4‘реработке вторичного сирья примерно в 4 раза меньше, чем при пере- 
Рнботке первичного.

§ Рациональное н комплексиое испольэование 
сирьеамх ресурсов

овременная промишленность потребляет огромное, непреривно воз- 
Растакмцее количество прнродного мииерального сирья.

последние 80 лет из недр Земли било извлечено полезних иско- 
"аеммх во много раз больше, чем за всю предидушую историю цивили- 
‘нЧни. На XX в. прнходится 85 %  добичи меди, 87% — железной 
РУДМ, 90 %  _  угля, 99,5 %  -  нефти.
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Обтее количество добмваемой и перерабативаемой горной масси нз- 
меряется многими миллиардами тонн. Например, только для произ- 
водства цветних металлов в СССР ежегодно добивается и перерабатъ!- 
вается более 2 млрд. т горной массм. Мировое ироизводство в 1987 г. 
достигло (млн. т): нефтн (включая газовьж конденсат) — 2776; угля — 
4477; природного газа (млрд. м3) — 1702; цемента (млн. т) — 990; 
стали — 737; минеральних удобреннй в пересчете на 100% питатель- 
ного ветества — 141; синтетических смол и пластических масс — 75; 
химических волокон и ннтей — 18*.

Пока еше в конечном продукте утилизируется лишь около 10 %  
массь! нспатьзуеммх природних ресурсов, a остальние 90 %  безвоз- 
вратно теряются.

Вмсокие темпь! роста производства различнмх продуктов истота- 
ют невозобновляемне естественние источники минерального сирья. 
Во многих случаях эксплуатируются месторождения сирья с более 
ннзким содержанием полезнмх компонентов или месторождения с 
большими глубинами залегания, в отдаленних, необжитнх районах. 
Вследствие увеличения объема горно-подготовительннх работ и дру- 
гих факторов затрать! на 1 руб. товарной продукции возрастают.

Так, например, если по фосфатному сирью, нспользуемому в про- 
изводстве фосфатних удобрений, для получения 1 т P tO» нужно било 
нереработать в 1970 г. 26,7 т горнорудногоснрья, то в 1985г. — 41,6т.

Сушественно усложняется н удорожается добича и других полез- 
Hbix ископаемих. В частности, нефль и природннй газ, составляюшие 
сейчас основу энергетики всей химни и сирьевую базу производства 
азотних удобрений и практически всех органических вешеств, доби- 
ваются HbiHe в значительной мере в отдаленнмх северних районах, иа 
большой глубине, на дне моря.

В силу геохимической природь) почти все месторождения полезних 
ископаемих являются комплексними и обично содержат ряд полезних 
компонентов, извлечение которих является экономическн целесооб- 
разним. В месторождениях нефти полезними компонентами являются 
попутннй газ, сера, нод, бром, бор; в месторождениях газа — конден- 
сатн, гелий, сера, азот; в ископаемнх углях — метан, колчедан, сера, 
германий, каолинн, бокситн, карбонатное снрье, горннй воск; в ме- 
сторождениях железннх руд часто присутствуют титан, ванадий, ко- 
бальт, цинк, сера, фосфор, иногда германий и неруднне мннералн, 
в месторождениях полиметаллических руд в различннх соотношениях 
находятся олово, медь, никель, кобальт, вольфрам, молибден, золото, 
серебро, платиноидн и целнй комплекс редких металлов.

Рациональное и комплексное использование снрьевих ресурсов 
предусматривает наиболее полиое извлечение из недр полезних иско- 
паемнх, максимально возможное извлечение всех ценних компоиен 
тов из добнтогоминеральногосирья на всех стадиях ero переработки,

• См. Народное хозяйство СССР в 1987 г. Статистический ежегодиик. М.( 
1988. С. 628.
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более полное нспользованне отвалов горних пород и отходов обога- 
тительних фабрик, теплових электростанций, металлургнческих и хи- 
мических производств и охрану окружакмцей среди.

Комплексная переработка сирья увеличнвает степень его исполь- 
зования путем утилизации побочимх продуктов и отходов и превраше- 
ння их в полезние продукти, а также совмешением нескольких про- 
нзводств внутри одного предприятия. Так, при конверсии природного 
газа чолучают наряду с водородом (для синтеза NHS) диоксид углеро- 
да, которьж в процессе синтеза NH3 не применяется. Поэтому обично 
совмешают производство аммиака с получением карбамида (мочевн- 
нь|):

2NHs4 СО, -  C 0 (N H ,),- f-H ,0

Комплексное использование сирья широко применяется при пере- 
работке твердмх топлив (угля, сланцев), нефти, руд цветних металлов, 
горно-хнмического и растительного смрья. Например, в коксохимиче- 
ской промьниленности наряду с коксом получают и другие продукти 
(коксовий газ, смолу), химическая переработка которих позволяе! 
производить многие органические соединения, а также сирье для азот- 
ной промишленности. При переработке нефти, природного и попут- 
ного газа можно получить висококачественную серу (99,0 %  S) и ряд 
других продуктов. В нашей стране создана также научно-техническая 
и производственная база, способная обеспечивать народное хозяйство 
гелием с чистотой 99,985 — 99,995 % , излекаемим из природного га- 
за Оренбургского месторождения.

На основе комплексного нспользования концентратов цветних ме- 
таллов организовано крупное производство таких металлов, как кад- 
мий, индий, висмут, рений, селен, теллур, а также других рассеянних 
элементов; из отходяших газов цветной металлургии получают серную 
кислоту (более 25 %  от всего производства ее в стране). В значитель- 
них количествах на предприятиях цветной металлургии попутно про- 
илводятся также суперфосфат, калийние удобрения, хлорид калия, 
медшй купорос, диоксид титана, оксид цинка и другие види химиче- 
ской продукции.

В настояшее время около 40 %  всей получаемой в СССР cepu про- 
изводится за счет комплексного использования минерального сирья 
смежних отраслей (переработка нефти, природного газа и отходяших 
Газов цветной металлургии).

Использование вторичних матернальних ресурсов экономит тра- 
Днционное сирье и снижает загрязнение окружаюшей среди. Фосфо-
1 ипс целесообразно использовать, например, для химической мелио- 
1’ации солонцеватих почв, в качестве добавки при производстве це- 
Мента, для изготовления гипсових вяжуодих, для производства сер- 
и°и кислоти и цемента. Наибатее перспективним и экономически ue- 
•̂ '■ообразним направлением использования галитних отходов явля- 
,7СЯ производство поваренной сати (пиодевой и технической). Реше- 
Ие проблеми полной утилизации пиритних огарков позволит полу-
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Обтее количество добмваемой и перерабатнваемой горной масси нз- 
меряется многими миллиардами тонн. Например, только для произ- 
водства цветних металлов в СССР ежегодно добивается и перерабати- 
вается более 2 млрд. т горной масси. Мировое производство в 1987 г. 
достигло (млн. т): нефти (включая газовий конденсат) — 2776; угля — 
4477; природного газа (млрд. м3) — 1702; цемента (млн. т) — 990; 
стали — 737; минеральних удобрений в пересчете на 100% питатель- 
ного вешества — 141; синтетических смол и пластических масс — 75; 
химических волокон и ннтей — 18*.

Пока еше в конечном продукте утилизируется лишь около 10 %  
масси используеммх нриродних ресурсов, а остальние 90 %  безвоз- 
вратно теряются.

Високие темпи роста производства различних продуктов истоша- 
ют невозобновляемие естественние источники минерального сирья. 
Во многих случаях эксплуатируются месторождения сирья с более 
низким содержанием полезнмх компонентов или месторождения с 
большими глубинами залегання, в отдаленннх, необжитнх районах. 
Вследствие увеличения объема горно-подготовительннх работ и дру- 
гих факторов затратн на 1 руб. товарной продукции возрастают.

Так, например, если по фосфатному снрью, используемому в про- 
изводстве фосфатннх удобрений, для иолучения 1 т PjO» нужно бнло 
переработать в 1970г. 26,7 тгорнорудногоснрья,то в 1985г. — 41,6т.

Сушественно усложняется и удорожается добнча и других полез- 
ннх ископаемнх. В частности, нефть и ириродннй газ, составлякмцие 
сейчас основу энергетики всей химии и снрьевую базу производства 
азотннх удобрений и практически всех органических вешеств, добн- 
ваются ннне в значительной мере в отдаленннх северннх районах, на 
большой глубине, на дне моря.

В силу геохимической природн почти все месторождения полезннх 
ископаемнх являются комплексннми и обнчно содержат ряд полезннх 
компонентов, нзвлечение которнх является экономически целесооб- 
разннм. В месторождениях нефтн полезннми компонентами являются 
попутннй газ, сера, иод, бром, бор; в месторождениях газа — конден 
сатн, гелий, сера, азот; в ископаемнх углях — метан, колчедан, сера 
германнй, каолинн, бокситн, карбонатное снрье, горннй воск; в ме- 
сторождениях железннх руд часто присутствуют титан, ванадий, ко- 
бальт, цинк, сера, фосфор, иногда германий и неруднне мннералн 
в месторождениях полиметаллических руд в различннх соотношениях 
находятся олово, медь, никель, кобальт, вольфрам, молибден, золото 
серебро, платиноидн и целнй комплекс редких металлов.

Рациональное и комнлексное использование снрьевнх ресурсов 
предусматривает ианболее полное извлечение из недр полезннх иско- 
паемнх, максимально возможное извлечение всех ценннх компонен 
тов из добнтого минеральногоснрья на всех стадиях его переработкн,

* См. Народнос хозяйство СССР в 1987 г. Статистнческнй ежегодннк. М., 
1988. С. 628.



более полное нспользование отвалов горних пород и отходов обога- 
тительних фабрик, теплових электростанций, металлургических и хи- 
мических производств и охрану окружакмцей средн.

Комплексная переработка сирья увеличнвает степень его исполь- 
зования путем утилизации побочних продуктов и отходов и превраше- 
иня их в полезнме продукти, а также совмешением нескольких про- 
нзводств внутри одного предприятия. Так, при конверсии природного 
газа получают наряду с водородом (для синтеза NHS) диоксид углеро- 
да, которий в ироцессе синтеза NH3 не применяется. Поэтому обично 
совме1Цают производство аммиака с получением карбамида (мочевн- 
ни):
2 N H ,4  СО, -  C 0 (N H ,),4 - H ,0

Комплексное использование сирья широко применяется прн пере- 
работке твердих топлив (угля, сланцев), нефти, руд цветних металлов, 
горно-хнмического и растительного сирья. Например, в коксохнмиче- 
ской промишленности наряду с коксом получают и другие продукти 
(коксовий газ, смолу), химическая переработка которих позволяе! 
производить многие органические соединения, а также сирье для азот- 
ной промишленности. При переработке нефти, природного и попут- 
ного газа можно получить висококачественную серу (99,0 %  S) и ряд 
другнх продуктов. В нашей стране создана также научно-техническая 
и производственная база, способная обеспечивать народное хозяйство 
гелнем с чистотой 99,985 — 99,995 % , излекаемим из природного га- 
за Оренбургского месторождения.

На основе комплексного нспользовання концентратов цветних ме- 
таллов организовано крупное производство таких металлов, как кад- 
мий, нндий, висмут, рений, селен, теллур, а также других рассеянних 
элементов; из отходяших газов цветной металлургии получают серную 
кислоту (более 25 %  от всего производства ее в стране). В значитель- 
Hbix количествах на предпрнятиях цветной металлургии попутно про- 
изводятся также суперфосфат, калийние удобрения, хлорид калия, 
медшй купорос, диоксид титана, оксид цинка и другие види хнмиче- 
ской продукцнн.

В настояшее время около 40 %  всей получаемой в СССР cepu про- 
изводится за счет комплексного использования минерального сирья 
смежних отраслей (переработка нефти, природного газа и отходяших 
тазов цветной металлургни).

Использование вторичних материальних ресурсов экономнт тра- 
ДНЦионное сирье и снижает загрязнение окружаюшей среди. Фосфо- 
' «пс целесообразно использовать, например, для химнческой мелио- 
Рации солонцеватих почв, в качестве добавки при производстве це- 
мента, для изготовления гипсових вяжуших, для производства сер- 
Мои кислоти и цемента. Нанболее перспективним и экономически це- 
^сообразним направлением использования галитних отходов явля- 

производство поваренной соли (пшцевой и техннческой). Реше- 
Ие проблеми полной утилизации пиритних огарков позволит полу-
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чать железно-руднме окатмшн (смрье для черной металлургнн), а 
также цветнме, редкие н благороднме металлм. Заюшлаковме o t x o  iw  
можно использовать для производства цемента, кирпича, добавок 
в бетон и для другнх строительнмх целей. Шлаки черной металлургии 
являются хорошнм cwpi.eM  для производства цемента, минеральной 
ватм, шлаковой пемзм и других материалов.

При комплексной переработке апатито-нефелиновмх руд помимо 
фосфатного смрья можно получить глинозем, содопродуктм, фторидм, 
портландцемент, диоксид титана, соединення редкоземельнмх эле- 
ментов.

В последние годм благодаря развитию науки и техники номен- 
клатура используеммх отходов в химической проммшленности посто 
янно расширяется.

В настояшее время частично или полностью нспользуется более! 
250 вндов отходов, в том числе таких многотоннажнмх, как огненно- 
жидкий шлак — отход фосфорной проммшленности, применяеммй для 
получения гранулированного шлака, шлаковатм, пемзм, ситаллов, 
шебня и других продуктов; фторсодержаодне растворм — отходм прс 
изводства простого и двойного суперфосфата, экстракционной 
ной кислотм. Эги растворм применяют для получения кремнефтори- 
дов и фторидов (фторида алюминия и фторида натрия), замеияя при 
этом природное смрье — плавиковмй шпат. Такие отходм, как абгаз>| 
ная соляная кислота, хлороводород, раствор гидросульфита, отсев фос* 
форита, отходм производства полиамиднмх, полиэфнрнмх и полиакри- 
лонитрильнмх волокон, пенополиуретана, испатьзуются полность

Отходм химических производств широко применяются не только 
внутри отрасли, но и в других отраслях вместо дефицитнмх материа- 
лов и смрья. Абгазная соляная кислота может заменить в других o ri 
раслях дефицитную синтетическую соляную кислоту. Значительная! 
часть железного купороса, мела мелких фракций, отходов содового и1 
других химических производств ежегодно передается для удовлетво  ̂
рения производственнмх нужд предприятиям проммшленности стр 
ительнмх материалов, сельскому хозяйству, мелиорации.

Рациональное и комплексное использование смрья, включая вто-1 
ричнме ресурсм, имеет важное значение в удовлетворении потребно-j 
стей народного хозяйства во многих видах основной и попутной npo-j 
ммшленной продукции и дает значительнмй экономический эффеи 
вмражаюодийся в сокраодении потерь, расширении смрьевой базм, по- 
вмшенни технико-экономических показателей, улучшении использс 
вания земельнмх ресурсов.

Чрезвмчайно важно, что при этом решаются проблемм, связаннме 
охраной окружаюодей средм и сохраненнемэкологическогоравновесия  ̂
в прнроде, так как сокраодаются вмбросм вреднмх веодеств в атмо< 
ру, в водоемм, загрязнение недр Земли твердмми отходами.



Обомшенис сирьн — совокулность фнэических и фиэико-химнческих мето- 
дов (бработки минерального сирья (руди, угля и др.) для удаления пустой поро- 
дн и повишения содержаиия осиовного компонента в концентрате.

Если в сирье содержится несколько полезних составлякнцих, его 
делят на составние части (фракции), обогашенние тем или инмм ком- 
понентом и являюшиеся сирьем для различнмх производств.

Методи обогашения смрья зависят от его фазового состояния. 
Ьольшая группа методов предназначена для обогашения твердмх ма- 
териалов.

Г р а в и т а ц и о н н м й  м е т о д  — разделение, основанное на 
разной скорости вмпадения частицразной плотности и крупности в по- 
токе жидкости или газа или на действии центробежной силм (этот ме- 
тод шнроко применяется для обогашення смрья в производстве снли- 
катнмх материалов, минеральнмх солей и в металлургии). Э л е к т - 
р о м а г н и т н м й  — разделение no магнитной проницаемости, на- 
прнмер отделение магнитного железняка, хромистого железняка, ру- 
тила и других магнитно-восприимчивмх материалов от пустой породм. 
Э л е к т р о с т а т и ч е с к и й  — разделение по электрической npo- 
воцимости (отделение проводяших руд от диэлектрических пород, 
наиример гипса, известняка, силикатов и др.). Флотационнмй  — 
разделение взвешеннмх в жидкости относительно мелких частиц 
друг от друга (или вмделение твердмх частиц из жидкости) no их cno- 
собности прилипать к вводиммм в суспензию газовмм пузмрькам с по- 
следуюшим всплмванием их на поверхность жидкости и образованием 
пенм. Для обеспечения эффективной флотации в суспензию вводят раз- 
лнчнме флотационнме реагентм, усиливакмцие избирательность и 
прочность прилипания минеральнмх частиц к пузмрькам воздуха. 
Флотация является наиболее универсальнмм и совершеннмм способом 
обогашения. Методом флотации извлекаются из минерального смрья 
'фактически все минералм. Эго один из наиболее распространеннмх 
cnot()6oB обогашення, применяеммй в крупнейших масштабах.

Жидкие растворм различнмх вешеств концентрируют упариванием 
Растворителя, вммораживанием, вмделением примесей в осадок или 
в газовую фазу.

1'азовме смеси разделяют на компонентм последовательной конден- 
(ацней газов при их сжатии (компрессии) н поиижении температурм.

Дальнейшее совершенствование процессов обогашения смрья свя- 
зано с решением ряда теоретических вопросов, к числу котормх отно- 
Сятся: изучение изменения физических и физико-химических свойств 
М|>нералов, водм и различнмх реагентов, а также поверхности раздела 
н°*ДУх — жидкость в результате воздействия на них различнмх сило- 

полей и излучений (ядернме и фотоннме излучения, магнитнме и
■ |(‘ктрнческие поля, ультразвук); установление физических характе- 

РНстик поверхностнмх слоев мннералов; связь этих характеристик с 
(>|̂ Дением частиц при флотационном, электрнческом и других мето-

§ 3. Прммципм обога1цения смрья
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/1дах обогашения, вияснение физико-химических свойств водних раст-1 
воров реагентов и особенностей их взаимодействия с минералами, ■  
свойств и структури абсорбционних слоев реагентов; вопросн гидподи-Я 
намики двух- и трехфазних систем применительно к условиям грави-1 
тационного обогашения полезнмх ископаемих. I

Обогашение сирья является одним из важнейших элементов1энер-И 
госберегакмцей технологии. Так, например, подготовка сирья для по-1 
лучения ароматнческих углеводородов (гндроочистка, четкое фракци«Я 
онирование) обеспечнвает снижение энергозатрат на 23%. Сутествен-Я 
но сннжает энергозатрати подготовка сирья для пнролиза (г^дрнро-Я 
вание бензинов или газойлей и очистка их от cepu и азота). /

§ 4. Вода н воздух в химмческой проммшленностн

Химическая промишленность является одним из крупнейших потре-И 
бителей води и воздуха. Эти види сирья используются почти всеми хи-1 
мическими производствами для самих разнообразних целей. СовреЛ 
менние химические предпрнятня расходуют до 1 млн. м3 води в суткн. | 
Вода применяется для получения водорода и кислорода, в качествЛ 
растворнтеля твердих, жидких и газообразних вешеств; в качестаЯ 
реакционной среди, экстрагента или абсорбента, транспортнруюшего 
агента; для нагревания и охлаждения вешеств и аппаратури; для об* 
разоваиия пульп и суспензий; для промивкн разних продуктов; очися 
ки оборудования и т. п. Кроме того, вода широко используется в каче- 
стве рабочего тела в гидравлических, теплових и атомних электростан- 
циях.

Вода является одннм из самих распространенних на Земле соеди- 
нений. Обшая масса води на поверхности Земли оценивается в 
1,39-10 "  т, большая часть ее содержится в морях и океанах; доступ- 
ние для использования пресние води в реках, озерах, каналах и во- 
дохранилишах составляют 2-10“  т. Вода содержится в атмосфере, 
почве, входит в состав многих мннералов и горних пород (глинн, 
гнпса и др.), является обязательним компонентом всех живих ор* 
ганизмов. Основная часть води находится в вечном кругообороте поД 
действнем тепловой энергни Солнца и теплоти подземннх недр.

Обший мировой баланс кругооборота водн в природе таков 
(км*/год): испарение с поверхности моря и суши соответственно 333 ООО» 
и 62 000, дожди над морем и сушей 295 000 и 100 000 соответственИО.: 
перенос води через атмосферу 38 000, переход дождевой водн * * 
грунтовне води 62 000, из которнх 38 000 попадают в .Мировов 
океан. I

Стацнонарнне запасн пресннх вод, пригодннх для использованиЯЛ  
составляют всего 0,3 %  объема гидросферн. Особую рать в народнов 
хозяйстве играют речние водн. Этосвязанос тем, что водн рек пресН^Н 
н имеют огромную береговую линию. Историческн сложилось так, чтЯ 
по берегам рек расположено большинство городов и населенннх пунКЧ 
тов. Единовременннй запас води во всех реках земного шара соста̂ Ш
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|я\т прнмерно 1200 км*. причем этот объем вомобновляется в среднем 
ка>«Н« 12 сут.

Л СССР ежегодно возобновляемие pecypcu речного стока составля- 
н>т в\ реднем 4,7 тнс. км3. Прогнозние эксплуатационние запаси под- 
,емнмх вод в стране в настояшее время составляют более 330 км3 в 
г0д. 1987 г. объем потребления свежей води составил 286 км3, в том 
числеролее патовини (52 % ) приходилось на орошение, обводнение н 
сельскохозяйственное водоснабженне, более одной трети (39 % ) — на 
производственние нужди и одна девятая часть — на хозяйственно- 
питьевме цели.

Водние pecypcu на территории СССР распределени очень неравно- 
мерно. йевропейской части страни, где сосредоточенно около 70 % на- 
селенияА сток рек составляет 23 °о от обшего стока. Основная масса 
поверхнатних вод (батее 86 °о) формируется в восточних районах 
страни и1стекает в Северний Ледовитий и Тихий океани.

Классификация природньи вод 
и характеристика их примесей
Природние води обично подразделяют на атмосферние, поверхностние
и подземнше.

А т м о с ф е р н и е  води ,  випадаюшие на землю в виде дождя 
и сиега, содержат наименьшее количество примесей. В основном, это 
растворенние гази (О,, СО„ Nt и др.), соли, бактерин и т.д. Атмо- 
сферная вода испатьзуется как источник водоснабжения в безводних 
и (асушлнвих районах.

П о в е р х н о с т н и е  в о д и  — это води откритих водоемов: 
рек, озер, морей, каналов и водохранилиш. В состав этих вод входят 
l>;i «нообразние минеральние и органические вешества в зависимости от 
климатических, геоморфаюгических, почвенно-геологических усло-
в,|й, arpo- и гндротехнических мероприятий, развития промишленно- 
ети и других факторов.

о р с к а я в о да  представляет собой многокомпонентний 
Раствор электратитов и содержит все элементи, имеюшнеся в земной 
KoPe. В морской воде растворени многие соли (хлорид натрия до 2,6 %, 
*л°рнд H сульфат магния и др.), а также гази, входяшие в состав 
в°здуха (азот, кислород и углекислий газ). Води различних морей и 
н 'жеанов отличаются друг от друга как по обшему содержанию солей, 
'ак н iio их составу.

Ч о д з е м н и е  в о д и  — води артезианских скважин, колод- 
к-н. ключей, гейзеров — характеризуются значительним содержани- 
|(М минеральнь1Х солей, вишелачиваемих из почви и осадочних пород,

Небольшим количеством органических вешеств.
iii ,авис,|мости от солесодержания природние води подразделяют на 
.. ч"ую воду — солесодержанне до I г/кг; солоноватую— 1 — 10 и

1еиУю — более 10 г/кг.
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Водь| различают также по преобладакнцему в иих аниоиу: гидоЬ- i 
карбонатний тнн водс преобладаютим анионом НСОз или суммой ави- 
онов НСОз и С05-; сульфатнне водм; хлориднме водм. /

Реки средней полосм европейской части СССР в основном относятся 
к гидрокарбонатному типу. /

Природиме водм представляют собой сложную динамическуку сис- 
тему, содержашую газм, минеральнме и органические ветества, iiaxo- 
дяшиеся в истинно растворенном, коллоидном или взвешенном срстоя- 
нии. I

В и с т и н н о  р а с т в о р е н н о м  с о с т о я н и и  находят-1 
ся в основном минеральнне соли, обогашаюшие воду катиона\Я1 Ca*+J 
Mg*+, Na+, К+ и анионами SOJ~, COJ“ , НСОз, Cl-. Эти ионм попа-1 
дают в воду из почвм и пород. В виде недиссоциированннх иолекул ’ 
могут содержаться иекоторне органические соединения, а так/ке раст-1 
вореннне газн (СО,, Оа, H2S и др.). Растворимость газов в вйде зави- 
сит от температурн, давления и от ионного состава других рястворенЗ 
ннх в ней вешеств. I

В к о л л о и д н о м  с о с т о я н и и  обнчно находят^я в воде| 
недиссоциированнне или малодиссоциированнме соединения алюмо-j 
и железосиликатов, гидроксид железа, кремниевая кислОта и др.,1 
различнмеорганическиевешества. Органические коллоидн состоят в ос*| 
новном из гуминовнх кислот, фульвокислот, лигнина, протенна, клет-1 
чаткн, различнмх смол и других сложннх соединений. Во взвешенном j 
состоянии природнне водн содержат глинистне, песчанне, известковме] 
н гипсовне частицн. Они могут содержать также живне организмн в| 
виде различннх бактерий, грибков, водорослей, ракушек и т. п.

Состав природннх вод непрернвно изменяется, чему способствуюг! 
процессн окисления и восстановления, смешения вод различннх нс-1 
точников, внпадения содержашихся в них солей в результате измене-j 
ния температурн и давления, осаждения и взмучивания грубодисперсА 
нмх частиц, обмена ионами между почвенннми грунтами и водой, обо! 
гашения подземннх вод микроэлементами вследствие микробиологи-1 
ческих процессов.

В зависимости от назначения потребляемая вода условно подраз-] 
деляется на промншленную и питьевую; в них содержание иримесеМ 
регламентируется соответствукмцими стандартами.

Качество водн определяется физическим, химическим и бактериоло-1 
гическим анализами.

Важнёйшими показателями качества водн являются такие ее фи* 
зические и химические характеристики, как запах, вкус, прозрачность,* 
цвет, температура, содержанне взвешенннх вешеств, сухой остатоКг! 
обшая шелочность и ее составляюшие, окисляемость и реакция водНч 

С о д е р ж а н и е  в з в е ш е н н н х  в е ш е с т в  характерЯ 
зует загрязненность водн тверднми нерастворимнми примесями в виДв 
суспензий песка, глинн, частиц почвн. Количество их обнчно внраЖвв 
ют в миллиграммах на литр.
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\ С у х о й о с т а т о к  характеризует суммариое количество мине- 
paVbHbix и органнческих примесей, содержашихся в воде в истинно- 
раогворенном и коллоидном состояниях. Числовое значение его опре- 
делчется взвешиванием остатка после вьшаривания определенного 
объчма предварительно профильтрованной води и виражается в мил- 
лиг»1ммах на литр (мг/л). Часть сухого остатка, которая удаляется 
при последуюшем прокаливании его, дает ориентнровочное представле- 
ние асодержании в воде органнческнх вешеств.

OtiuieA (целочностью водм (U|n) иаэивается суммарная концентрация содер-
жаш ихгя в воде анионов О Н ~ , HCO j-, CO V". P O J“ , H SiO i", S iO |~  и некоторих 
солей о а б и х  органнческих кислот (гуматов), вираженная в миллимоль иа литр
(ммольп).

Так1как все перечисленние вешества реагнруют с кислотой, то об- 
шая шАючность води определяется каютеством кислотн, затрачен- 
ной на титрование с индикатором метиловим оранжевим. В зависимо- 
сти от iniia анионов, обусловливаюшнх шелочность, различают гид- 
рокарборатную шелочность 1ДГК (НСОз), карбонатную 1ДК (СО’_ ). 
силикатаую Ш*. (HSiO j), гидратную Шг (ОН_), фосфатную 
Шф(НгРОг, HPOJ-, РО*-). Обшая шелочность 1Д0 = Ш.гк — Ш к > 
+  Ш с  + ] Ш Г +  Ш ф .

В природнмх водах, как правило, в заметних катичествах присут 
ствуют только гидрокарбонат-нонь1, поэтому для этих вод характерно, 
ЧТО Ш о  =  Ш г к .

Ж е с т к о с т ь  водь!  — один нз важнейших показателей ее 
качества. Жесткость природнмх вод связана с наличием в них сатей 
кальция и магния. Она виражается в миллнмоль иа литр или миллн 
моль на килограмм ионов Cal+ или Mg,+. Различают три вида жестко- 
стн: временную, постоянную и обшую.

В р е м е н н а я  (карбонатная или устранимая) жесткость Ж,. 
обусловлнвается, в основном, присутствием в воде гидрокарбонатов 
кальция и магния Са (HCOs), и Mg (НСО,),, которме при кипяченни 
переходят в нерастворнмме соли и вьшадают в виде плотного осадка 
(накнпи):
С а(Н С О ,), — СаС0,4-Н ,0  +  С0 ,
2M g(H CO ,), -► MgCO, MR(O H ),+ 3 C O , + Н ,0

П о с т о я н н а я (некарбонатная жесткость) Ж н определяется со- 
Держаннем в воде хлоридов, сульфатов, нитратов кальция и магння, 
остаюшихся при кипячении в растворенном состоянии.

Сумма временной и постоянной жесткости назмваетси о б т е й
*  с с т к о с т ь ю.

По обшей жесткости (ммоль/л) природние водм подразделяют на 
"ягкую (Ж 0<2); среднюю (Ж 0 = 2-т-10); жесткую (Ж о>10).

О к и с л я е м о с т ь  в одм — масса кислорода (в мг/л), необ- 
ХиДнмая для окисления вешеств, присутствуюших в ней, — обуслов- 
■''нвается, в основном, налнчием органических вешеств и лишь в незна-
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чительной степенн — бистроокисляютихся соединений железа, се/ 
роводорода, нитритов. Ее величина используется для косвенной кап/- 
чественной характеристики концентрации органических загрязненш. 
Окисляемость артезнанских вод составляет обмчно 1—3 мг/л <Ь.,, 
чистих озерпмх вод — 5—8, болотннх вод — до 400 мг/л 0 2. Окисяя- 
емость речнмх вод колеблется в широких пределах, доходя до 60 Jr  л 
Ог и более. /

А к т и в н а я  р е а к ц и я  водм, т. е. степень ее кислотшхти 
или шелочности, количественно характеризуется концентрацией «одо- 
роднмх ионов или значением рН.

При рН 7 вода считается нейтральной, при рН <  7 — воду /шзи- 
вают кислой, при рН >  7 — шелочной. Велпчина рН прирбднм.х 
вод катеблется в широких пределах: от рН 9—10 для почв^шшх 
шелочнмх вод до рН 1 для вод кнслих термальимх источников.

Обмчно для большинства природнмх вод рН изменяется в пведелах 
6,5—8,5. На рН водм влияет повмшенная концентрация гуминовмх 
кислот или загрязнение водоема стоками проммшлепнмх предпрня- 
тий.

Качество применяемой водм обусловлнвается требованиямн техно- 
логического процесса и типом оборудования. На химических предпри- 
ятнях используют различную воду: речную, артезианскую, фильтро- 
ванную, коагулированную, охлажденную, частично нли полиостью 
обессоленную, питьевую и др.

Пресная прнродная вода используется без дополнительной очистки в 
химической проммшленности в процессах первичной обработки смрья, 
для охлаждения продуктов и аппаратов и различнмх вспомогательнмх 
операций. В большинстве случаев природная вода подвергается очи- 
стке (деминерализации) различнмми методами в зависимости от харак- 
тера примесей и требований, предъявляеммх к воде даннмм производ- 
ством.

Промь1шленная водоподготовка
В процессе водоподготовки применяют механические, физические, хи- 
мические и физико-химическне методм: осветление, умягчение, ион- 
нмй обмен, обескремиивание идегазацию. Питьевую воду, кроме того, 
дезинфицнруют. В приведенной схеме показанм основнме методм водо* 
подготовки.

О с в е т л е н и е  в о дм осушествляется в основном методами 
осаждения примесей, вмделяюшихся нз водн в виде осадка. Эти мето- 
дн назнвают также реагентннми, так как для внделения примесей в 
воду вводят специальнме реагентн. К процессам осаждения, применяе- 
мнм для осветления водн, относятся коагуляция, известкование и маг* 
незиальное обескремнивание.

Под коагуляцией понимают физико-хнмический процесс слипа- 
ния коллоидннх частиц и образования грубодисперсной микроф азн

242



(флокул) с последукмцим ееосаждением. В качесте реагентов, називае- 
m w x  коагулянтами, обично применяют сульфати А1,(504)3 и FeS04.

Повмшение эффекта коагуляции достигается при добавлении флоку- 
лянтов (патиакриламида, актнвной кремниевой кислоти и др.). При 
>гом ускоряется образование хлопьев и улучшается их структура.

Образовавшуюся хлопьевидную массу, состояшую в основном из 
гндроксидов А1 и Ғе и примесей, виделяют из води в отстойниках или 
специальних осветлителях (осадок в них поддержнвается во взвешен- 
мом состоянии потоком поступаюшей снизу води), напорних или от- 
критнх фильтрах н контактннх осветлителях с загрузкой из зернистнх 
чатериалов (кварцевий песок, дроблений антрацит, керамзит, шун- 
гизит и др.), а также вофлотаторах, гидроциклонах, намивннх фнльт- 
рах. Для частичного удаления крупнодисперсних примесей и фито- 
планктона, образуюшегося при цветении водоемов, применяют сетча- 
rhie микрофильтри, плоские и барабаннне сетки.

И з в е с т к о в а н и е  в о д н  производится для снижения гид- 
Рокарбонатной шелочности водн. Одновременно с этим уменьшаются 
'Кесткость, солесодержание, концентрации грубодисперсннх приме- 
еей, соединений железа и кремниевой кислотн.

Реагентом для этого процесса является гашеная известь Са (ОН)„ 
К(>торая подается в воду в виде суспензии (известкового молока). Для 
"овишения эффективности удаления кремниевой кнслотн в воду до- 
^авляют каустический магнезит (70—80 °о MgO).

Эти процесси, как правило, совмешаются н проводятся одновре- 
Менно в одном аппарате—осветлителе. Окончательная очистка от осад- 
Ка осушествляется с помошью процесса фильтрования. В зависимости 
0т соотношення размеров фильтруемнх частиц и эффективного диамет-
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/
ра пор удержание частиц может происходить как в объеме фильтрую- 
mero слоя (адгезионное фильтрование), так и на его поверхности (п.)е- 
ночное фильтрование).

В качестве фильтрукяцих материалов в основном используют кв̂ р- 
цевий песок, дробленин антрацит, сульфоуголь, целлюлозу, пер.унт, 
вулканические шлаки, керамзит и др.

У м я г ч е н и е м  в о д и  називается ее очистка от соедин̂ ний 
кальция и магния, обусловливакмцих жесткость водм. Одним из на- 
нболее эффективних способов умягчення води является известко1о-со- 
довий в сочетании с фосфатним. Процесс умягчения основиваеия на 
следуютнх реакциях:

1) обработка гашеной нзвестью для устранення временной жестко- 
сти, удалення ионов железа и связивания СО,:
C a (H C O ,)f +  C a (O H )t -* 2СаСО, | + 2 Н ,0  
M g(HCO,),-|-2Ca(OH), — 2СаСО, | J- M g (O H ), |  + 2 Н ,0  
FeS04+ C a (0 H ),  — Ғ е (О Н ), |  + C *S 0 4 |
CO ,-f С а (О Н ), — СаСО, | f  Н ,0

2) обработка кальцинированной содой для устранения постоянной 
жесткости:

MgSO, |
MgCI, +  Na,CO, 
CaSO« I

MgCO, j  +  N a ,S04

MgCO, j + 2NaCI 
CaCO, | +  N a,S04

3) обработка тринатрнйфосфатом для более патногоосаждения катио- 
нов Са*+ и Mg*+:
3 C a(H C 0 ,), +  2N a,P04 — C a ,(P0 4) , |  + 6N aHCO ,
3M gCI,+2Na,PO , — M g ,(P0 4), J +6NaCI

Растворимость фосфатов кальция и магния ничтожно мала, что 
обеспечивает високую эффективность фосфатного метода.

В настояшее время для умягчения, обессоливания и обескремнива- 
ния води широко применяется метод и о н н о г о  о б ме н а .  Ero 
сушность состоит в том, что твердое тело— ионит— поглошает из 
раствора электролнта поюжительние или отрицательние иони в об- 
мен на эквивалентное количество других, одноименно заряженних 
нонов. В соответствни со знаком заряда обмениваюшихся ионов раз- 
личают катионити и анионити.

Катионити — практически нерастворимие в воде вешества, пред- 
ставляюшне собой соли или кислоти с анноном, обусловливаюшим не- 
растворимость в воде; катион же (натрий или водород) способен всту* 
иать в определенних условнях в обменную реакцию с катионами раст* 
вора, в котором находится катионит. Катионити соответственно назМ* 
ваются Na-к а т и о н и т а м и  и Н - к а т и о н и т а м и .
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А н и о н и т ь !  — основания или соли с твердьш нераствориммм ка- 
тнрном. Анионити содержат нодвнжную гидроксильную группу (ОН-
а н и о н и т u).

В качестве Na-катионитов применяют алюмосиликати: глауконит, 
цесйлит, пермутит и др.; в качестве Н-катионитов — сульфоугать, син- 
тетические cmo.iu ; к ОН-анионитам относятся искусственние смоли 
сложного состава, например карбамидние.

Нонний обмен между раствором н ионитом имеет характер гетеро- 
генной химической реакции. Стедует отметить, что примеси, удаляе- 
мие из водн методом ионного обмена, не образуют осадка и что такая 
обработка не требует непреривного дознрования компонентов.

Важной характеристикой ионнтов яляется о б м е н н а я  ем- 
к о с т ь, показивакмцая способность ионита поглошать определенное 
количество ионов в данних условиях. Обменная емкость определяет 
иродолжительность рабочего цикла нонитових фильтров. При дости- 
жении заданного предела обменной емкости ионита проводят процесс 
ero восстановления (ионний обмен, проводимий в обратном порядке).

В основе катионного процесса умягчения лежат реакции обмена 
нонов натрия и водорода катионитов на иониСа2+ и Mg*+. Обмен ионов 
натрия називается Na-катионированием, а ионов водорода — Н-кати- 
онированием:
2R/Na+ +  C**+ R f/Ca*++2Na+
2R Nа+ +  Mg*+ ;= t R,/Mg«+ +  2Na+
где R — комплекс матрици и функциональной группи, не участвую- 
шей в ионном обмене (ero принято счнтать одновалентним).

Обмен катионов при Н-катионировании протекает согласно реак-
циям:
2R 'Н + Ч Са*+ JT t  R,/Ca*+-r2H+
2R/H+ +  Mg‘ + R,/Mg*+ +  2H +
R/H+ Na+ R/Na+ +  H+

При достиженнн катионитами заданного предела обменной емко- 
сти нх регенернруют промивкой раствором NaCl или серной кислоти
H2S04.

Реакции регенерации катионита раствором NaCI записивают в ви-
де
Ri/Ca«+4-nNa+ 2R/Na+ +  Ca‘ + +  (n — 2) Na+
K,/Mg*++<iNa+ jz f  2R/Na++ Mg*+ +  (n — 2) Na+
где (л — 2) — избнток NaCI относительно ero стехиометрического ко-
личества.

Регенерация Н-катионного фильтра производится 1—1,5 %-ннм 
Раствором серной кислотн согласно уравнениям:
R,/Ca*++nH+;z±2R/H++C«, ++(rt—2)Н+
'V  Mg*+-f-nH+;=t2R/H+fMg*++(rt-2)H+
Н; Na++uH + ̂ ^R/H+ +Na + +(/t— l)H  +
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При фильтровании водн через слой аиионита нроисходит сорбцг 
анионов по следукмцим уравнениям реакций:
R/OH- +  C I- R C I-4-O H - 
2 R /O H - + SO J-  R ./ S 0 J- - 2 0 H  -

Регенерация анионнтових фильтров нронзводится обмчно 4 %-|ibiM 
раствором NaOH, нрн этом пронсходят следукицие реакции:
R/CI-+ /»OH- 
R ,/ S O J-  +  nO H_

R /O H - + C l-  +  (n — I)  О Н - 
2R/OH- +  S O J " + (л  — 2) О Н -

11,0

КислотаX гхlUe- 
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С О .,0 .
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На рис. 11.1 представлена схема установки для умягчення водм с 
последовательнмм применением Н-катионирования и ОН-анноннрова- 
ния. При прохождении водм через катнонит она освобождается от 
ионов кальция и магния в Н-катионитовом фильтре /, а затем в анио- 
нитовом фильтре 2 из нее удаляются аниони. Далее вода проходит 
через дегазатор 3, где она освобождается от кнслорода и диоксида уг- 
лерода, и далее через сборник 4 к потребителю. Для регенерацин в

фильтр / подается раствор серной 
кислотм, в фильтр 2 — гндрок- 
сида натрня.

Важная часть комплексного! 
технологического процесса водо-j 
подготовки — удалепие из водн 
растворенннх газов. Наличие ra- 
зов в воде объясняется как их сор- 
бцней и протеканнем хнмнческнх 
реакцнй в процессе образования 
прнмесей в прнродной воде, так н 
появленнем их в процессе разлнч- 
ннх стаднй очнстки. Эти газь! 
можно разделить на химически не 
взанмодействуютие (Ht, O., СН4) 

и химнчески взаимодействуюшие с водой и ее при.месями (N H 3,C0lf 
Cl,), а также на коррозионно-активнне (Oj, COj, NH3, Cls, HtS) и 
инертнне (Nt, Ht, CH4). Концентрация газов в воде зависит от мно- 
гих факторов; основнне из них — физическая природа газа, степень 
наснтения, давление в снстеме и температура водн.

Основной способ удалення из водн растворенннх газов — д е- 
с о р б ц и я  ( т е р м и ч е с к а я  д е а э р а ц и я ) .  Принцип ее 
«аключается в созданин контакта водн с паром, в котором парциаль- 
ное давление газа, удаляемого из водн, близко к нулю, что является не- 
обходиммм условием процесса десорбции. Этот процесс осушествляет- 
ся в основном в деаэраторах (вакуумнмх, атмосферннх, постоянного 
давления), которне по способу распределення водн и пара разделяют 
на струйнне, пленочнне и барботажнне. Интервал рабочего давления 
в вакуумннх деаэраторах составляет 0,0075—0,05 МПа.

Рис. 11.1. Схема установки для умяг- 
чения води:
/ — катионитовмй фильтр; 2 — аииоиито- 
нмй фильтр; 3 — дегазатор; 4 - сборник
ВОДЬ!
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В ряде случаев используют химические методи. Так, для удалеиия 
кислорода в воду добавляют сильнме восстановнтели (например, суль- 
фит иатрия); для удаления H4S воду хлорнруют.

Для получения дистиллята, необходимого для производства химнче- 
скн чистих реактивов, лекарственнмх препаратов, проведения различ- 
i i i j x  анализов, в лабораторной практике применяется термическое 
обессоливание води. Этот процесс осушествляется в испарителях ки- 
пяшего типа. При этом дистиллят производят в основном из води, пред- 
варительно умягченной на ионитових фильтрах.

Наличие в воде болезнетворних микроорганизмов и вирусов де- 
лает ее непригодной для хозяйственно-питьевих нужд, а присутствие 
в воде некоторих видов микроорганизмов (например, нитчатих, зоо- 
глейних, сульфатовосстанавлнваюших бактерий, железобактерий) 
визивает биологнческое обрастанне, а иногда разрушение трубопро- 
водов и оборудования. Обеззараживание води осушествляют, в ос- 
новном, путем хлорирования ее жидким или газообразним С1„ 
гииохлоритами — NaClO, Са (CIO),, CIOt. Для обеззараживания води 
применяют также озон и ультрафиолетовое облучение.

Атмосферньж воздух

Атмосферний воздух — это газообразная оболочка Земли висотой до 
2000 км с постоянно убиваюшей концентрацией химически не связан- 
hux  и уникальних по своим свойствам компонентов.

Обшая масса земной атмосфери оценивается в 5100 трлн. т.; 90 °о 
этой масси сосредоточено в слое висотой 16 км.

В число постоянних составляюших воздуха входят следуюшие газн 
(в "« но объему); азот — 78,16; кислород — 20,90; аргон—0,93; гелий, 
неон, криптон, ксенон и другие инертние гази — 0,01. В технических 
расчетах принимают, что воздух содержнт 79 % азота и 21 % кисло- 
рода.

Воздух в химической промишленности используют, в основном, 
К;,к сирье или как реагент в технологических процессах, а также для 
^нергетических целей (в качестве окислителя для получения тепловой 
энергии при сжигании различних топлив).

Воздух, прнменяемий в качестве реагента, подвергается в зависнмо- 
сти от характера производства специальной очистке от пили, влаги и 
к°нтактних ядов. Он также используется как теплоноситель и хла- 
Дагент в технологических процессах. Сжатнй воздух широко применя- 
eTc» в различних барботажннх смесителях для перемешивания жидко- 
' тей и пульп и в форсунках—для распнления жидкостей в реакторах
11 топках.

Чистнй кислород, виделяемнй ректификацией жидкого воздуха, 
°'>Ь1чно применяют для кислородной плавки металлов, в доменном про- 
'•ессе и т. д. Кислород воздуха чаше всего используют в качестве окис- 
‘1ителя: окислительннй обжиг сульфидннх руд цветннх металлов.
‘ Росодержашего снрья при получении диоксида серн в сериокислот-
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ном и целлюлозно-бумажном пронзводствах; окнсленне метана в не- j 
которь1Х процессах конверсни прнродного газа; неполное окисление j 
углеводородов при получении спиртов, альдегидов, кислот и др.

Применение кислорода в качестве окислителя приводит к повмше-Я 
нию температури экзотермических процессов с соответствуюшнм уве-1 
личением энергетнческого КПД при одновременном уменьшении реак-1 
ционнмх объемов. Так, использование кислорода в производстве азот-1 
ной кислоти обеспечивает повьипение скорости окисления оксида азо-1 
та в 200 раз; при этом объем аппаратурм контактного узла сокрашает-1 
ся в 4 раза, абсорбционного узла — более чем в 5 раз, а абсорбционной ] 
колоннм — примерно в 30 раз. Замена атмосферного воздуха кнсло-.] 
родом при получении белково-витамнннмх концентратов (БВК ) по-1 
зволяет увеличить производительность аппаратов вЗ,5 раза. Концент! 
рация биомассм в процессе ферментацин повмшается батее чем в 6 раз,| 
а удельнмй расход.газа снижается в 45 раз; при этом потребность в] 
ферментерах сокрашается в 3,5 раза и в сепараторах — в 8,5 разЛ

Кислород ирнменяется в ряде традиционнмх процессов химии, неф-1 
техимии, металлургин, машиностроения, бнотехнологни, очистки сто«и 
нмх вод, а также в энергетике, ядерной физике и медицине.

Азот широко используют во многих технологнческих процессааи 
химической проммшленности и проммшленности мннеральнмх удобре-п 
ний, на долю которнх приходится до 64 % в обшем балансе его потрвбп 
ления. Азот применяют в качестве технологического компонента npwj 
производстве аммиака, карбамида, капролактама, этилена, пропилена.1 
полихлорвинила, искусственннх и синтетических волокон. Жидкий 
азот применяют также в синтезе аммиака для промнвки конвертиро-л 
ванного газа от окснда углерода, метана и аргона. Весьма эффективн] 
нмм оказалось использование жидкого азота в процессе измельчения 
твердмх тел. Криоизмельченне позволяет увеличить удельную no-t 
верхность вешества до 1,2 м*/г, устранить его окисление и агрегацию! 
частиц.

Представляется исключительно перспективннм применение жидкого 
азота в технике внсокотемпературной сверхпроводимости (ВТСПИ 
Сверхпроводяшие системн с жидким азотом могут найти разнообразт| 
ное применение в измерительной аппаратуре для научннх исследова- 
ний, медицине, электронике, электротехнике, термоядерной энергетиги 
ке, транспорте, в освоенин новнх методов хранения и передачи 
энергии.

Сжиженнне газн (азот, кислород, аргон, ге-тий и водород) широкв 
используют в криогенной технике для получения глубокого холода ■ 
в процессах криохимической технологии большого круга химическИ*| 
вешеств и материалов, включая чистне и сверхчистне продуктн орга- 
нического и неорганического синтеза и твердофазнне композиции с ° 
специальннми свойствами (ферритн, твердне электролитн, катаЛИ9*Я 
торн, пьезокерамнка). Процессн криохимнческой технологии будутЯ 
все возрастакмцнх масштабах использоваться в производстве солей Я 
минеральннх удобрений, а также многих органических продуктоИ



иключая фенол, салнцнловую кислоту, сульфокислоти, каучуки.ядо- 
^имикать!, нафталин и красители,

Из воздуха в промншленном масштабе получают почти все благо- 
роднне гази. Только гелий получают пока в основном из природного 
саза, в котором его концентрацня вьпне, чем в воздухе. Благородние 
газь1 (аргон, гелий, неон, криптон и ксенон) все более шнроко исполь- 
,уют в качестве эффективних зашитнмх сред и рабочих вешеств в слож- 
iibix технаюгических процессах химии, металлургии, машинострое- 
ння, энергетики и другнх важнейших отраслей народного хозяйства.

§ $. Энергетическая база химической проммшленности

Сл)временная хнмическая проммшленность является одним из круп- 
нейших потребителей топлива и электроэнергни: она широко исполь- 
tyeT т е п л о в у ю ,  э л е к т р и ч е с к у ю  и м е х а н и ч е с к у ю  
жергию. Структура потребления энергии характеризуется следуюши- 
ми даннмми (в % ): тепловая — 48, электрическая — 44, топливо пря- 
мого использования — 8.

Тепловне процессн расходуют теплоту различних температурннх 
потенциалов. По видам используемой тепловой энергии они подразде- 
1яются на b u c o k o -, средне-, и низкотемпературнне и криогеннне про- 
ueccu.

В и с о к о т е м п е р а т у р н н е  п р о ц е с с н  (>  773 К) 
используют главннм образом для изменения физико-химических 
свойств снрья или полуфабрикатов посредством их обжига, а также для 
ннтенсификации химических реакций. Эту энергию получают за счет 
сжигания различних видов топлива (угля и продуктов его переработ- 
ки — кокса, доменного и коксового газа, жидкого топлива и природ- 
ного газа), непосредственно в технологических устройствах.

С р е д н е т е м п е р а т у р н н е  (423—773 К) и н и з к о- 
т е м п е р а т у р н н е  (373—423 К) процессн используют тогда, 
когда необходимн физико-химические изменения свойств обрабатнва- 
i*m u x  материалов, для осушествления которих требуются повишен- 
nue температурн и давления. Эго термический пиролиз и крекинг, 
“ипарка, дистилляция, конверсия, сушка и обогрев в хнмической, 
"^фтеперерабатнваюшей промишленности и ряде других отраслей: 
«чистка и сортировка обрабатнваемнх материалов (мокрое обогаше- 
"ие железних руд, промивка материалов в химической, целлюлозно-
г,УМажной, легкой промишленности и т.п.). Низкопотенциальную 
»иергию используют также для создания комфортних условий труда и 
' lh,Ta в помешениях производственного и непроизводственного назна- 
Чения, битового и коммунального горячего водоснабжения, отонле- 
"ия, вентиляции, кондиционирования воздуха.

9 c h o b h u m h  энергоносителями, обеспечиваюшими тепловой энер-
1 ией средне- и низкотемпературнне процессн, являются пар и горячая 
f!9Aa. В перспективе их доля в составе энергоносителей достигает 
^ —85% потребления тепловой энергии среднего и низкого потенци-
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ала. Более 80 %  иотребляемой хнмической промьииленностью тен- 
ловой эиергии расходуется на технологические нужди.

К р и о г е н н н е  п р о ц е с с и  протекают при температуре! 
ннже 120 К (сжижение и отверждение газов) и используют для осушест! 
вления процессов криохимической технологии (процессь! криокристал-j 
лизации, криоэкстрагирования, криоизмельчения и криозакалки, а 
также комбинирования влияння низких температур с другимн фнзи-j 
ческими воздействиями).

Электрнческая энергия применяется для проведения электрохи-1 
мических (электролиз растворов н расплавов) и электротермических! 
(нагревание, плавление, возгонка, сиитези при високих температурах] 
и др.) процессов. В химнческой промьппленности применяют также! 
процесш, связаннме с электромагнитними (в дуговнх и индукционч 
ннх печах, отделение магнитопроницаеммх ветеств от непроннцае- 
Mbix и т. п.) и электростатическими явлениями (электроосаждение nw-j 
лей и туманов, электрокрекинг и др.). Электронно-ионнне и фото-| 
электрические явления применяют для контроля процессов, телеуправ- 
ления ими, сигнализации; автоматизация химико-технологических про-| 
цессов требует широкого использования электроники. Электрическая 
энергия используется также для освешения и получения механической 
энергии.

Механнческая энергия необходима главним образом для физиче-1 
ских операций: дробления, измельчения, смешения, центрифугиро- 
вания, работь! насосов, компрессоров и вентиляторов, а также для 
различнмх вспомогательнмх операций (транспортнровка грузов и 
т. п.).

Из массовмх видов продукции химической проммшленности наи-1 
более энергоемкими являются аммиак, пластмассм и синтетическне| 
смолм, метанол, каустическая сода, кальцинированная сода, нскус-1 
ственнме волокна, карбид кальция, желтмй фосфор, серная кислота,! 
синтетический каучук, апатнтовмй концентрат. На производство ия 
расходуется до 55 %  электро- и теплоэнергии и 95 %  топлива.

На расход энергоресурсов оказмвают влияние правильпмй вм- 
бор смрья и методов его подготовки.

Так, прн получении аммиака на основе газификации буроуголь- 
. ного полукокса удельнмй расход энергии составлял 1780 кВ1+ч/т5 

азота; при переходе на газификацию тяжелмх нефтянмх остатков oHj 
снизился до 1310 кВт-ч/т азота. На новейших энерготехнологических 
устаиовках, нспользуюших в качестве смрья природнмй газ, конвер* 
тируеммй с водянмм паром, удельнмй расход энергии может бнть дове- 
ден до 60 кВт- ч т. Тшательно подготовленное снрье (по химическому и 
агрегатиому составу, содержанию примесей), как правило, обеспечи* 
вает снижение энергозатрат на процесс в целом.

В химической промншленности проводится последовательная рабо* 
та по расширению масштабов применения прогрессивинх технологиче*^ 
ских процессов, поиску иовейших технических решений, позволяю* 
ших экономить топливно-энергетические ресурсн.
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OcuoBiibiMM видами эиергетических ресурсов в современннх условиях 
являются горючне ископаемие (угать, нефть, природньж газ, торф, 
сланим) и продукти их переработки; энергия водн (гидроэнергия); 
оиомасса (древесина и другое растительное сирье); атомная энергия. 
Частично используется энергня ветра, а также морских приливов и от-
IIIIIOB.

Л\ировь1е lanacu основнмх видов топлива оцениваются в 
|2 8(Ю млрд. т условного топлива (т у.т.). Из этого количества около
11 200 млрд. т составляют ресурсн угля, 740 млрд. т — нефти и 
630 млрд. т — природного газа.

Энергетические ресурсн разделяют на т о п л н в н н е (уголь, 
1нч|)ть, природннй газ, сланнн, битуминознне пески, торф, биомасса) и 
и е т о п л и в н н е  (гидроэнергня, энергия ветра, лучнстая энергия 
олнца, глубинная теплота Земли и др.), возобновляемне и невозобнов- 

ляемне, первичнне и вторичнне.
Все в о з о б н о в л я е м н е  энергетическне ресурсм являются 

ироизводннми от энергии Солнца, но в целях удобства классифнцнро- 
ванн ио следуюшим категориям: солнечная энергия (прямая радиа- 
иия); гидроэнергетические ресурсн (испарительно-конденсационннй 
цикл); энергия ветра и волн; биомасса (растительного и животного про- 
исхождення). К практически неисчерпаемнм относят геотермальнне н 
гермоядернне энергетическне ресурсн. В геотермальнне ресурсн 
включена глубинная теплота Земли, которая может бнть нспользова- 
иа как для теплоснабжения, так и для внработки электроэнергнн. Тер- 
моядернне ресурсн (реакции синтеза) измеряются тепловнм эквива- 
лентом преобразования дейтерия, содержатегося в морской воде, 
и лнтия, находяшегося в земной коре.

К н е в о з о б н о в л я е м н м  энергетическим ресурсам отно- 
еятся те, запасн которнх по мере их добнчн необратимо уменьшаются. 
К ннм относятся угать, сланцн, нефть, битуминознме пески и природ- 
нмй газ. Все названнме вмше вндн энергоресурсов относятся к п е р-
11 Ч ч II u м.

В т о р и ч н н м н  э н е р г е т н ч е с к и м и  р е с у р с а -
41 и (ВЭР) називается энергетическнй потенциал продукцни, отходов, 
"обочннх и промежуточннх продуктов, образуюшихся в технологн- 
ческих агрегатах, которий не используется в самом агрегате, но мо- 
Жет бнть частично или полностью использован для энергоснабжения 
ДРугих агрегатов. Так, вторичннми энергоресурсамн производства 
;,̂ миака, наиболее энергоемкого в хнмнческой промншленности, яв- 
'Я|°тся жидкие углеводородн, танковне и продувочнне газн, физнче- 
к̂ая теплота дммовмх газов трубчатнх печей и огневмх подогревате- 
1еи ириродного газа, физическая теплота конвертированнмх газов н 

'РИзическая теплота сннтез-газа.
Жидкие углеводородн содержат в своем составе пентан и более тя- 

'Келме углеводородн. Этот вид горючих ВЭР образуется при сепара-

Классификация топливно-энергетических ресурсов
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ции природного газа перед ero поступлением на конверсию и обич- 
но видается в сеть предприятия для сжигания.

Сконденсировавшийся аммиак содержит в себе растворенние 
гази, которие виделяются из него при дросселировании. Они вн- 
водятся из сборника жидкого аммиака и називаются танковими. 
Основними составляюшими этих газов являются водород, метан. 
азот и аммиак, которнй обнчно улавливается в специальннх уст- 
ройствах. Танковне гази после виделения аммиака используют 
вместе с продувочннми газами в качестве котельио-печного топли- 
ва. Продувочнне газн представляют собой часть циркуляционного 
газа, «вндуваемого» из системи для поддержания в агрегате со- 
держания инертних примесей на определенном уровне.

Димовие гази образуются в трубчатих печах конверсии при- 
родного газа и в огневнх подогревателях природного газа, посту- 
паюшего на сероочистку перед конверсией. Теплота димовнх газов 
может бить использована для подогрева природного газа, парога- 
зовой смеси и воздуха, поступаюших на конверсию, и для пере- 
грева водяного пара, вирабативаемого в котле-утилизаторе, кото- 
рий служит для охлаждения конвертированного газа.

Физическая теплота конвертированного газа используется для вн- 
работки napa в котле-утилизаторе. С этой же целью используется и 

. физическая теплота синтез-газа, которая, кроме того, служит и для 
подогрева холодной азотоводородной смеси, поступаюшей в колонну 
синтеза.

Потенциальнне запасн вторичннх энергетических ресурсов в от- 
раслях народного хозяйства СССР оцениваются более чем в 1000 млн. 
ГДж. Рациональное использование их является одним из крупней- 
ших резервов экономии топлива в промншленности, способствуюшим 
снижению топливо- и энергоемкости промишленной продукции.

Наибольшими тепловнми вторичннми ресурсами располагают 
предприятия химической, нефтеперерабативаюшей и нефтехимиче- 
ской промишленности, черной и цветной металлургии, промишленно- 
сти строительннх материалов, газовой промншленности, тяжелого ма- 
шиностроения и некоторнх других отраслей народного хозяйства.

Вторичнне энергетические pecypcu могут использова гься непосред- 
ственно без изменения вида энергоносителя для удовлетворения по- 
требности в топливе или теплоте либо с изменением энергоносителя 
путем виработки теплотн, электроэнергии, холода или механнческой 
работи в утилизационних установках.

Топливо назнвают э н е р г е т и ч е с к и м ,  если его используют 
для получения электрической и тепловой энергии на электростанциях, 
в районннх и промншленних котельннх. Топливо, непосредственно 
используемое в различннх агрегатах и установках, в том числе в про- 
мншленних печах и для коксования, назнвают т е х н о л о г и ч е с -  
к и м.

В зависимости от агрегатного состояния топливо подразделяют на 
твердое, жидкое и газообразное. К т в е р д н м  топливам относятся



oypue и каменнме угли, антрацитм, торф, сланцм и дрова, а также 
нродуктн их переработки: кокс, полукокс, брикетн торфянне н уголь- 
iibie, термоантрацит, древесннй уголь; к ж  и д к н м —  нефть, газо- 
внй конденсат и продуктн их переработки: бензин, керосин, дизель- 
ное топливо, мазут, смолм и т. п.; к г а з о о б р а з н н м  — природ- 
нмй, нефтепромнсловмй (попутнмй) и шахтнмй газм, а также сжижен- 
нмй нефгезаводской, коксовмй, полукоксовмй, генераторннй, водя- 
цой, доменнмй и ваграночнмй газм, водород и газн процессов броже- 
ния.

Технологические характеристики топлива

Сжигание топлива обеспечивает энергней тепловме электростанции, 
цроммшленнне предприятия, транспорт, бнт. Различнне видн при- 
родного и искусственного топлива исиользуются в качестве ценного 
смрья химической, нефтехимической и других смежнмх отраслей на- 
родного хозяйства.

Современная химнческая промншленность начиналась с использо- 
вания углерода угля, а также жидких и газовнх продуктов коксования 
угля. Во второй половине X X  в. уголь широко заменялся продуктами 
нефте- н газопереработки. В  настояшее время более 80 %  всех орга- 
нических иродуктов внрабатнвается из нефтяного и газового снрья. 
Около */„ мирового производства аммиака также основано на 
испольэовании природного газа, прн этом 60 %  газа расходуется в ка- 
честве смрья и 40 %  —  как топливо.

Основннми технологическими характернстиками топлнва являют- 
ся теплота сгорання и жаропроизводительность; важное значенне при 
использовании топлива имеет его состав.

Т е п л о т а  с г о р а н и я  (теплотворность) — это геплота ре- 
акции горения топлива, т. е. количество теплотн, которое внделяется 
ири полном сгорании 1 кг твердого илн жндкого топлива (кДж-кг) 
члн | м3 газообразного топлнва (кД ж  м3) н при охлаждении продук- 
тов горения до начальной температурн процесса. Различают низшую

н внсшую QB теплоту сгорания топлива. Низшей теплотой сгорання 
назнвается количество теплотн, внделяюшееся при сгорании 1 кг во- 
дорода с образованием водяного пара, внсшей теплотой —  количество 
геплотн, внделяюшееся при сгорании 1 кг водорода с образованнем во- 
1ь*- В  практнческих расчетах обнчно пользуются величиной Q;I.

Ж а р о п р о и з в о д и т е л ь н о с т ь *  —  максимальная тем- 
иература горения, развиваемая при полном сгоранни топлива без из- 
"'■|тка воздуха, в условнях, когда вся внделяюшаяся прн сгорании теп- 
'°та  полностью расходуется на нагрев образуюшнхся продуктов сгора-
11 ия При подсчете жаропронзводительностн температуру исходннх 
'°плива и воздуха принимают равной нулю. Жаропроизводнтельность 
'онлива Г шах прямо пропорциональна его тенлоте сгорания и обратно

* Термнн введен Д. И. Менделеевнм.
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ироиорциональиа расходу теплоти на нагрев продуктов сгорания до 
температури Г шах.

Жаропроизводительность положена в основу эиергетической клас- 
сификации топлива. В  зависимости от жаропроизводительности топ- 
ливо подразделяют на две группи: високой (Ття% >  2300 К ) н пони- 
женной ( Г т а х <  2300 К ) жаропроизводительности. К  первой группе 
относятся природний, нефтезаводской, нефтепромисловий, сжижен- 
ний, коксовий, водяной, полуводяной гази, каменний уголь, кокс, 
антрацит, полукокс и древесний уголь. Ко второй группе относятся 
дрова, торф, бурие угли, сланци, доменний воздушний, смешанний 
генераторний гази и газ подземной газификации углей.

Твердое и жидкое топливо состоит из горючей масси и балласта. 
Основними балластируюшими компонентами являются влага, азот и 
неорганические соединения — силикати, фосфати, сульфиди, суль

Г а б л и ц а  11.1. Состаа и теплотворнан способность 
различнмх видов органического тоилива

Топлинм

Состав горючей массм топлива. 
%  (по массе)

Теплотвориая cno- 
собность единиим 

рабочей массм*

С Н s O
топлива

вмсшая

кДж/кг

низшая

Дрова 50 6 0.0 42 12000 10 210 j
Торф (фрезер- 54-63 6 0,3 33 10 330 8 490

нмй)
Сланеи 60-75 7-10 4.0 12— 18 I I  550 I I  000 j
Бурий уголь:

полмосковний 60-80 4-6 1—6 19-27 II  840 10 500 ^

канско-ачин- 70-72 5 0,3—0.8 До 23 13 390- 12 550— j
ский 17 150 14 640

Антрацнг 92-98 2 0.3—3 1—2 27 610 27 190 '
Каменний

уголь:
кузиецкий 78-90 4-6 0,3—0.8 2— 13 24 270- 23850-1

28 870 28 450 ]
донецкий 76—89 4,1-5 .5 3-5 2— 12 22 170- 21 760— !

27 190 26 780 ;
экибастузский 75-80 4.3-5,2 1.2-1,8 12-16 12 550- 11 710—Л

19250 18 870 l
Прнродний газ 75 25 0.0*’ 0,0 39 750 .44 730— *

(кДж/м3) 35 560
(кДж/м*>

Бензин 85 15 0,15 0.0 47 280 43 930 ;
Мазут малосер- До 88 11-12 0,5 0.02 43 930 39 750 {

нистий***

* Рабочая масса топлива равна сумме горючей массм н балласта (азот. влага. мннг- 
ральние солн). ■

** U ирнродном газе некотормх месторождений сера содержится главимм образом " 
ииде серовидорода (например, в оргеибургском гаэе — до 5% ).

•** Сернистмй топочимй маз>г содержит 0.5—2% серм, високосернистмй — 2—3.54bl jj
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ф;1ТЬ1 металлов —  кальция, железа, алюминия, калия, натрия и др 
Состав горючей массм топлнва и содержание в нем балласта обус- 
ловливают теплотехнические и технаюгические характеристики топ- 
ш ва.

В состав твердмх и жидких топлив входят углерод С, водород Н, 
сера S, кислород О, азот N, зола А и влага W . Состав газообразного 
юплива характеризуется наличием ииднвидуальнмх газов.

Сера, входяшая в топливо, синжает его ценность и является источ- 
пиком загрязнення воздушного бассейна. В  твердом топливе сера со- 
1ержнтся в виде сульфндов, сулмЬатов и органнческих соединений. 
[1ри горении топлива сульфндн и органические соединення окисляются 
,■ образованием диоксида серн, а сульфатная часть нереходит в :юлу. 
В жидком топливе сера содержится преимушественно в виде органиче- 
ских соедннений, а в газообразном — в виде сероводорода, частнчно 
\т.песероводорода н других соединений.

Наиболее ценнне углеводороднне тонлива —  природнмй газ и лег- 
кое жндкое топливо (бензин и т.п.) —  содержат в своей горючей мас- 
се практически только два элемента (углерод и водород) и обладают 
наибольшей теплотворной способностью.

В  табл. 11.1 показано усредненное содержание в различимх видах 
органнческого топлива основннх компонентов горючей массм.

Топливно-энергетический комплекс СССР

Т о п л н в н о - э н е р г е т н ч е с к и й  к о м п л е к с  СССР пред- 
ставляет собой еднную межотраслевую систему добнчи и нроизводства 
топлнвно-энергетнческих ресурсов, их передачн, распределения и ис- 
чользования. Он характеризуется универсальностью свонх связей со 
всеми отраслями народного хозяйства, которне проявляются в том, 
что энергетическне ресурсн (уголь, нефть, газ, другие видн первич- 
нмх ресуосов, продуктн переработки топлива, тепловая н электри- 
ческая энергия) являются обязательннм элементом любого производ- 
iTBa.

О масштабах задач, решаемнх отраслями топливно-энергетического 
комплекса можно судить уже по тому, что за каждне 20 послевоенннх 
тет производство топлнвно-энергетнческих ресурсов в СССР увелнчи- 
чается более чем в 2,7 раза.

В  последние десятилетня особенно возросли, как это показано ниже, 
"роизводство электрической и тепловой энергии, добнча и нереработка 
чефти и газа:

Нефть и газовий кон 
денсат, млн. т . . .

Газ природнмй. млрд 
м3 ................................

Vi-оль, млн. т . .
Электроэнергия, млрд. 

к В т - ч .......................

1922 Г. 1940 l . 1965 г. 1980 г. 1987 г.

4.7 31 243 603 624
l.

0,03 3 128 435 727
. 11.3 166 578 716 760

0.8 49 507 1294 1665
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В СССР создань! единие системн энерго-, газо- и нефтеснабженни.
Энергетической программой СССР первостепенное значение при- 

дается увеличению добмчн нефти и газа в Западной Сибири, дешевнх 
энергетических углей в восточних районах страни, главнмм обрачом 
в Канско-Ачинском и Экнбастузском бассейнах, эффективному ис- 
пользованию гидроресурсов Сибири, Дальнего Востока н Средней 
Азни, развитию атомной энергетнки. Намечается сократить примеие- 
ние в качестве топлива нефти и газа за счет увеличения доли угля.

В  условиях возрастаюших потребностей народного хозяйства стра- 
нн в топливно-энергетических ресурсах все более актуальной стано- 
вится оргапизация рационального производства и потребления этнх ре- 
сурсов.

Энергетической программой СССР предусматриваются мерм, на- 
правленнме на экономию топлива и энергии, прежде всего за счет со- 
вершенствования технологии производства, снижения его материало- 
емкости, создания и внедрения энергосберегаюшего оборудования, 
машин и аппаратов, повншения уровня использования вторичннх 
энергетических ресурсов, перестройки структурм всей экономики в 
направлении снижения удельной энергоемкости обшественного иро- 
изводства.

Использование вторичньи энергетических ресурсов

Па виду энергии вторичнме энергетические ресурсн (В Э Р ) разделяют 
но три группн:

1) г о р ю ч  и е  ( т о п л и в н н е )  В Э Р  —  химическая энергия 
отходов технологических процессов химической и термохимической 
переработки углеродистого или углеводородного снрья, побочннх 
горючих газов плавильннх печей (доменнмх, колошниковнх, шахтннх 
печей и вагранок, конверторннх и т.д.), не используемнх для дальней- 
шей технологической переработки древесннх отходов лесозагото- 
вок и деревообработки в лесной и деревообрабатмваюшей промншлен- 
ности, упаренннх горючих шелоков, упаренннх бардянмх концент* 
ратов, корн и древесннх отходов в целлюлозно-бумажной промншлен* 
ности и т.д.;

2) т е п л о в u е В Э Р  — физнческая теплота отходяших газов 
технологических агрегатов, основной, побочной, промежуточной про- 
дукции и отходов основного производства, рабочнх тел систем прннудн- 
тельного охлаждения технологических агрегатов и установок, г о р я ч е й  
водн и пара, отработанннх в технологических и силовнх у с т а н о в к а х ;  
в химнческой промншленности В Э Р  преимушественно основанн на 
теплоте экзотермических реакций;

3) В Э Р  и з б н т о ч н о г о  д а в л е н и я  —  потенциальнай 
энергия газов и жидкостей, внходяшнх из технологических а г р е г а т о в  
с избнточннм давленнем.

В  зависимости от видов и иараметров рабочих тел различают четьи 
ре основних направлення нспользования вторичннх энергетнческих
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ресурсов: т о п л и в н о е  (непосредствеиное использование горю- 
чих компонентов в качестве топлива) *, т е п  л о в о е (нспользование 
теплоть, получаемой непосредственно в качестве вторнчних энергети- 
ческих ресурсов нлн теплотн и холода, вирабативаемих за счет вто- 
ричних энергетнческих ресурсов в утилизационних установках, а 
также в абсорбционних холодильиих установках); с и л о в о е  (ис- 
иользование механической или электрической энергии, вмрабатмва- 
емой в утилизационннх установках (станциях) за счет вторичнмх 
анергетических ресурсов); к о м б и и и р о в а н н о е  (использование 
теплотм, электрической или механической энергнн, одновременно вм- 
рабатмваеммх за счет вторнчнмх энергетических ресурсов).

Утилизационнме установки. Одной из важнейших задач совершен- 
етвования технаюгических процессов в любой отрасли народного хо- 
^нйства является по возможности полное вмявление резервов вторич- 
нмх энергетических ресурсов и экономически, а также экологическн 
обоснованное их использование для целей производства и удовлетворе- 
ния бмтовмх нужд. Направление преобразования вторичнмх энерге- 
тнческих ресурсов зависит от трех факторов: капичества вторнчной 
энергии, образуюшейся в единицу времени; степенн непрермвности 
ее получения; температурного уровня.

Вторичиме эисргетические ресурсм могут бнть использовапн не- 
посредственно как топливо, а также преобразуются в другие энерго- 
носители с помошью утилизационннх установок. Оборудованием для 
испапьзования тепловмх В Э Р , а также В Э Р  избнточного давления яв- 
ляются котлн-утилизаторн, установки сухого тушения кокса, ra- 
зовме утилизационнме бескомпрессорнне турбинн, абсорбционнне хо- 
лодильнне машинн.

Наиболее распространенннми в различнмх отраслях народного 
хозяйства утилизационнмми установками являются котлн-утилизато- 
рм, используюшие вмсокопотенциальнне днмовне газм проммшленннх 
чечей и технапогические газм химических производств для получения 
водяного пара, а также водянне экономайзерм для нагрева питатель- 
ной водн котлов н воздухоподогреватели (рекуперативного и регене- 
Ративного типов) для нагрева дутьевого воздуха, используюшие дн- 
мовме газн внсокого и среднего потенциала. Утилизация вторичннх 
'^нергетических ресурсов осушествляется также в абсорбционнмх и 
пароэжекторннх холодильнмх машинах, сушильнмх и других уста- 
новках.

Котлн-утилизаторн обеспечивают большую экономию топлива ny- 
тем генерирования энергетического или технологического пара, а так- 
Же нагрева водн за счет использовання вторичной теплотн.

* Некоторие горючие отходи химических производств одновременно могут 
np ь и энергетическими и материальними ресурсами. Так, напрнмер, синтез-газ 
волоЗВ° ДСТВа ацетилена применяется в качестве сьфья для получения метаиола, 
вол0Р0Д пРонзв°Д ства каустической содь| используется при получении хлоро- 
ам‘ Р°Да. танковие и продувочнне газн частично возврашаются в цикл синтеза 
" м«ака и т. д.
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Так, например, при обжиге серосодержашего сцрья и переработке! 
диоксида cepw в серную кислоту виделяется большое количество теп-1 
лотм (7,1 млн. кД ж  при получении 1 т H 2S 0 4 из колчедана, 5,77 млн,1 
кД ж  —  из cepu и 8,03 млн. кДж —  из сероводорода).

Температура газа на виходе из печей сжигания достигает 1073— |  
1273 К.

Применяемий в производстве серной кислотн котел простейшей 1 
утилнзацнонной установки с принудительной циркуляцией (рис. 11.2) |

снабжен барабаном-сепаратором I 
5, куда поступает паро-водяная I  
эмульсия из охлаждакмцих эле-1 
ментов 6, 8. Ilap из сепаратора! 
5 направляется в пароперегреЯ 
ватель 3 и отсюда при 703—■  
723 К  передается потребителям.1 
Горячая вода, отделенная в се-1 
параторе, вновь направляется I  
циркуляционнмм насосом 7 в1 
охлаждаюшие элементи 6, S . l  
Поступаюшая в сепаратор5 подаШ 
предварительно очишается, на-| 
гревается и деаэрируется. В  та-1 
ких котлах за счет использоЯ-| 
ния теплоти реакции горения в 
печах кипяшегослоя (КС ) naiy- I 
чают до 1,5 т пара на 1 т сжи-И 
гаемого колчедана.

На рис. 11.3 показан котел-1 
утилизатор, используемьш при ; 
производстве азотной кнслоти! 

под давлением нитрозних газов до 0,68 МПа. На входной камере / 1 
нмеется конус, в котором располагаются трубки пароперегревателя I  
к этому же конусу присоединяется нижняя часть контактного аппара-1 
та. Пароперегреватель работает в зоне нитрозних газов при темпера-1 
туре 1153— 1273 К .

Испарительная часть котла представляет собой трубчатий тепло-1 
обменник, no трубкам 4 которого проходят нитрозние гази. Вода на-1 
ходится в межтрубном пространстве. Давление газов составляет 0,68 I 
МПа и води около 1,27 МПа. Влажний газ собирается в паросбориике J 
6 и по трубкам 7 поступает в пароперегреватель в, откуда виходит прИ 
температуре 503 К. Котел снабжен лазами 2 и предохранительним кла- 
паном 5.

На рис. 11.4 приведени схеми утилизации теплоти реакции син* 
теза аммиака с помошью котлов-утилизаторов. Использование гечЛОд 
ти реакции позволяет получать 0,8—0,9 т пара на 1 т аммиака. Пере*| 
вод колонн синтеза на работу с использованием теплоти реакции суШв*! 
ственно улучшаеттехннко-экономические показатели агрегатов синтезлИ
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Рис. 11.2. Схема установки котла-утили- 
затора:
/ — бункер питатель: 7 — печь кипятего слоя; 
3 — пароперегреватель; 4 — котел-утилиэатор; 
5 — барабаи сепаратор; 6, — охлаждаюшие 
элемеити; 7 — циркулициониий насос



Нитрознь/е

Рис 11.3. Котел утилизатор:
I -  входная камера; 2 — лаэм; 3 — виходная камера; 4 — испарнтельнме трубки; 5—предо- 
\раннтельний клапан; * — паросборннк. 7 — трубки наситгниого пара; I  — пароперегрева-
тель

Для нагрева води на нужди технаюгнческого н битового горяче- 
го водоснабження, прнготовления пнтательной води котлов, а также 
для воздушного и низкотемпературноговодяного отопления и кондици- 
онирования применяют контактние экономайзери, в которих гази не- 
посредственно соприкасаются с нагреваемой водой. Контактние 
*кономайзерн обеспечивают весьма глубокое охлаждение димових

Рис. 11.4. Схемь! утилизации теплоти реакцни синтеза аммиака:
— лвухкоитурнаа схема; 6. в  — варианти однокоитуриой схеми; / — колоина 

сннтеза; 2 — котли утилнэаторм; 3 — циркуляцнонние насоси; 4 - вмиосноЛ
теплообмеиинк



газов (до313 К ) и коиденсацию 70— 80 %  водяних паров, содержаших- j 
ся в газе. Они отличаются сравнительно малой металлоемкостью, npo-j 
стотой конструкции и обслуживания.

Установки сухого тушения кокса применяют для охлаждения рас-j 
калеиного кокса инертними газами, которне нагреваются при этом до, 
1073 К  н используют для вмработкн пара в котлах-утилизаторах.

В  газовмх утилизационнмх бескомпрессорнмх турбинах используЛ 
ют избмточное давление отходяших газов для производства электро-| 
энергин или для привода компрессоров.

Гвs- hccmnolumen

Рнс. 11.5. Установка ката.нинческой очистки газов от 
оксндоа азота:
/ — абсорбцнонная колонна; 2 — подогреватель. 3 — контактнмй 
апларат; 4 — котел-утилиэатор; 5 — паровая турбина; f  — воз- 
душнмй компрессор; 7 — газовая турбина

Большой интерес представляет также применение систем, вмра| 
батмваюших за счет использования В Э Р  электроэнергию, нар и с ж м  
тмй воздух. Пример такой схемм энерготехнологического а гр е га Л  
предназначенного для восстановления оксидов азота с исполь.шванием 
энергии контактнмх газов в производстве азотной кислотм, представ- 
лен на рис. 11.5.

Отходяшие из абсорбционнойкаюннм / газм с содержанием с м  
сидов азота до 0,11 %  во избежание загрязнения окружакмцей среДИ 
восстанавливают до азота. Для этого газм направляют в подогревател! 
2, где они нагреваются до температурм 383—418 К  и шк ле смешения 0 
газом-восстановителем (прнроднмй газ) поступают в реактор контакя 
нмй аппарат 3. Очистка осушествляется при температуре 1033 K j 
Очишеннме газм проходят котел-утилизатор 4 и поступакн u гаювуЯ 
турбину 7. Пар из котла-утилизатора 4 направляют и паровую туИ  
бину 5. Энергия, вмрабатмваемая турбинами за счет т е п л о ч м  m u k -t w  
вмх газов и пара, используется для работм компрессора 6, нодаю 1Цв*| 
па пронзводство сжатнй воздух.
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Использование низкопотенциальнмх оторичних энергетических
ресурсов для производства холода. Перспективним является исполь- 
швание вторичних энергетических ресурсов в абсорбционних холо- 
дильних машинах для производства искусственного холода, широко 
ирнменяемого в химической, пшцевой, нефтехимической технологии, 
в других отраслях народного хозяйства и для кондиционирования воз- 
духа. Испатьзование В Э Р  отбросних источников низкотемпературной 
,еплоги (до 273 К  и ниже) —  отходяшие гази различних технологи- 
ческих печей и котлоагрегатов, вторичние napu, промишленние сточ-

на:
/ — генератор; 2 — рсшификационнан колонн*; 3 — дсфлегмаюр; 4 — 
конденсатор; 5, 9 — дроссельнме вентнлн; S — испаритель: 7- абсор- 
бср; S — насос; 10- теплообменник

'ibie води, води охлаждения оборудования, охлаждения продуктових 
потоков и т.п. —  значительно снижает стоимость получения холода и 
чозволяет эконо.мить до 50 млн. т условного топлива в год.

Действие абсорбционних холодильних машин основано на погло- 
‘Цении (абсорбции) паров холодильного агента каким-либо абсорбен- 
Т°М (при давлении испарения) и последуюшем его виделении (при дав- 
чении конденсации) путем нагревания. В  качестве холодильного аген- 
ra применяют водоаммиачний раствор, водний раствор бромида лития 
и фреони. На рис. 11.6 представлена схема водоаммиачной холодиль- 
иой машинн.
_ Концентрированний водоаммиачний раствор, содержаший около 

J %  аммиака, поступает в генератор /, работаюший при повишенном 
Давлении. Образукмциеся napu аммиака проходят через ректифи- 
Кационную колонну 2 и дефлегматор 3, покидая их с концентрацией 
‘1ммиака 99,5— 99,8 % .  Далее napu конденсируются за счет водяного 
"Маждения в конденсаторе 4, жидкий аммиак после дросселирования
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постуиает в нспаритель 6, где, испаряясь, отнимает теплоту от охлаж 
даемой среди. Пари аммиака направляются из испарителя в абсорбер 
7, где они поглошаются орошаютнм абсорбер слабьш ( — 19,5 % )  во- 
доаммиачним раствором, которнй поступает из колоннм 2. Из абсор- 
бера водоаммиачний раствор с концентрацией аммиака около 32 %  
возврашается в колонну 2 через теплообменник 10, в котором он на- 
гревается, охлаждая горячий поток раствора. Холодопроизводитель- 
ность машини определяется колнчеством отнимаемой теплоти.

Холодильний коэффициент ех = Q JQ „ для абсорбционной холо- 
дильной машини есть отношение холодопроизводительности Q0 к 
теплоте QK, сообшенной водоаммиачному раствору в кипятильнике.

Абсорбцнонние бромистолитиевие холодильние машмни (А Б Х М ) 
широко применяют для получения хладоносителя с температурой 
278— 288 К . Хладагентом в этих машинах является вода, а абсорбен-| 
том —  концентрированннй раствор бромида лития.

§ 6. Основнме налравления повишения эффективности 
использования смрьевмх 
и топливно-энергетических ресурсов

Д ля повишення эффективности развития народного хозяйства немалоч 
важное значение имеют рациональное использование и экономия сирь- 
ев«х и топливно-энергетических ресурсов. Можно отметить некоторме 
основнме направления решения этих задач.

Активно ведутся работи по комплексному использованию природ- 
Hbix сирьевих ресурсов, сокрашению их потребления за счет замени 
химическими материалами (полимерами, синтетическими волокнами 
и т. д.), а также разработка нових прогрессивних технологических 
процессов: электрохнмнческих, плазмохимнческих, мембранних, фо- 
тохимических, каталитнческих с применением макроциклических сое*] 
динений, биохимических, радиационних, с использованием лазериих 
излучений, ударних ваан, самораспространяюшегося високотемпера- 
турного синтеза и др.

Во многих отраслях народного хозяйства внедряются эффективное 
генерируюшее и энергоиспользуюшее оборудованне, технологнческие 
процесси, установкн и машини, обеспечиваюшис високий техничм 
ский уровень производства при минимальних затратах сирьевих и 
энергетических ресурсов. Увеличивается доля комбинированной b u - 
работки электрической и тепловой энергии на теплофикационних элект- 
ростанциях, создаются и осваиваготся магнитогидродинамнческие ус- 
тановки на газообразном и твердом топливе.

Дальнейшее развитие получает централизованное теп л о сн аб ж ен и е  
за счет строительства атомних теплоэлектроцентралей, атомних стан- 
ций теплоснабження и крупних котельних. Особое внимание уделяет- 
ся сейчас повишению безопасности и экологической с о в м е с т н м о с т ч  
атомних реакторов. Экономии энергии можно добиться путем повнше- 
ния качества тепловой изоляции оборудования и трубопроводов.
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Постепенно происходнт внедренне мотних энерготехнаюгических 
лгрегатов и установок в химической промншленности и автоген- 
iibix процессов в цветной металлургии.

Перспективнмм является увеличение производства цемента сухим 
способом; установок плазменного и электронно-лучевого нагрева; 
ускорение внедрения вторичних процессов переработки нефти с целью 
увеличення вмхода светлнх нефтепродуктов.

К  значительному снижению удельних расходов сирья, топлнва, 
теплотн и электрической энергии приводит модернизация действукпце- 
го оборудования, машин и механизмов, оптимизация режимов работь 
энергетических и технологических установок.

В  химнческой промьпиленности и других отраслях народного хо- 
зяйства широко используют современнме средства автоматизации для 
учета, контроля и оптимизацин расхода топлива, теплоти и электри- 
ческой энергии в хнмико-технологических процессах, котельних уста- 
новках, теплових и электрических сетях.

Значительная экономия сирья и энергии может бить достигнута 
при повишении уровня использования вторичних материальних и 
топлнвно-энергетических ресурсов, максимальном применении реку- 
перации теплоти в технологических агрегатах, а также за счет утили- 
зации других видов низкопотенциальной теплоти с помошью теплових 
насосов и абсорбцнонних холодильних машин.

Для решения этой задачи необходимо создание и усовершенствова- 
нне конструкций реакторов для экзотермических процессов в комбнна- 
ции с малогабаритними теплообменними устройствами, обеспечпьаю- 
тнми достаточно полное использование теплоти химических реакций, 
с одновременним приближеннем температурного режима процесса к 
онтимальному; создание и усовершенствование конструкций малога- 
баритних реакторов для эндотермических процессов с максимальним 
иснользованием подводимой извне энергии и с заменой дефицитних 
вндов топлнва (нефти и газа) углем или сланцами; создание экономн- 
ческн эфрективних установок, обеспечиваюших использование низко- 
потенциальной теплоти технологических потоков химических произ- 
водств.

Одним из важнейших направлений рационального использования 
эиергии различних видов является создание комбинированних энер- 
гогехнологнческих установок, в том числе с использованием теплоти 
яДерних реакторов. Примером такого комбинирования может служить 
"спользование теплоти гелия, циркулируюшего через ядерние реак- 
т°рь|, для проведення эндотермического процесса производства синтез- 
газов, диссоциации карбонатов, восстановления оксидов железа в га- 
К)вой металлургии и др.

Большое развитие получат мембранние методи, обладаюшие висо- 
к°и  экопомичностью и малой энергоемкостью. В  отличие от процессов
1)(‘ктнфнкации, экстракции, випаривания и сушки разделение смесей 
" ' “мбранними методами (ультрафильтрация, обратний осмос, электро-

ализ) проводится без фазових преврашенпй и обично прн темпера
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туре окружаютей среди. Использование этих методов позволит ре- 
шить ряд народиохозяйственних проблем со значительним экономи- 
ческим эфч>ектом: создать ресурсо- и энергосберегаюшие технологиче- 
ские процесси и улучшить зашиту окружаюшей среди.

Весьма перспектнвнмм является широкое использование нетради- 
ционнмх возобновляемих испочннков энергии, в том числе солпечной 
энергии, глубинной теплоти Земли, ветровой и приливной энергии, а 
также биомассм.

§ 7. Основь! энерготехнологин, 
ее значение и суц^ность

Одним из наиболее действенних средств повишения эффективно- 
сти иотребления топлива в пародном хозяйстве является переход 
к комплексним энерготехнологическим методам использования топ- 
лива, к извлечению всех ценних его составляюших при обязательном 
комбинировании энергетического процесса сжигания частн топлпвя 
для производства энергоносителя с разлнчного рода технапоги- 
ческими процессами.

Комбинирование энергетического и различних технологических 
нроцессов позволяет интенсифицироватьвсеосновние процесси, вклю ! 
чениие в энерготехнологическую схему, значительно повисить коэфН 
фициент использования теплоти топлива, его високого гемпературно-‘ 
ro потенциала, а также с максимальной эффективностью и високим 
энергетическим К П Д *  испатьзовать как органическую, так и мине-1 
ральную (зольную) составние части топлива.

Энерготехнологическое комбинирование и комплексние методн 
нсиользовання топлив обусловливают более эффективное теплоисполь-1 
зование в крупнотоннажних и энергоемких технологическнх процес- 
сах хнмической и нефтехимнческой промишленности, промишленно- 
сти строительних матерналов, черной и цветной металлургии и по сво-1 
ей значимостн приобретают широкое межотраслевое значение.

В  (Х С Р  н за рубежом уделяется батьшое вннмание созданию висо- 
коэффектнвних энерготехнологических установок.

Э н е р г о т е х н о л о г и ч е с к и м и  у с т а н о в к а м и  на- 
зивают комплекси энергетических и технологических агрегатов, тес  ̂
но свизанних между собой и состояшнх из энергоблока, блока терми- 
ческой переработкн топлива, блоков разделения и очистки папучае- 
мих продуктов. В  такнх установках наряду с процеесами чисто энер- 
гетическими (полное сжигание очишенних от вредних примесей горю- 
чего газа и полукокса, преобразование теплоти в работу) осушеств- 
ляются и процесси технологические (газификация, пиролиз или кок- 
сование топлив).

• Энергетическим КП Д  називается отношенне полеэно испольэуемой тепло- 
ть! к обвдему расходу теплотм топлива.
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Ochobhum назначением энерготехнологнческих установок являет- 
си максимально эффективное комплексное использование топлнва как 
источника получения тепловой и электрической энергии н сирья для 
чимической и нефтехнмической промишленности, металлургии и дру- 
i нх отраслей народного хозяйства при одновременном предотврате- 
нии загрязнения окружаюшей среди.

По виду топлива, используемого в качестве источника для 
нроизводства тепловой и электрической энергии, энерго- 
гехнологические установкн делят на два типа: э н е р г о т е х н о л о -  
г и ч е с к н е  у с т а н о в к и  н а  о р г а н и ч е с к о м  т о п -  
.1 и в е (твердое, жидкое, газообразное) н а т о м н и е  э н е р г о -  
т е х н о л о г и ч е с к и е  у с т а п о в к п ,  в которих органическое 
топливо используется лншь как сирье для производства химической 
иродукцни. Виработка тепловой энергии для термнческой переработ- 
ки тонлива, а также тепловой и электрической энергии для энерго- 
снабжения производится на ядерном горючем. В  свою очередь атомние 
энерготехнологические установки подразделяют на установки, по- 
треблякхцие ядерное топлнво, и установкн, вирабативаюшие допол- 
нительное ядерное топливо, например плутоний и другие продукти 
деления.

В широком смисле к энерготехнологическнм установкам относят- 
ся комплекси, в которих дополнительние технологические процесси 
мереработки топлива радикально влияют на показатели и схему про- 
изводства тепловой и электрнческой энергии, а энергетические про- 
цесси сушественним образом меняют технологические показатели 
основной продукции.

Разработка эффективних методов комплексного использования топ- 
лива неразривно связана с развитием энерготехнологии.

Энерготехиология — раэлел науки, баэнруюшнйся на глубоких исслелова- 
ниях кннетики и мехаииэма соответствуютих химических реакций. иэучение 
фиэических процессов переноса теплоти и вешества при фаэоаих преврашениях
* реагируюших снстемах и на исследовании качественнмх фиэико-химическнх, а 
также экономических характс)»истик исходиого топлива.

Энерготехнология нмеет два главних практическнх направления. 
Первим является изискание путей повишения эффективности исполь- 
^ования органической и минеральной частей топлив, применяемих на 
^ектростанциях и в промишленной энергетнке. Второе направление— 
создание интенсивних хнмико-энерготехнологических методов про- 
тводства важних видов промишленной продукцни (химическое снрье, 
стРоительнне матерналн и т.п.) при потреблении дешевих эиергети- 
,,еских топлив, снижении их удельного расхода, а также нспользова- 
" Ии теплоти химических реакций. ч я в к

н̂ерготехнологические системь! использования топлив
^новной энерготехнологической снстемой повншения эффективности 
е,|ользования составннх частей топлив (первое направленне энерго- 
ех«ологии) является так назнваемая простейшая схема, согласно ко-



торой топливо перед сжигаиием в котельной топке подвергается в оп- 
ределенннх условиях термической переработке с получением високо- 
калорийного газа и ценнмх жидких продуктов. Простейшая схема при- 
менн.ма при потреблении большинства тверднх, жидких и газообраз- 
них видов топлива, однако ее назначение зависит от конкретннх усло- 
вий. Энерготехнологические схемн использования различнмх топлив 
приведенм ниже.

Такие простейшие схемм служат для получения жидких смол и ra- 
зового бензина, содержашнх ценнме видн химического смрья; внсоко- 
калорийного газа, содержашего компонентн так назмваемого сжижен- 
ного газа и непредельнме углеводородм (олефинм) —  этилен, пропи- 
лен, бутилен; редких и рассеяннмх элементов — германия, вачьфра- 
ма, урана, молибдена, тория, ванадия, титана и др.; цементного клии- 
кера и других строительнмх матерналов типа шлаковойлока, шлакб- 
ватм и т. п.

Энерготехнологические схемм использования природного газа нре- 
дусматрнвают его глубокую переработку с получением газовой серм, 
этана, гелия и других ценнмх компонентов.

Сочетание энергетики и технологии позволяет значительно полнее 
использовать энергию химических реакций и энергоресурсм, улучшить 
качество продукта, повмсить пронзводительность энерготехнологи- 
ческих агрегатов.

Энерготехнологические системь! использовяния 
теплоть! химических реакций

В современной химнческой технологии принципиальное значение име-1 
ет созданне энерготехнологических процессов и схем, в котормх ис- 
пользовалась бм энергия, получаемая за счет теплотм химических ре- 
акций.

Наибо 1ее эффективнмми энерготехнологическими системами в хи- 
мической проммшленности являются схемм крупнотоннажного про- 
изводства аммиака, слабой азотной кислотм и карбамида.

В  результате использования этих схем в производстве аммиака 
удельнме расходм электроэнергии снизились почти в 8 раз (с 6840 
до 900 МДж^кг); в установках пронзводства карбамида на 40 %  сни- 
зился расход пара, получаемого со сторонм, на 35— 40 %  сократились 
удельнме капнтальнме вложения, на 10 %  уменьшнлась себестоимостк 
продукцни; в производстве слабой азотной кислотм в несколько раз 
сократился расход электроэнергни, а также вмрабатмвается свмше 
5 ГД ж  теплоэнергии, которая может бмть передана другим потребите- 
лям.

Принцип создання энерготехнологических схем рассмотрим на при- 
мересинтеза аммиака. Чтобм нагляднее показать, чем отличается энер- 
готехнологнческое пронзводство от обмчного, прнведем сначала функ- 
циональную схему процесса синтеза аммиака. На ней показанм лишь 
основнме этапн химического преврашения исходногосмрья и не изоб*
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ражени узли, позволяютие создать энерготехнологическое прошвод-1 
ство. Г

Первий этап преврашення сирья —  паровая конверсия меУана в 
трубчатой печи при вмсокой температуре (800 °С). Второй этап —  j 
паровоздушная конверсия метана кислородом воздуха в шахтнам кон-| 
верторе —  также осушествляется при вмсокой температуре (1000 СС). j

Функциональная схсма синтеза

Третий этап —  паровая конверсия оксида углерода при температура 
около 450 °С. Полученная азотоводородная смесь очтцается от при ! 
месей в абсорбере водннм раствором моноэтаноламина (процесс идеш 
под давлением 2,6 МПа), сжнмается в компрессоре и подается в кои-1 
тактннй аппарат (колонну) для синтеза N H 3 (температура синтезИ 
400-500 'С).

Поток реагентов, виходяшнх из каю нни синтеза, охлаждаетсЯ1В? 
холодильнике, продукт (аммиак) отделяется, а азотоводородная смеси 
возврашается на повторное преврашение в колонну синтеза.

На рис. 11.7 представлена энерготехнологическая схема пронзвод*! 
ства аммнака.

Паровая конверсия метана осушествляется в трубчатом конверторе] 
метана / при високой температуре. Д ля ее обеспечения труби конвер* 
тора обогреваются сжиганием природного газа. Отходяшие димовнв 
гази имеют внсокую температуру, и их теплоту используют. ТрубчШ  
тнй конвертор / снабжается конвекционной камерой la, проходя череЯ 
которую горячне днмовне газн подогревают: а) природний газ, |nol 
сгупакнцнй на паровую конверсию в конвертор /; б) воздух, поступач 
Ю1ций на паровоздушную конверсню в шахтннй конвертор 2; в) napj 
поступаюший на паровую конверсию метана (конвертор /) и о к с и м  
углерода (конвертор 4). Отдавшие часть теплотн, но еше горячие Д»Ч 
мовие газн направляются в котел-утилизатор 11 для п о л у ч е н й в  
пара.

Реагенти, виходяшие из реакторов паровоздушной конверсик МвЯ 
тана 2 и паровой конверсни оксида углерода 4, также имеют висоК»* 
температури. Чтобн испапьзовать теплоту их потоков, горячие
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после конверсии С Н 4 н СО направляют в генераторь пара (кот- 
лизаторм) 3 и 5, где получается насьпценнин водяной пар. За- 
перегревается в конвекционной камере трубчатого конвертора 
:ет бить направлен в одну (их в агрегате синтеза аммиака не- 
<) из парових турбин, как это показано на рис. 11.7. Пар пода- 
аровую турбнну 8, установленную на одном валу с турбоком-

Рис 11.7. Энергогехнологическая схема синтеза аммиака:
— трубчатмй конвертор метана; !а  — конвекционнаа камера трубчатого конвертора; 2 —

шахтнмП конвертор метана; 3. 5, II — котлм утилизаторм; 4 — конвертор оксида углерода;
• абсорбер; 7 -  компрессор; 8 — паровая турбина; 9 — колонна синтеэа; 10 — теплообмен

прессором 7, сжимаютим азотоводородную смесь, поступакмцую в ко- 
лонну сннтеза аммиака. Этим уменьшается расход энергии на сжатие 
азотоводородной смеси.

Пример регенерации механической энергии — узел очистки азото- 
водородной смеси от диоксида углерода СО,. Очистка производится в 
абсорбере 6 под давлением 2,6 МПа водой. ВЬходяшая из абсорбера 
" °Д  давлением жидкость подается в водяную турбину, стояшую на од- 
Ном, валу с насосом, подаюшим воду в абсорбер.

- 1ругим примером энерготехнологического агрегата может служить 
Исп°льзование теплоти каталитического или термического дожига- 
'Ич °тходяших газов, содержашн.х органнческие примеси, в процес- 

га;»офазного окисления углеводородов. На рис. 11.8 показана схе- 
Г|а *Иерготехнологического агрегата в производстве малеинового ан- 

'Дрида газофазнмм окислением алифатических углеводородов (бутан-
• тиленовая фракция, бутан) кислородом воздуха. Отходяшие газм, 

а ’1еРжа1цие примеси органических вешеств, газодувкой 1 подают в ре- 
'°Р  2 на каталитическое дожигание. Сюда же воздуходувкой 6 че-
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рез подогреватель 7 подают необходимое колнчество воздуха. TeijfioTa, 
виделяюшаяся при дожиганин, отводится расплавом солей, охллкдае- 
мь!м в парогенераторе 3. Пар из парогенератора проходит чере/ газо- 
вмй теплообменник 4, где перегревается за счет теплоть! парогсиовой 
смеси продуктов контактирования, а затем подается на т у р т н у  5, 
приводятую в движение вал воздуходувки 6. Воду, постугАютую 
в парогенератор 3, предварительно подогревают во второй секаии теги 
лообменника 4. Мятмй пар из турбинн 5 используют в качествр тепло-

Отлодя-
цие ш м

Рис. 11.8. Схема энерготехнологияеского агрегата в про- 
цессах грзофазного окисления углеводородов:
/ — газодувка; 2 — реактор; 3 — парогенератор; 4 — газовий
теплообченннк; 5 — турбина с паровмм прнводом; 6 — воэдухо- 
дувка; 7 — подогреватель воэдуха

носителя. За счет использования отходов производства в качестЯ  
вторичних энергоресурсов удается снизить себестоимость маленhoboc J  
ангидрида на 25 %.

Большой эффект достигается при комплексной утилизации энергйГ 
газов вижига кокса из катализатора крекинга, разработанной в Ин 
ституте газа А Н  УССР. На рис. 11.9 показана схема исиользован1С 
энергии гаэов регенерации катализатора установки крекинга. Газ1| 
вижига после очистки от пили в циклонах 3 подаются в каталитич 
кий реактор 4 для полного окисления (дожига) окснда углерода. Сюг 
же из компрессора 7 поступает воздух, необходимий для дожиганй^ 
СО и регулирования температури на входе в газовую турбину 5; 
пература на входе в турбину достигает 1023 К . Газм после турбинн н 
правляются в котел-утилизатор 9.

Новмм эффективним энергосберегаюшим процессом, предназначеЦ 
нь1м для очистки промь1шленнь1х газових вибросов, является нестаЦЧ 
онарний способ каталитического обезвреживания отходяших газоГ 
Очистка производится в реакторе с неподвижним слоем катализатор 
при периодическом изменении направления подачи реакционной сМ
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пр^йзвольной начальной температурой (см. рис. 8.28). При этом часть 
геплоЬь!, виделившейся в результате реакции, задерживается в цент- 
ральной части реактора, а его торцевме участкн работают как регене- 
ративяие теплообменники. В  слое катализатора достигаются сколь 
угодн(Авь1сокие температури (в пределах термостойкости катализатора) 
jipn маинх содержаннях горючих компонентов. Подобная организация 
npouecoa позватяет отказаться от рекуперативнмх теплообменников 
мредвадительного подогрева газов.

ftim
бьжию

Лар toda

1’ис 11 9 Схема нсмольэоваиии энергии газов регенерацин катализатора установ- 
ки ката.штического крекинга:
I рсактор каталнтического крекннга: 2 — рсактор регснрратор; 3 — снстема цнклонов; 4 — 
каталитический рсактор дожигания СО; 5 — гаэовая турбииа; 6 — мотор генератор: 7 — 
комирессор; 8 — пускопая пароваи турбииа; 9 — котел утилтатор

Намечается более полно нспользовать теплоту химических реакций 
и мродуктових потоков в производстве винилхлорида, а продукти пи- 
Ро-тнза направлять для виработки пара в промишленних котельних. 
Большой ннтерес представляет создание энерготехнологическнх агре- 

в ироизводстве патиэтнлена високой плотности. Здесь за счет 
будет вирабативаться тепловая энергия, осушествляться тепло- 

С|1абжение сторонних потребнтелей, что позвожт сэкономить дефи- 
lu,Tiioe органическое топливо.

Энерготехнологическая переработка твердь1х топлив

Ч*феработка твердих топлив (угля, сланцев, торфа, древесини и т.д.) 
I  ,1Я иолучения водорода, оксида углерода, синтетического жидкого 

к° ,1Лива н других видов углеводородного сирья приобретает возраста- 
n^Цую актуальность в связи с увеличиваюшимся дефицитом нефти и



Д ля энерготехнологического нспользовання нанболее перспе«тив- q 
Hbi твердие топлива с большнм ви.ходом летучих вешеств. К  ннм ареж- 
де всего относятся бурне угли, горючие сланцм и торф. I

Энергетической программой СССР в качестве одной из важн*йшидЯ 
мер обеспечення народного хозяйства энергоресурсамн н совемпенст- 
вования структурн энергетнческого баланса странн предусматЛнвает-Я 
ся сушественное увеличение добичи угля, в первую очередьра счет 
развитня откритого способа разработкн угольних месторождёний. j

Важнейшую роль в энергетическом балансе будет играть Канско- 
Ачинский топливно-энергетнческнй комплекс (К А Т Э К ). Запаги угля 
оценнваются в 600 млрд. т, из которнх 140 млрд. т прнгоднадля от-,| 
крнтой добичи, что составляет около 70"о обшесоюзних запа^ов угля, 
откритой разработки. В состав комплекса войдут угольние -разреэЛ 
единичной мошностью до 60 млн. т угля в год, тепловие электростан- 
цин мошностью по 6,4 млн. кВт, а также предпрнятня по облаi ораж нИ  
ванию угля и переработке его в твердне, жидкие и газообразт^И  
видн топлива и химическое сирье.

Угли Канско-Ачинского бассейна характеризуются невисокои 
затьностью (7— 12 ®о), ннзким содержаннем cepw (менее 1 % )  н висой 
ким виходом летучих вешеств (до48 °b), но в то же время из-за високоЙ 
влажности (30— 40 °о), сравнительно небольшой теплош сгорания 
(12 550— 15 900 кДж/кг) н атмосферной нестойкостн в обичном види 
не могут эффективно испатьзоваться за пределамн бассейна. Поэтому 
в другне районн Сибири, на Урал и в европейскую часть странм буду11 
транспортнроваться электроэнергня и продукти переработкн угля в 
КА Т ЭКе.

В перспектнве предполагается увеличение использования горюч|^И 
сланцев. Горючне сланцм также представляют собой ценное комплеи I 
сное органомннеральное смрье, пригодное для получения электрА I  
энергии и различних хнмнческих продуктов, синтетнческого жндкого 
топлива и лекарственнмх препаратов. Мннеральная часть сланцев ис 
пользуется для пронзводства цемента, минеральной вати, матернаЛ| j 
для известкования почв. Потребление же торфа в качестве энергет* | 
ческого н хнмического сирья уже в ближайшне годм сушественно сО 1 
кратится в связи с увеличнваюшнмся использованием ero в сельскм  
хозяйстве.

Комплексной программой химизации народного хозяйства СССР н* 
иериод до 2000 г. предполагается нарашивание "продуктов мерераА^И 
ки угля и сланцев с получением в том числе оксида н диокснда у г Л *  
рода, метанола н других иолупродуктов для широкого вовлечения И< 
в производство.

При нагревании в различнмх условиях уголь и другие видн гвеШ 
дого топлива претерпевают сложнме преврашения, ведушне к образШ 
ванию новмх тверднх, а также жндких н газообразннх продуктов.^И

Методн переработки тверднх топлнв подразделяют на с л е д у ю Ш И  
основнне группн: пирогенетнческое преврашение, д е с т р у к т и в н а я  гИШ 
рогенизация, термическое растворенне и газификация.
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У П и р о г е н е т и ч е с к и е  м е т о д и  —  нагреваиие тоилива 
5ез\достуиа воздуха (сухая перегонка), сопровождаемое глубокими 
деструктивними химическими преврашениями компонентов топлива. 
Прттакой термической переработке уголь преврашается в следуюшие 
ирожктн: кокс (или полукокс), воду, гази (Н 2, СО, H*S, С Н 4), 
масло, смолу (феноли, гетероциклические соединения, нафталин, ант- 
pauei).

В1 «ависимости от температури различают иолукоксование (723- 
773 К ), среднетемнературное коксование (973— 1173 К ) и високотем- 
мературное коксование (вмше 1173 К).

П р л у к о к с о в а н и е  используют для получения наряду с 
твердшм топливом (полукокс) смати — сирья для химической про- 
мишлкнносТИ. Полукокс используется в качестве энергетического 
топлива, восстановителя в агломерационном и ферросплавном про- 
и.шодствах, полупродукта для получения ряда химических вешеств, 
а также дешевого адсорбента для очистки сточних вод вместо активн- 
рованного угля. Основной целевой продукт к о к с о в а н и я  — 
кокс широко прнменяют в качестве восстановнтеля в черной и цветнон 
металлургии.

Весьма персиективно нрименение сухой перегонки для переработки 
горючих сланцев. СССР занимает первое место в мире как по добиче, 
так и по переработке сланцев. Однако полукоксуется пока лишь 26 %, 
а 74 % сланцев расходуется как энергетическое топливо для производ- 
ства электроэнергии.

Ценние химические продукти можно получить при в u с о к о - 
с к о р о с т н о м  п н р о л и з е  т о п л и в .  Бистрое нагревание 
угля (время пребивапня угля в високотемпературной областн 773— 
—973 К  составляет 10 " * —  Ю -4с) значительно повншает внход смо- 
ли, пригодной для получения синтетического жидкого топлнва. Прии- 
Цип внсокоскоростного пиролнза, разработанний в энергетическом 
институте им. Г. М. Кржижановского, реалнзован в опитно-промиш- 
ленной установке производительностью 175 т/ч (1,2 млн. т угля в год). 
Установка ЭТХ-175 сооружена на Красноярской ТЭЦ-2.

Д е с т р у к т н в н а я  г и д р о г е н и з а ц и я  —  термиче- 
ск<>е разложенне угля с использованием катализаторов (системн на ос- 
,,г>ве молибдена, вольфрама, железа, хрома и др.) под давлением

-70 МПа (200 —  700 атм). Целью этого процесса является получе- 
"не максимального количества жндких продуктов на единицу органи- 
ческой массн угля. При гидрогенизации, как н при других химическнх 
"етодах переработки угля, происходит разрушение внутриматеку- 
•тярннх и межмолекулярних связей в органической массе угля. Про- 
Uecc деструкцин сопровождается одновременним гидрнрованием оОра 
3Уюшихся углеводородних соединений и взанмодействием с водоро- 
Дом содержашихся в угле cepu, кислорода и азота. В  результате всех 
' т̂их процессов возникает смесь легких углеводородов с мнннмальннм 
^одержанием S, О и N, удаляемнх в виде паров и газов (H 2S, Н аО.



Т е р м и ч е с к о е  р а с т в о р е н и е  ( о ж и ж е н и е )  yh- 
л е й осушествляется воздействием на измельчешшй угапь органиае- 
ских растворнтелей в области темнератур начала его термичесчлго 
разложения в относительио мягких условиях (613— 653 /К , 
2— 15 МПа). При этом часть органической массм угля подвергается де- 
струкцни и переходнт в раствор, обладаюший большей, чем уголь/ ре- 
акционной способностью. Эта часть угля назмвается «ожиженнмм» уг- 
лем и используется для получення спецнальнмх видов кокса, пааст- 
масс, углеродистмх материалов и других вешеств. Термическое раст- 
ворение может бмть использовано как для подготовки угля к деструк- 
тнвной гидрогенизации и повмшения вмхода из него жидкнх прЬдук- 
тов, так и в качестве самостоятельного процесса.

Г а з н ф и к а ц и я  т в е р д о г о  т о п л и в а  — npouecd его 
преврашения в смесь газов с помошью газифицируюших агентов.1 Про- 
цесс уннверсален: газификации могут бмть подвергнутм любме вндн 
твердого топлнва: низко- и вмсокосортнме угли, сланцм, торф, полу- 
кокс, отходм лесопереработки, полимернме материалм и т.п. В  каче- 
стве газифнцируюших агентов применяют воздух, кислород, водяной 
пар, а также их смеси. При газификации протекают окислительнме 
н восстановительнме реакции, в результате которнх из органиче- 
ской массм топлива образуются главнмм образом СО и Н 2. Получен- 
ннй газ может бнть нспользован и как внсококачественное топливо 
в энергетических установках, и для дальнейшей переработки в водо- 
род, жидкое топливо (синтез Фишера —  Тропша), метанол и другие 
хнмические полупродуктн.

В  СССР и практически во всех развитнх странах мира ведутся в на- 
стояшее время исследовання посозданию внсокоэффективннх техноло- 
гических процессов термической переработки тверднх топлив в облаго- 
роженнне твердне, жидкие и газообразнне видн топлива и хнмиче- 
ского снрья.

Энергогазохимическая переработка углей 
Канско-Ачинского бассейна

Одннм из налравленнй комплексного использования углей Канско-Ачинс- 
кого бассейна должна стать энергогазохимическая переработка их в районах 
добмчи.

Энергогазохимическое направление комплексного использовання бурмх 
углей Сибири (программа «Энергия») • включает три основнмх звена:

1) крупномасштабную термическую переработку канско-ачинского угля с 
производством твердого топлива, смолм и газа, получением на основе смолм син- 
тетического знергетического жидкого топлива и транспортировкой его на элект- 
ростанции европейской части СССР;

2) использование газов термической переработки углей для производства 
аммиака, метонола, компонентов моторнмх топлив н минеральнмх удобрений;

• Разработана лениградскими вузамн: технологическим институтом им. Лен- 
совета, политехническим институтом им. М. И. Калинина, технологическим ин- 
ститутом холодильной проммшленности и инженерно-экономнческим институ- 
том им. Пальмнро Тольятти.



\ 3) пронзводство водорода н оксида углерода и совмешенная транспортиров- 
каетнх газов и электроэнергии в криогеннмх условиях в европейскую часть
с с 4 р .

\Рассмотрим принципнальную техиологическую схему энергогазохимичес- 
коп\комплекса.

Рабочий уголь поступает на устаиовку полукоксовання I, где разделяется 
на пАпукокс, смолу и летучее органнческое вешество. Основная часть полукокса 
как юездимиое топливо направляется для производства электроэнергии 2, а 
крупвая фракция по железной дороге — дальннм потребнтелям. Из смоли про- 
нзводатся синтетическое эиергетическое жидкое топливо 3. Летучее вешество 
угля ■ парогазовом состоянии подвергается конверсии с получением синтез-га- 
шв и кодорода 4. Определенная часть CO-водородной смеси поступает на очист- 
ку, сжижение и разделение 5. Производится каталитическое преврашение орто- 
водорода в пара-водород. Некоторая часть синтез-газов и водорода используег- 
,я  непосредственно в регионе месторождения канско-ачннского угля для перера- 
ботки Иазута в светлое моториое топливо 6. синтеза аммиака и карбамнда 7, ме- 
танола 8 и прямого восстановлеиия руд 9. Полученнме хнмические продуктн по- 
отупаюг по железной дороге дальним потребителям. Электроэнергия 2 за виче- 
том ее части, нзрасходованной в регионе месторождення угля, поступает одно- 
временио с жидким водородом и оксидом углерода в криогеннмй гиперпроводя- 
|ций (или сверхпроводяшнй) совметенний электрогазопровод 10, котормй до- 
етавляет энергоносители в европейскую часть СССР, иапример в регион Курской 
магиитной аномалии. В  конце магистрали из водорода извлекается дейтерий I I .

Совмешение в обшем тракте транспортировки жидкого газа и электроэнергии 
|в условиях гиперпроводимости или сверхпроводимости) дает возможность 
еоздания сверхмошной магистралн для транспорта энергии, заменяюшей более 
десяти новейших линий электропередачи.

В сжиженном виде водород имеет вязкость, примерно в 40 раз меньшую вяз- 
кости нефти, что позволяет транспортнровать по трубопроводу поперечного се- 
чения 0,5 м1 84,5 млн. м* жидкого водорода в год. Все это позволяет создать срав- 
нительно компактное техническое сооружение.

Водород и оксид углерода, обладаюшие одновременно ценнмми свойствами 
«нергоносителей н химического смрья, используются в европейской части СССР 
лля повмшения эффективности традиционнмх производств, а также для созда- 
ння и развнтия новмх технологических процессов и водородной энергетики. Наи- 
более перспективнмм представляется использование СО-водородной смеси для 
освоения рудимх богатств Қурской магнитной аиомалии.

Глубокий холод жидких водорода и оксида углерода используют лля 
ежижения воздуха с последуюшим его разделением на кислород и азот 12. Та- 
кой подход устраняет традиционимй расход электроэнергии на получеиие соот- 
ветствуюшего количества кислорода и азота, и тем саммм значнтельная часть 
»иергии, израсходованная на сжиженне газов в районе залегания углей, будет 
возврашена в район ее нанбольшего дефицита.

Определенную часть водорода расходуют в качестве автомобильного, авиа* 
Цнонного и ракетного топлива, топлива для газовмх турбин н магнито-гидродина- 
"ических rМ ГД) генераторов. Запас топлива в виде жидкого водорода в 3— 
1 Раза меньше по массе, чем траднцнонного, что в 2,5 раза увеличивает полезную 
'Рузоподъемность или соответственно дальность полета самолета 18.

Ннзкопотенциальнмй холод газов используют в холодильной проммшленнос- 
Ги для интенсификации теплообменнмх процессов и создания новмх безвод- 
Hbix процессов охлаждения на производствах 13.

Аэот, получаеммй при раэделенин воздуха, вместе с водородом и оксидом 
Углерода может бьггь направлен на синтез аммиака, карбамида и других соеди- 
"ений связаиного азота. В  результате будет вмсвобожден расходуеммй для этого 
пРироднмй газ.

Водород с оксидом углерода в соотношение по объему 2 : 1 может бмть на- 
'Равлен на полученне метанола с производством на его базе разнообразнмх хими- 
|рских продуктов.
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Водород используют для преврашеиия тяжелих остатков от перегоики не 
ти (мазутов) в светлое моторное топливо, а также для обессеривания 
очистки) моториого топлива 14. Часть водорода применима в коммунал^ 
бнтовом газоснабжении 17.

Кислород может использоваться для традиционной интенснфнкацин ifpo- 
цессов в доменном, конверторном и других производствах чериой и цве/пой 
металлургии 15.

Водород и оксид углерода как идеальние гази восстановители могут 
нить в доменном производстве и цветной металлургии вдуваемий в доменнь 
чи природний газ 15, возможно также их примененне для прямого восстак 
ния руд 16.

Крупнотоннажное производство аммнака в районе К А Т Э К  и налич 
ромних количеств отходов углеобогашения или рядового угля позволяетосз| 
вить массовое пронзводство для сельского хозяйства страни дешевих стимулято- 
ров роста растений, органомииеральних удобрений и биологических азотсгодер- 
жаших кормових добавок для животноводства. Гуминовие кислоти углей мо- 
гут использоваться для улучшения структури почв, а зола углей, содержашая 
до 60% СаО, — в качестве мелиоранта почв, наполнителя полимеров и сирья для 
производства строительних материалов.

Изложенная обшая схема энергогазохимического использования промиш- 
ленного потенциала углей Сибирн иллюстрирует программу-макснмум, прак- 
тической реализации которой должен предшествовать большой объем научно- 
нсследовательских и опитно-конструкторских работ по созданию новой тех- 
ники и технологии, на что потребуются значительное время и средства. Поэтому 
предусмотрена поэтапная реализаЬия программи, подчиненная обшен конечной 
задаче. В  начале используется упрошенная технологическая схема, которая со- 
вершенствуется по мере разработки нових более эффективних процессов и тех- 
ники.

Для всех этапов реализации указанной программи обшей конечной зада- 
чей является использование фиксированного углерода канско-ачинского угля 
(в виде полукокса) как бездимного топлива для производства электроэнергии, 
а летучего органического вешества угля как исходного сирья, способного за- 
менить природний газ и нефть в различних производствах.

Энергохимическая переработка угля на базе 
МГ Д-электростанции

Схема энергохимической переработки угля на базе магнитогидродинами- 
ческой электростанцни основана на использовании разработанного Красноярс- 
ким университетом и Институтом теоретической и прикладной механики Сибирс- 
кого отделения АН СССР МГД-генератора. В этом МГД-генераторе применен но 
вий физический эффект, позволякмций работать на продуктах сгорания топлива 
без использования легкоионизируюшейся добавки. Схема предусматривает од- 
новременное производство электроэнергии и ценних химических продуктов, в 
частности метанола и моторного топлива.

Принципиальная схема представлена на рис. 11.10. Рабочим телом МГД- 
генератора служит продукт сгорания оксида углерода в подогретом воздухе 
диоксид углерода. Виходяшая нз МГД-канала плазма диоксида углерода де- 
лится на два потока, каждий из которих поступает в циклонний газификатор. 
В первом потоке происходит восстановление диоксида углерода на полукоксе 
до оксида углерода и отделение жидкого шлака. Далее поток оксида углерода 
через системи очистки, теплообменники и компрессор поступает в камеру сго- 
рания. При этом некоторая часть потока оксида углерода используется в качест- 
ве источника теплоти для подогрева в кауперах воздуха и основиого потока топ- 
лива.

Во втором циклонном газификаторе поток отработанного газа взаимодейст* 
вует с подсушснним углем и водяним паром, в результате чего получается СС
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Принципиальная технологическая схема 
энергогазохимического компдекса

| РА БО Ч И Й  У Г О Л Ь  |

РАЗДЕЛЕНИЕ УГЛЯ НА ПОЛУКОКС. [ Г  
СМОЛУ И ЛЕТУЧЕЕ ОРГАНИЧЕСКОЕ ВЕЦЕСТВО

ЮЛУКОКС

Проинолство l A  
♦лектроэнсргии

н2 со

СжижеииЛА 
и разлелеиие 
Н, иСО

<3<ОЛА

пПолучение
СЖЭТ

ЛЕТУЧСЕ ВЕШЕСТВО

Конверсия летучето вешества. lA  
получение синтез-газов и волорола

Н,

Переработка 
мазута на моторное 
топливо

Т

Синтез 
аммиака 
и карбамида

РЕГИОП КАБ

Жидкий Hj

Жидкий СО
Электрознергия

Криогенимй сверхпроводяший 
совмешеинмй злектрогаэопровод

До

Возлух

СО

Синтез
метанола

СО

Прямое L i
восстановление
жслеза

Доставлястсқ дальним 
потребителям no железной дороге*

Железо________________________

Метанол
Карбамнл
Моторное топлиао

Синтетическос жидкое 
знергстическое топливо (СЖЭТ)
Полукокс

Жилкий Hj

| Получение л
Г . 
ейтсрия [11

Hj парм

Jj Разлеленне возлуха 12|
РЕГИОН КМА

со Nj
° i: : _____ з Г _2 т ▼

| Производствеииме и бмтовме теплообменнме проиессм 1131

Hj
Переработка 
мазута на моторное
топливо

H j ,CO ,O j со

Ломеиное Lli* 
произволство

Н,
ЦбПрямое 

восстановлсние 
железа

Н,
Бмтовое 
газоснабжение

T l i ТГё
Iранспортная 
энергетика



Этапи реалилации программи «Энергия»

1ЭТАП I РАБОЧИЙ УГОЛЬ I 
________ X  — ________
| П ЕРЕРА БО Т КА  НА ПОЛУКОКС.СМОЛУ И ГА З  |

ПОЛУКОКС СМОЛА

Проиэводство 
powepn 
Сибири

мектрожсргии 
вСи&

1 ГАЗ

Получеиие
С Ю Т

f-

Передача 
электрожергии 
в европейскую

■UCIk СССР

Произвоаство 
мектротер! ии 

в европейской части СССР 
иа действуюших 
электростаицивх

Транспорт СЖЭТ 
no железной 

дороге 
в свропейскую 

часть СССР

Проммшленнмг 
и битовие in « ди | 

Красноярска

u этлп
IРАБОЧИЙ УГОЛЬ|

ПЕРҒ.РАБОТКА НА ПОЛУКОКС. ГАЗ к
СМОЛУ И ГА З

ГАЗ
ПРОИЗВОДСТВО СИНТЕЗ-ГАЗОВ

1ЮЛУКОКС СМОЛА

Проитводство 
)лектро)нергии 

в Сибири
Передача 

)лектро)нергии 
в европейскую 

часть СССР

СИИТЕЗТ A3U

Получение
СЖЭТ

Проми1иленнме и 
битовие нужди 

Красноярска

Производство 
аммиака. метанола 
и их производних

^Транспорт СЖЭТ в еаропейскую часть СССР

Транспорт 
в европейскую 

часть СССР
Использование- 

1  Сибири

РАБОЧИЙ УГОЛЬ
3

П ЕРЕРА ЬО ТКА  
НА ПОЛУКОКС. 
СМОЛУ И ГА З

ПОЛУКОКС.
ГАЗ

ПРОИЗВОЛСТВО
С И Н Т ЕЗГА ЗО В

ПРОИЗВОДСТВО 
ВОДОРОЯА 

И ОКСИДА УГЛЕРОДА

ПОЛУКОКС СМОЛА 
r *

---н  ГА З ----------

i  _ 1
СНИТҒЗ-ГАЗи
f а Б 3

(1рОИ1ВОДС1 
шсктроэнср 

в ( ибири

во
1 ии Полученис

сжэт
1 11р о М Ь Н 11ЛСНИЬ1С 

И 6blTOBblC нужлм 
1 Злилнои Сибири

Ироиэволство 
аммнака. мстанола 

1 и их проиэволнмх

Tlpoi
ЖИЛК

и окси

мэводс 
X вод< 
ла угл

тво
эрола
срола

Липейная персдача 
)лектрожер1ии 
в европейскую 

часть СССР
Траиспорт СЖЭТ 
ло магистральимм 

трубопроводам 
в европейскую часть СССР

Транспорт в европейскую 
часть СССР 

по желоной дороге
i------------3

Испольювание 
в Сибири

f- Водород
Оксид углерода

' Совмешсннмй граиспорт водорода. оксида углсрода и uieir «омиргин в регмои КМ А



Рис. 11.10 Схема энергохимического комплекса на базе МГД-электростанции:
ЧГЛГ — МГД генсратор; Ц Г — циклонньяй генератор; КС  — камера сгорания; Ц  —  цнклон; 
КГГ — каталитический геиератор теплоти; К  — хомпрессор; Т — гаэовая турбина

кодородная смесь (с некоторой долей азота), служашая нсходнмм сирьем для 
химического производства.

Предварительная подготовка угля заключается в его осушении уходяшими 
газами: в цикле производства электроэнергин добавляется пиролиз в каталити- 
ческом генераторе теплоть! с целью получения полукокса.

В схеме отсутствуют паросиловме установки по производству электроэнер- 
гии. Избиточное давление отработанних газов утнлизируется в газових турбинах.

Атомнь1е энерготехнологические установки

В (Х С Р  м за рубежом в последние годи уделяется большое внимание 
Разработке схем атомних энерготехнологических установок для ряда 
*нергоемких производств на базе теплотм високотемпературних ядер- 
"bix реакторов, а также схем атомнмх станций дальнего теплоснабже-
ния.

На базе ядерного реактора с температурой гелия 1223— 1273 К 
могут бмть созданм атомнме энерготехнологические установки по про- 
изводству водорода, аммиака, синтез-газа, метанола и др., а также для 
к<)милексного теплоэнергоснабжения предпрнятий химической нро- 
мЬ1Шленности, черной металлургии н т.п. суммарной тепловой мошно- 
гью в десятки тепловмх гигаватт. Перспектива создания атомнмх 

, та"ЦИй дальнего теплоснабжения и атомнмх маневреннмх установок 
с Регенерацией энергоносителя на базе вмсокотемпературного ядер- 
'Jor°  реактора с гелиевмм охлаждением также сушественно увеличива- 

1 В(>зможнме масштабм этого энергоносителя.
^ х и м и ч е с к о й  п р о м м ш л е н н о с т и  наибольший ин- 

еРес представляет использование теплотм вмсокотемпературнмх ядер-
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h ux  реакторов c гелиевьш охлаждеиием в крупнотоннажнмх производ- 
ствах аммиака и метанола.

Технологнческая схема совметенного производства аммиака мот- 
иостью 3000 т/сут и метанола мошностью 1020 т/сут, разработанная 
Государственнмм институтом азотной промншленности, представле- 
на на рис. 11.11. Природнмй газ подвергается паровой каталнтнче-

Природньш еаз

Продувочнь/е газь/ синтезо мето- 
моло на подоерев природнои газа 

<J-

ГН,1>И

Рис. 11.11. Интегральная схема установки производства аммиака и метаиола с 
лиффузнонньш виделением водорода на стадни конверсни метана:
/ — комирсссор природиого газ»; 2 — подогреватель; 3 —  сероочистка;4— трубчата» печь: S. ‘ 
7, 13. IS. 21 —  котль! утнлизатори; й — диффуэиониие аппаратм; S — турбокомпрессор; S — i 
турбина; 10 — сиитез аммиака; II - раэделение продувочиих гаэов; 12. 14 - конверсия CO; 
16 - проииленкарбонатная очистка; 17, 1в —  компрессорь!; 19 — агрегат синтеэа метаиолаЯ 
20— колонна для укреплеиия метаиола

ской конверсии под давлением по каскадной схеме в трубчатой печи 4 
с внводом водорода из конвертнрованного газа через металлнческне 
водородопроницаемне мембранн между ступенямн конверсии. Водород 
внсокой чистотн после смешения его с азотом из хвостовнх газов npo- j 
изводства азотной кислотн используется как снрье для производствя 
аммиака.

Азотоводородная смесь сжимается до 32,0 МПа в турбокомпрессо4 
ре 8 с приводом от наровой турбинн 9. Непродиффундировавшие газй 
после 3-го днффузионного аппарата используются как снрье для иро- 
изводства метанача. В  реакторе 12 эти газн подвергаются среднетеМ-1
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иературной конверснн оксида углерода, после чего из газовой смеси 
внделяют водород в 4-м диффузионном аппарате.

Непродиффундировавшие гази носле 4-го днффузионного аппарата 
подвергаются конверсии оставшегося метана в 4-й ступени трубчатой 
иечи. Удаление водорода и дозировка пара перед конверсией метана 
способствуют 6aiee глубокому теченню реакции и уменьшению кон- 
центрацни инертов, в частности остаточного метана в свежем газе про- 
изводства метанола. Конвертированний газ носле 4-й ступени трубча- 
той печи охлаждается в котле-утилизаторе 13 до температурн 723 К , 
после чего часть его подвергается среднетемпературной конверсии ок- 
сида углерода.

Газовая смесь проходит затем пропиленкарбонатную очистку до со- 
держания днокснда углерода в свежем газе не более 6 °о. Водород из
4-го диффузионного аппарата сжнмается компрессором 18, а газовая 
смесь— комирессором /7 до давления 5,0— 10,0 МПа и после смеше- 
иия направляются в агрегат синтеза метана^а.

Продувочние гази синтеза метанола используются частично в ка- 
шч:тве топлива в подогревателе природного газа, а частично возвраша- 
ются в трубчатую печь конверсии метана. Метанол-сирец укрепляется 
в ректнфикацнонной колонне 20. Метанат-ректификат используется в 
качестве продукта.

Необходимьж для проведения технологнческих процессов энерге- 
гическнй пар с давлением 10,4 МПа получают в системе котлов-утили- 
заторов технологических газов, в блоке теплоиспользуюшей аппара- 
турь| трубчатой печи, а также в дополнительном котле. Газовме ком- 
npeccopw аммиачного и метанатьного производства приводятся в дей- 
ствие от парових конденсационних турбин. Маслонасоси и питатель- 
име насоси парових котлов работают от электродвнгателей. Д ля по- 
критня эндотермического теплового эффекта конверсии метана
1 H 4+ H tO  =  3Ht -j-CO; SH  206.4кДж моль

я также затрат теплоти на энергетические нужди используется тепло-
високотемпературного гелиевого ядерного реактора.
Эксергетический анализ данного процесса показал, что при темпе- 

Рнтурном уровне гелиевого теплоносителя 2083 К суммарний эксер- 
гетнческий К П Д  ироцесса т|анг = 0,757, прн температуре 1473 К 
'1»кс =  0,823, а ири 1223 К  t):,Kr =  0,863, чтобапее чем в1,5 раза више 
"о сравнению с традиционними замкнутими схемами производства ам- 
М1,ака и метанола.

В  н е ф т е х и м и ч е с к о й  н р о м и ш л е н н о с т и  энер- 
г,|я високотемиературного ядерного реактора может бить эффективно 
"сиатьзована для проведения таких энергоемких процессов, как кре- 
кинг, пиратиз, гндроочнстка, конверсия. Так, иапример, в атомном 
"ефтеиерерабативаюшем комплексе (рис. 11.12) иод действием високо- 
"отенцнальной теплоти в реакторе В  при 1073 К  происходит паровая 
к°иверсия тяжелих нефтяних остатков, а в технаюгических анпаратах 
' в ннтервале температур до 825 К  —  процесси первичной и вторич-
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Рис. 11.12 Принцнпнальная схема атомно- 
нефтеперерабашваюшего комплекса (cu- 
рье — сернистая нефть):
Л — ядсрний реактор; 5 — технологическир anna 
рати мервнчной и вторичной переработки нефтн; 
Я — реактор пвровой конверсии; Г — уствнонка 
утилизации сероводорода; Л - устаиовка гидро 
очнстки; £ — реактор конверсни четанола в бен 
эии; Ж  —  реактор синтеза метанола; 3 —  уста- 
новка разделғния синтез-газа. потоки: / — сьдрая 
нефть; 7 —  тяжелие нефтяиие остатки; 3 — вода. 
4 — светлие нефтепродукти; 5 —  очишеикие от 
cepu нефтепродукти; 6 - нефтеиродукти иа неф 
техимию; 7 — моторное топливо; t — влажний 
сиитеэгаз; 9 — водород; /0 — сероводород; II —  
сиитез-гаэ; II —  сериая кислота; 13 —  СН.+СО»; 
14 —  CO+Ht; /4 — метанол; /< — бензин

ной переработки нефти с образованнем моторннх топлнв, тяжелих неф- 
тяних остатков и сирья для нефтехимии.

Эта схема позволяет эффективно реалнзовать ряд технологических 
процессов с одновременньш получением электроэнергии, топлива, во- 
дорода и других ценнмх продуктов, в результате чего будет рациональ-

но использоваться как сама 
10 нефть, так и тепловая энергия

ядерного реактора.
Вмсокотемпературнме 

ядернме реакторн с гелневнм 
охлаждением могут широко 
использоваться для проведе-1 
ния радиационно-термических ' 
процессов в нефтехнмни. Уни- ] 
кальнне возможностн в *том] 
отношении представляют вн- j 
сокотемпературнне гаюох-1 
лаждаемне реакторн с шаро-1 
внми твэлами (тепловнделяю-,| 
шими элементами). В  таких 
установках можно проводить 
раднационно-термический пи- 
ролиз с целью получения эти-| 
лена.

При п е р е р а б о т к е  
у г л е й внсокотемператур»! 
нне реакторн с гелиевнмтеп- 
лоносителем удобнн для по- 
лучения жидких и газообраз-, 
ннх синтетических топлив. i 

Газнфикация угля на базек  
теплотн атомного реактораИ 
позволит снизнть затратн на |  
производство синтетических ■ 
жидких топлнв на 5— 10 %  и j  
будет важннм фактором улуч- I  
шения экономических и эколо*И 
гнческих показателей работИИ 
углеперерабатнваюшнх »аво-Я 
дов.

Создание ядерннх энерготехнологических комплексов, предназна- J  
ченннх для внработкн электроэнергнн н газификации угля с целью ио*Я 
лучения вторичнмх энергоресурсов (водород, метан и др.), п о з в о л я е т  
также решить проблему комплексного энерго- и т е п л о с н а б ж е н и я  
крупнмх проммшленннх центров.

Принципиальная схема такого комплекса представлена на 
рис. 11.13. Теплота, полученная в ядерном реакторе /, подводится че-
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рез иромежуточньж контур с теплообменннком 11 к газнфикатору 2 н 
парогенератору 10 турбннь! 9. Газифнцнруют уголь водяним паром, 
подаваемим из отбора турбини. Предварительний подогрев угля и во- 
дяного пара происходит в генераторе 3. После охлаждения и очистки 
продуктов газификации в системе 5 горючие гази (Н 2, СО, С Н 4) на- 
правляются комнрессором 4 в район потребления, где установлен 
метанатор 6. Метанирование может осушествляться при температурах, 
целесообразних для обеспечения нужд битових н технологических теп-

Рис. 11.13. Примципальная схема ядерного комплекса, предназна- 
ченного для виработки электроэнергии и теплогазосиабжения:
/ — ядерний реактор: 2 — газификатор; 3. S — генераторм; 4 — компрессор;
S. 7 — системи очнстки гаэов: 6 — реактор метанатор: 9 —  турбина; 10 — 
парогенератор; П  — теллообменник промежуточиого контура

лових потребителей. Подогревают исходние продукти за счет тепло- 
TU  реакцин образования метана в генераторе 8. Метан после охлажле- 
ния и очистки в системе 7 направляется к потребителям.

В  п р о м и ш л е н н о с т и  с т р о и т е л ь н и х  м а т е р и а -  
•i о в теплота атомного реактора может бить использована для проведе- 
ния эндотермического процесса диссоциации карбонатов при темпера- 
тУре 1173 К  в соответствии с реакцией

CaC01 = Ca0 +  C 0 i; \Н  =. 173,5 кДж/моль

На рис. 11.14 приведена принципиальная схема низкотемператур- 
иой диссоциации карбонатов в специальних средах (Н 4, Н 20 ) с ис- 
пользованием теплоти високотемпературного ядерного реактора с ге- 
лиевим охлаждением (В Т ГР ).

В  ч е р н о й  м е т а л л у р г и и  возможно использование ви- 
сокотемпературной теплоти ядерних реакторов для получения железа
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в процессе прямого восстаиовления оксидов и развития порошковой 
металлургни.

В  ближайшие годь> могут бить создани радиационно безопасние, 
надежние в эксплуатации и экономически эффектнвние а т о м н и е  
и с т о ч н н к и  т е п л о с н а б ж е н н я  на базе освоенних низко- 
и среднетемпературних энергетическнх реакторов. Такие источники

теплоснабження экономн- 
чески могут конкурировать 
с нсточниками централизо» 
ванного теплоснабжения 
на органическом топливе 
при присоединенних тепло- 
вих нагрузках 1,2— 1,8ГВт 
и више. Атомное тепло- 
снабжение будрт развивать- 
ся по пути внедрения атом- 
них станций теплоснабже- 
ния для производства го- 
рячей води; атомних теп- 
лоэлектроцентралей, где 
виработка теплоти соче- 
тается с производством 
электроэнергии; атомних 
станций промишлениого 
теплоснабжения для про- 
изводства горячей води и 
пара.

Наряду с созданием 
Рис. 11.14. Прннципиальная схема низкотем- таких атомних источннков 
нературной диссоциации карбонатов в специ- теплоснабжения необходи- 
альиих средах (Н*. Н*0) с испольэованием ма ра3работка нових ТИИОВ

» - Л„оТд огр«атель сш>ья; .исокот. м„ер.туриь,й ЭНерГОИСТОЧНИКОВ И СИСТвМ
атомииП реактор (ВТГР); 3 -  »иергоустаиовка; 4 -  ТеПЛОСНабжеНИЯ, OCHOBaH-
^ Ж б о т Г ; ДУКТ/ 1 hux иа хемотермическнх
диссоциации; 7 — регеиератор среди диссоциации; сИСТвМаХ ДЭЛЬНеЙ ПереДЭЧИ в — отделятель; / — смрье; // — готовий продукт; , , , , r
/// — сред. диссоциации; /V— гелий; V — электро ТвПЛОТи (рИС. 11.15).
*и' рги" Хемотермический cno-

соб передачи теплоти осно-
ван на сочетании эндотермической химической реакции в месте про-
изводства энергни, транснортнровке теплоти холодним энергоносите
лем в химически связанном состоянии и обратной экзотермической
реакции в месте потребления. В  настояшее время имеется довольно
большое число циклов аккумулирования и передачи теплоти, н аи бо-
лее перспективним из которих признан цикл паровой конверсии ме-
тана и гидрировання оксида углерода по уравнению

CH 4+ H tO СО +  ЗН ,; \Н  =206,4 кДж/моль

623К
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Рис. 11.15. Принципиальиая схема атомной хемотермической системн 
дальнего теплоснабжения:
/ — вь1сокотемлературнь1Й ядериий реактор; 2 — реактор конверсии метана;
3. 5, 6 — теплообменники; 4 — метанатор

Энергоисточником для такой системи служит високотемператур- 
ний ядерний реактор /, тепловая энергия которого используется для 
осутествления каталитической конверсии метана в конверторе 2. 
Полученний конвертированний газ, состояшнн из водорода и окснда 
углерода, транспортируется по газопроводам к центрам потребления 
теплоти, где в спецнальних установках —  метанаторах 4 происходит 
каталитическая реакция синтеза метана из конвертированного газа, 
сопровождакмцаяся виделением теплоти с температурой 675— 975 К.

После охлаждения метан возврашается на конверсионний центр, 
а виделившаяся при этом вода может либо использоваться на месте, 
либо также возврашаться на конверсионний центр. Принципиальная 
схема теплоаккумулируюшей части (рис. 11.16) включает в себя паро- 
вую каталитическую конверсию, осушествляемую за счет подвода теп- 
лоти високотемпературного ядерного реактора с гелиевим теплоно- 
снтелем; производство технологического пара, необходимого для осу-

газ

Ис 11.16. Технологическая схема теплоаккумулируюшей части атомной станции 
лальнего теплоснабжения (АСДТ):
' ~~ йь<сокотемлературиь1Й ядеримй реактор; 1 — коивертор; 3. 4. S. S, 1. 10 — теплообмеиии 

* - воздушимй коидеисатор: 9 — сепаратор
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тествленин процесса конверсии; предварительний подогрев газовой 
и парогазовой смеси, поступаюшей на конверсию; охлаждение газа и 
конденсацию избитка пара.

Смесь, содержашая около 95 %  С Н 4, 1 %  СО* и 4 %  Н 2, предвари- 
тельно подогревается в теплообменнике 5 до температури 573 К за 
счет утилизации теплоти конвертированного газа и смешивается в не- 
обходимом соотношении с перегретим паром. Парогазовая смесь до- 
гревается в теплообменнике 4 до температурн начала реакцни 
( ~  875 К ) и поступает в конвертор 2. Необходимий для осушествле- 
ния конверсии технологический пар генерируется частично за счет

Рис. 11.17. Прииципиальиая схема тепловмделяюшей и теплоиспользуюшей чае- 
тей АСДТ:
/. 4, 6 — метанатори; 2. 3. 5. 7 — теплообменники: 8 — воздушниЛ конденсатор; 9 — cenapi- 
тор

утилизации теплотн конвертированного газа в теплообменниках 3 и7, 
частично за счет подвода в теплообменник 10 теплотн от ядерного реак- 
тора /.

Принципиальная технологическая схема установки метанирова- 
ния, внделения и использования теплотн (тепловнделяюшей и тепло- 
используюшей частей атомной станции дальнего теплоснабжения) 
представлена на рис. 11.17.

В  зависимости от способа организации процесса метанирования (ко- 
личества ступеней метанирования и объема рециркулируемого газа) 
верхний температурннй уровень теплотн, производимой в метанаторах 
/, 4 и 6, может изменяться от 675 до 875— 975 К , что позволяет осу- 
шествлять как нагрев в теплообменниках 3, 5 и 7 сетевой водн или про* 
изводство технологического пара, так и генерацию энергетического 
пара необходимнх параметров.

Достоинства транспортировки теплотн в химически связанном  
состоянии по сравнению с транспортировкой в виде горячей водн про* 
являются: 1) в снижении металлоемкости теплопередаюшей снстемИ 
на единицу передаваемой теплотн; 2) в отсутствии потерь при транс*
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портировке и необходимости теплоизоляции трубопроводов. Это по- 
(воляет увеличить дальность передачи теплоти.

Применение атомних станций дальнего теплоснабжения позво- 
лит сушественно расширить области использования атомнмх источни- 
ков теплоснабжения в сфере промьннленного н коммунально-бмтового 
теплоснабжения и витеснить из топливно-энергетического баланса 
(начительнмй объем дефинитного газомазутного топлнва.

Атомная энергетика не связана с наличием или отсутстием запасов 
полезнмх ископаеммх, поэтому в прогнозах на будушее ей отводится 
определенное место. Однако ее развитис неммслимо без сушественного 
улучшения радиационной зашитм, повмшения надежности и карди- 
нального решения задач охранм окружаюшен средм при эксплуата- 
ции атомнмх установок.

Вопросм для поаторемия м самостоатальиой проработкн

1. По каким призиакам классифицнруют сирье химической проммшленно-
сти?

2. Что такое вторичнме материальние pecypcu?
3. С какой целью проводится комплексная переработка сирья?
4. Что такое обогашение сирья и зачем его применяют?
5. Для каких целей используются в химической технологии вода и воз-

дух?
6. Что такое кругооборот води в природе и какови его основние элементи?
7. По каким признакам классифицируют природние водм?
8. По каким показателям опредсляют качество води?
9. Составьте схему очистки природной води.
10. Какова роль топлива и энергии в проведении технологических процес-

сов?
11. Какови основние види энергетическнх ресурсов? Какие из них являют- 

ся наиболее перспектнвнмми?
12. Перечислите возобновляемме и невоюбновляемие энергетические ре-

сурсм.
13. Что такое вторичнме энергетнческие pecypcu? Как их классифицируют 

по внду энергии? Какова роль вторичних энергетическнх ресурсов в экономии 
топлива и энергии?

14 Какие способм применяют для эффективного нспользования вторичнмх 
«нергетических ресурсов, в том числе и для получения холода?

15. Перечислите альтернативние способи получения энергии после исчерпа- 
"ия горючих ископаеммх.

16 В чем состоит сушность энерготехнологии?
17. Составьте энерготехнологические схемм использования твердмх, жид- 

кнх и газообразнмх видов топлива.
18. Приведите примерм использования в энерготехнологических схемах 

теплотм химических реакций.
19. Приведите примерм использования в энерготехнологических схемах 

теплоти ядерних реакторов.
20. В  чем заключается хемотермнческий метод передачи энергии на дальние 

Расстояиия?
21. Сформулируйте основние направления повишения эффективности ис- 

,,г>.тьзования смрьевмх и топливно-энергетических ресурсов.



Химическая технология 
и охрана окружаклцей среди

Охрана окружакмдей среди есть комплексная система меропрнятий, 
направленних на сохранение, рациональное использование и воспро- 
изводство природних ресурсов, в том числе на сбережение видового 
многообразия (генофонда) флори и фауни Землн, ее недр, водних ре- 
сурсов, атмосферного воздуха и, следовательно, на сохранение при- 
родних условий развития человеческого обшества.

С середини X X  в. воздейстие человека иа природу (антропоген- 
нин пресс), включая загрязнение таких жизненно важних для чело- 
века природних ресурсов, как атмосферний воздух, пресная вода и 
плодородная почва, запаси которих на планете ограничени, приобре- 
ло глобальний характер. Ежегодно из недр Земли извлекается более 
100 млрд. т различних пород, топлива и вибрасиваются в атмосферу 
сотни миллионов тонн оксидов углерода и азота, диоксида углерода 
и S 0 2, более 400 млн. т твердих частиц золи, сажн и пили; сбрасива- 
ется в гидросферу около 600 млрд. т промишленних и битових стоков, 
около 10 млн. т нефти и нефтепродуктов; на разбавление сточних 
вод расходуется 40 %  объема мирових ресурсов устойчивого речного 
стока; вносится в почву около 100 млн. т минеральних удобреннй. 
В  бносферу поступает до 50 %  извлеченних из недр металлов, 30 %  хи- 
мического сирья, 67 %  теплоти, вирабативаемой электростанциями. 
Ежегодно создаются сотни тисяч тонн не встречавшихся ранее в бно- 
сфере химнческих соединений, многие из которих не поддаются биоло- 
гическому и физическому разрушению.

В  настояшее время фактически происходят значительнне спонтан- 
нне изменения в атмосфере, почве, воде, растительном и животном ми- 
ре, а также во взаимосвязях между ними. Загрязнение биосферн раз- 
рушительно действует на ход биогеценотического и генетического про- 
цессов даже вдали от очагов непосредственного загрязнения. Масшта- 
бн загрязнения биосферн столь велики, что естественнне процессн 
метаболизма и разбавляюшая способность атмосферн и гндросферн в 
ряде районов мира не в состоянии нейтрализовать вредное влияние 
хозянственной деятельности человека. Вследствие загрязнения бно- 
сферн нарушаются сложившиеся в ходе длительной эволюции при- 
роднне системи и связи в бносфере, подрнвается способность природ- 
них комплексов к саморегуляции. Экологические нарушения проявля- 
ются в сокрашении численности и видового разнообразия растеннй и 
животних, в снижении продуктивности рек, озер и морей, лесов и 
сельскохозяйственних угоднй, деградации экосистем.

Охрана природн и рациональное использование прнродннх ресур- 
сов в условнях бистрого рачвитня промншленности, гранспорта, сель- 
ского хозяйства являются одннмн из важнейших государственннх за- 
дач. Правовое регулированне обшественннх отношений по охране при-



родь! осушествляется на основанин Конституаии СССР и законов 
IO c h o b u  земельного законодательства Союза ССР н союзннх респуб- 
тик» (1968), «Основь! законодательства Союза ССР и союзних респуб- 
тик о здравоохранении» (1969), «Основн водного законодательства Со- 
юза ССР и союзннх республнк» (1970). «Основн законодательства Со- 
ю ,а ССР и союзннх республик о недрах» (1975), «Основн лесного за- 
конодательства Союза ССР и союзннх республик»(1977), «Обохране ат- 
М(кферного воздуха» (1980) и «Об охране и использовании животного 
м и р а» , (1980), а также постановлений Ц К  КПСС и Совета Министров 
С ССР «06 усилении охранн природн и улучшении нспользования прн- 
р о д н н х  ресурсов» (1972) и «О дополнительннх мерах по усилению охра- 
hW природн и улучшению использования природннх ресурсов» (1978), 
«О коренной перестройке дела охранн природн в стране» (1988).

В  числе главннх задач охранн природн и рационального нсполь- 
зования природннх ресурсов можно отметить:

—  осушествление комплексного управления природоохранной дея- 
тельностью в стране, разработка и проведение единой научно-техниче- 
ской политики в охране природн и рациональном использовании при- 
родннх ресурсов,

— государственннй контроль за использованием и охраной земель, 
новерхностннх и подземннх вод, атмосферного воздуха, растительно- 
го (в том числе лесов) и животного мира (в том числе рнбннх запасов), 
морской средн и природннх ресурсов территориальннх вод СССР, 
континентального шельфа и экономическон зонн СССР, а также обше- 
распространенннх полезннх ископаемнх.

В  указанннх законах и постановлениях Ц К  КПСС  и Совета Минн- 
сгров СССР обрашается особое внимание на необходнмость разработ- 
ки и внедрения процессов, обеспечнваюших резкое сокрашение потерь 
полезннх ископаемнх при их добнче и переработке, создания техноло- 
гнческих схем и оборудования, сннжаюших вреднне внбросьт, оснаше- 
ння всех нсточннков вредннх внбросов очистннм оборудованнем, со- 
»<р;1Шения как минимум до установленннх предельннх норм внбросов 
<агрязняюших вешеств в атмосферу, воднне объектн и почву.

Значнтельное место в реалнзации зашитннх мероприятий по ох- 
N uc окружаюшен средн принадлежит современной технологии очист- 
ки и утилнзации вссх внбросов и отходов.

В  последние годн разрабатнваются замкнутне системн водо- 
'ифебления, малоотходнне технологнческне процессн и безотходнне 
;Ч>онзводства, системн водо-, ннле- и газоочистки, процессн использо- 
Иаиия тверднх, жидкнх и газообразннх отходов в качестве вторнчного 
' Ьфья. Методн хнмической технологин широко применяют для охра* 
I1’’1 биосферн в черной и цветной металлургин, ядерной энергетике, 
ч1>техимической, электронной и других отраслях народного хозяй-

( У1цественним является также производство продукции, предназна- 
,еиной для охранн окружаюшей средн. Это, в первую очередь, актив- 
,ь,е угли и другие адсорбентн, коагулянтн, флокулянтн, флотореаген-
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тн, каталтаторм, ионообменние смоли, различние фильтри, термо- 
и химическн стойкие материали и тканн, нейтрализукмцне добавки 
(шелочи, кнслоти, известь н нзвестковое молоко, кальциннрованная 
сода) и иние реагенти и материали, необходимие для очнстки про- 
мишленних вибросов и стоков, добичи и обогашения полезних иско- 
паемих, в гндрометаллургии и других технологических процессах. На- 
пример, насадки фильтрукхцих устройств для очистки отходяших га- 
зов изготовляют из полиэтилена, пропилена, пенополиуретанов и т.п. 
При температуре отходяших газов до 393 К  применяется лавсан, до 
473 К  — полиамидние волокна (оксалон, финилон), до 573 К  -  стек- 1  

лонолокна. В  агрессивних средах с повишенной кислотностью илн ше-| 
лочностью используются материали на основе фторсодержаших во- j 
локон (тефлон, полифен). Одннм из перспективних направлений рабо»! 
ти по очистке сточних вод и газових вибросов является широкое ннед- j 
рение мембранних методов.

Bonpocu охрани природи —  важное направление международно-1 
го сотрудничес1 ва. В  1948 г. создан Международний союз охрани прн* j 
роди и природних ресурсов. В  1972 г. Стокгольмская конферениня 
ООН наметила обшие принципи в области охрани природи; 28-я сесЯ 
сня Генеральной Ассамблеи ООН учредила «Программу ООН по окру- 
жакмцей среде» (Ю Н ЕП ). С 1971 г. Ю Н ЕС К О  осушествляет программу ; 
«Человек и биосфера». В  1979 г. МСОП (Международннй Союз охрани 
природи и природних ресурсов) совместно с Ю Н Е П  и Всемирним 
фондом дикой природи виработал «Всемирную стратегию охрани прн- 
роди». В  1981 г. Генеральная Ассамблея ООН по инициативе CCQn 
приняла резолюцию «06 исторической ответственности государств эа 
сохранение природи Земли для нинешних и будуших поколений».

Bonpocu международного сотрудничества в области охрани ок-j 
ружаюшей среди нашли отражение в Заключительном акте Совеша- 
ния по безопасностн и сотрудничеству в Европе. GCCP лчкиочнл со| 
глашения об охране окружакнцей среди со всеми странамн ч.ю нами 
С ЭВ , а также с СШ А, Францией, Швецией, Канадой, Ф Р Г ,  АнглнейЛ 
Ираком, Италией и др. ]

$ 1. Классифмкация проммшленнмх загрязнений биосферм

f.lO-Загрязнение биосфери — комнлекс разнообразиих воздействий че 
веческого обшества на биосферу, приводяших к увеличению уровнЯв 
содержания вредних вешеств в биосфере, появлению нових хнмнческихЯ 
соединений, частнц и чужеродних предметов, чрезмерному повиииН 
нию температури, шума, радиоактивности и т.п.

Источники загрязнения современного предприятня в зависимостя 
от ситуации возникновения делят на эксплуатационние и аварийнмеД 
Эксплуатационние источники загрязнения в свою очередь вклю чайИ  
три большие группи.

Первая группа объединяет нсточникн загрязнений, возникаю ш яГ 
в результате несовершенства технологии. Так, на нефтеперерабатнвв
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к,шем предприятин первая группа источников загрязнения воздуха 
вязана с процессами каталитического крекинга (вижигание кокса), 

цроизводства элементной cepu (дожиг остаточного сероводорода), 
„роизводства битума (дожиг абгазов кубов окислителей), производства 
' интетическнх жирних кнслот (дожиг газов омнления). Основними ис- 
и,1|никамн загрязнения водн технологическими отходами являются: 
^ектрообессоливание нефти (вода с внсоким содержанием солей и 
иефти); процессн шелочной сернокислотной очистки нефтепродуктов —  
а-рннсто-шелочние стоки; перегонка с водяннм паром (стоки с содер- 
жаннем  нефтепродуктов); процесси алкилирования (кислие стоки); 
селективная очнстка масел и др.

Вторую группу источников загрязнения составляет оборудование 
основних технологических цехов и вспомогательних пронзводств. 
^агрязнякмцее действие оборудования не зависит от технологии про- 
uecca, а является результатом недостатков конструкции н специфики 
функцнонирования оборудования. В  состав второй группи источни- 
ков загрязнения входят: печи технаюгнческих установок, барометри- 
ческие конденсатори, резервуари хранения нефти и нефтепродуктов, 
градирни, нефтеловушки, прудн-отстойннки, шламонакопители, на- 
cocu и комнрессорн, оборудование факелов, сливоналивнме эстакадн, 

[сушильнне печи катализаторннх фабрик, система циркуляции ката- 
[лнзатора на установках каталитического крекинга. Группа оборудо- 
I вания —  источников загрязнения — является самой многочисленной 

как по количеству точек-источников, так и по объему виделяемих за- 
грязнений.

Третья группа источников загрязнения окружакнцей средн —  ре- 
зультат низкой культурн эксплуатации оборудования. Загрязнения 
этой группн проявляются как в аварийннх ситуациях, так и в усло- 

| виях нормальной эксплуатации при низкой ответственности и квалифи- 
кацин кадров или недостатках организационного порядка. При- 
чинамн появления этой группн источников являются, например, утеч- 
Ки нефти и нефтепродуктов при отборе проб, переливн при заполнении 
Р^зервуаров, переливн при наполнении цистерн на сливоналивннх 
^такадах, разгерметнзация аппаратури и арматурн нз-за ее не- 
,к‘правностн, спуск нефтепродуктов и реагентов в канализацию при 
аварийннх ситуацнях и при подготовке аппаратурн к ремонту.

Такнм образом, вреднне виброси подразделяют натри группн: 
•) технаюгическне отходн, источниками которнх служат процес- 
чагрязнители;
2) потери продуктов в результате несовершенства оборудования и 

" и,кон культурн его эксплуатации;
. •*) днмовие газн, образуюшнеся прн сжигании топлнва в печах 
(х,,ологических установок, при сжиганнн газов на факеле и др. 

f Удельннй вес каждой группн загрязнителей в обшем балансе 
реДннх внбросов колеблется на разннх предприятиях.

I 11ромншленнне загрязнения биосферн, как видно из нриведенной 
\ 1>Кесхеми их классификации, подразделяют на две основнне группн:
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материальние (т. е. вешества), включаюшие механические, химические I  
и биологнческне загрязнения, и энергетнческие (физические) загряз-Я 
нення.

К  м е х а н и ч е с к и м  загрязнениям относятся аэрозоли, твер- I  
дие тела и частици в воде и почве. Х и м и ч е с к и е  загрязнения— Я  
разнообразнме газовме, жидкие и твердме хнмические соединения, I  
вступаюшие во взаимодействие с биосферой. Б и о л о г н ч е с к н е !  
загрязнения —  микроорганизмм и продуктм их жизнедеятельности — ■ 
это качественно новмй внд загрязнений, возникший в результате при- I  
менения процессов микробиологического синтеза различнмх видов |  
микроорганнзмов (дрожжевмх, актиномицетов, бактерий, плесневмх I  
грибов и др.).

К  э н е р г е т и ч е с к и м  загрязнениям относятся все види 1 
энергии —  тепловой, механической (вибрации, шум, ультразвук), I  
световой (видимое, инфракрасное и ультрафиолетовое излучение), 1 
электромагнитнме поля, ионизнруюшне излучения (альфа-, бета», | 
гамма-, рентгеновское и нейтронное) — как отходм разнообразних 
производств. Некоторие види загрязнений, например радиоактивние 
отходи н виброси, образуюшнеся при взривах ядерних зарядов и ава- 
риях наатомних электростанциях и предпрнятиях, являются одновре- | 
менно материальними и энергетическими.

Классификация промишлгнних загрязнений биосфери

Для снижения уровня энергетических загрязнений применяют, I  
основном, экраннрование источннков шума, электромагннтних полеМ  
ионизируюшнх излучений, поглошение шума, демпфирование и дин*| 
мическое гашение вибрацнй.

Источники загрязнения биосфери подразделяют на со ср ед о то чен  
ние (точечние) и рассредоточенние, а также непреривного и периоД й



ч е с к о г о  действии. Загрязнения разделяют также на стойкие (нераз- 
рушаемие) и разрушаемме под действием природннх химико-био- 
югнческих процессов.

§ 2. Источники загрязнения атмосферм

Загрязнение воздушного бассейна происходит как естественнмм, так 
и искусственним путем. Загрязнение естественним путем — это пмль- 
ibie бури, вулканическая деятельность, леснме пожарм, унос капель- 
ной влаги с поверхности морей и океанов и т.д. В  атмосферу при этом 
попадают как твердне, так и газообразнме вешества.

Пмль, поднимаемая с поверхности земли, состоит из мелких частиц 
горнмх пород, почвм, остатков растительиости и живмх организмов.

При изверженни вулканов в атмосферу вместе с газообразнмми 
продуктами, содержашими хлороводород, фтороводород, аммиак, 
хлор, оксид и диоксид углерода, диоксид серм, сероводород, водянме 
иарм, вмбрасмвается пепел, частицм которого состоят в основном из 
кремнезема.

Капельнмй унос с поверхностей морей и океанов приводит к загряз- 
нению атмосферм раствореннмми в воде солями кальция, магния, на- 
трия, калия в виде микроскопических кристаллов.

В  атмосфере помимо частиц неорганического происхождения со- 
держатся в разнмх колнчествах мельчайшие микроорганизмм, гриб- 
ки, бактерии, спорм.

Естественное загрязнение атмосферм учнтмвается при определении 
обшего уровня загрязнения воздушного бассейна.

Основнмми источниками искусственного загрязнения являются 
мошнме тепловме электростанции, работаюшие на твердом, жидком 
или газообразном топливе, автотранспорт, а также предприятия чер- 
ной и цветной металлургии.

Наиболее характернмми вмбросами предприятий черной и цвет- 
ной металлургии являются пмль, диоксид серм, оксидм азота, оксид 
углерода, углеводородм.

Предприятия химической проммшленности вмбрасмвают в атмос- 
Феру значительно меньше вреднмх вешеств, но многообразне химиче- 
ских производств и их близкое расположение к населеннмм пунктам 
часто делают этн вмбросм наиболее опаснмми, так как среди них име- 
ется ряд особо вреднмх химических соединений, отличаюшихся вмсокой 
|()ксичностью, на которме установленм предельно допустимме кон- 
Центрации (ПДК).

Все примесн, содержашиеся в газообразнмх отходах, по агрегат- 
н°му состоянию подразделяют на взвешеннме частицм (аэрозоли) 
ТВеРДмх вешеств —  пмль, дмм; жидкостей —  туман и газо- и парооб- 
Разнме соединення.

Наиболее массовмми загрязнителями атмосферм являются диоксид 
1 н РЬ1’ оксиД углерода, оксидм азота, различнме углеводородм и пмль.
I а их долю приходится до 85 %  от обшего колнчества вреднмх



вешеств, вибрасмваемих в воздушнмй бассейн. Так, при сжигании 
органического топлива из воздуха забирается большое количество 
кислорода, а вмделяются диоксид углерода, водяной пар, вреднме 
азотнме, сернистме и другие соединення и зола. По имеюшимся рас- 
четам расход кислорода на сжигание всех видов топлива составлял в 
1860 г. 1,3 млрд. т, в 1960 г. —  12 млрд. т, а к 2000 г. он может нод- 
няться до 57 млрд. т. В  настояшее время за один год в мире сжигает- 
ся до 1 млрд. т условного топлива и с продуктами сгорания вмбрасмва- 
ется в атмосферу более 400 млн. т тверднх вешеств (золн, сажи и пн- 
ли), около 150 млн. т диоксида cepu, 300 млн. т оксида углерода, 
50 млн. т оксидов азота, до 5 млн. т сероводорода н другнх вредннх 
газов.

Токсичними вибросами в атмосферу предприятий химической про-j 
мишленности являются органические растворители, амини, альдепЛ  
дн, хлор и его производнне, оксиди азота, синильная кислота, c o e J 
динения фтора, диоксид серн, фосфор, ртуть, сероводород, сероуглв 
род, металлоорганические соединения н др. Значительнне количеств* 
вредннх вешеств вибраснваются в атмосферу нри производстве кис- 
лот, шелочей, удобрений, цемента, содн, аммиака, искусственннх во- 
локон, красителей, ядохимикатов, резиновнх изделнй, органических 
растворителей и т.п.

Диоксид серн окисляется кислородом воздуха до триоксида cepu, 
которнй взанмодействует с парами водн и аммнаком, а образуюшнеся 
при этом серная кнслота н сульфат аммония возврашаются на поверх- 
ность Земли вместе с атмосферннми осадкамн. Использование двнгате! 
лей внутреннего сгорания приводит к значнтельному загрязнению ат- 
мосферн оксидами азота, углеводородами и соединениями свинца.

Особнй вид загрязнений воздушного бассейна представляют радио- 
активнне вешества, виделение которнх возможно главним образом 
при испнтаниях атомного и водородного оружия, а также авариях на 
атомннх электростанциях.

§ 3. Состав, свойства и классификация сточнмх вод
Применение и патучение в разлнчнмх технологических процессах раз-| 
нообразинх химических продуктов (нсходннх, промежуточннх и ко*! 
нечннх) обусловливает образованне сточних ВОД, эагрязненннх шч воз  ̂
можними органическими и неорганическими соединениями. Ниже при- 
ведени характернне загрязнения и их источники.

Состав загряэнеиия
Неорганические кислоти, шелочМ  

соли (фториди. сульфатн, ф(хфатш 
и ДР.)

ЖирнЬ1е кнслотм, аррматичесКВИ  
соединения, спирти, альдегиди и ДМ  

Високомолекулярние вешества, 
номери, частнци полнмеров и др. .

Источники загрязиеиия
Заводи по производству минераль- 

них и иеоргаиических солей

Заводи осиовиого органического и 
нефтехимического сиитеза 

Заводи по производству синтетн- 
ч р ск и х  смол, полимеров, синтетиче- 
ских волокои и т. п.
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Нефтеперерабативаюшие завош, 
редприятия no термической перера- 

ботке топлив

Нефтепродукти, масла и смоли, 
помрхностио-активиие вешества и 
др.

Сточнне водн —  это чрезвнчайно сложнне многокомпонентнне 
раотворн, содержашне растворимне и нерастворимне вешества, агрес- 
сивньм, токсичнне. пожаро-и взрнвоонасние. В  сточннх водах неред- 
ко содержатся вешества, обладаюшие резким неприятннм запахом 
(сульфидн, дисульфидн, сероводород, меркаптанн и др.). Наличие в 
iT04HHX водах взвешенннх, способннх к полимеризацни и накипеоб- 
разованию вешеств может приводить к засорению трубопроводов и 
коллекторов, а поверхностно-активннх вешеств —  к интенсивному 
пенообразованию.

Согласно классифнкации, разработанной J l .  А. Кульским, загряз- 
ияюшие прнмеси по отношению к дисперсионной среде составляют че- 
тмре группн с об|цей для каждой из них физико-химической характе- 
рнстикой.

К  первой rpynne загрязнений относятся взвеси в воде нерастворн- 
мих вешеств, степень раздробленности которнх находится в пределах 
от тонких взвесей до крупннх частиц (Ю -1 —  I0 “ 4 см и более).

Примеси второй группн представляют собой разнне тннн гидро- 
фильних и гидрофобннх коллоидннх систем, внсокомолекулярнне 
вешсства и детергентн с величиной частиц 10“ * —  10~* см, способнне 
в .«ависимости от условий менять свою агрегативность.

Загрязнения третьей группн — это молекулярнне растворн в во- 
де газов и органнческих вешеств с величиной частиц 10~*—  10-7 см.

Загрязнения четвертой группн —  это ионнне растворн электро-
• ihtob, диссоцинруюшнх в воде и имеюших величину частиц менее 
Ю "’ см.

Для каждой группн подобран определенннй комплекс методов 
очистки сточннх вод. Как фазово-дисперсное состояние сточннх вод, 
гак и их температура колеблются в широких пределах. Весьма раз- 
•1НЧНН также режимн образования и сброса сточннх вод. Многие тех- 
нологнческие процессн характеризуются периодическим образова 
"ием и залповнми сбросами сточннх вод.

' точнне водн, образукнциеся в технологнческих процессах, клас- 
и,фицируют по происхождению и свойствам.

•‘ е а к ц и о н н н е  в о д н  характернн для реакций, протекаю- 
u,fx с образованием водн; они загрязненн как исходннми вешестами, 
‘<к и продуктамн реакции. Очнстка этих вод обнчно является серьез- 

Нои проблемой.
>ki многих видах снрья (например, в угле, нефти, сланцах) содер- 
Техтся ° в о б о д н а я  или с в я з а н н а я  в о д а .  В  процессе 
^  "ологической переработки она загрязняется различннми вешества- 
Ко угли Канско-Ачннского бассейна содержат до 40 ®о влаги,
фЛнРая в результате термнческой переработки углей загрязняется 

'олами и другими органическими вешествамн.
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При использованчи води в техмологических процессах для промьг 
вания сьфья и продуктов образуются п р о м и в н и е  в о д ь 1 

Качество получаемих продуктов часто определяется тшательностью 
промнвання.

М а т о ч н и е  в о д н н е  р а с т в о р и  образуются в процессах 
получения или переработки продуктов в водннх средах. Так, в резуль- 
тате суспензионной полимеризации стирапа в водной среде образуют- 
ся сточнне водн, загрязненнне стирааом, частицами полимеров, ста- 
билизатором суспензии и т.п. В  процессе кристаллизации из раствора 
образуются сточнне водн, загрязненнне мннеральннмн вешествами 
и др.

Прн использовании водн в качестве экстрагента нли абсорбента об- 
разуются в о д н н е  э к с т р а к т н  и а б с о р б ц н о н н н е  
ж и д к о с т и ,  содержашие значительнне концентрации химических 
вешеств. Особенно в больших количествах абсорбционнне жидкости 
образуются при мокрой очистке газов (в скрубберах, пенннх и других 
абсорбционннх аппаратах и устройствах).

О х л а ж д а ю в д и е  в о д н  используют на химических пред- 
приятиях для охлаждения продуктов и аппаратов. Водн, не соприка- 
саюшиеся с технологическими продуктамн, используются в системах 
оборотного водоснабжения.

Другие видн сточннх вод образуются при работе вакуум-насосов, 
барометрических конденсаторов смешения, при гидрсзолоудалеиии, 
конденсации паров водн, а также после мнтья оборудовання, тарн, по- 
мешеннй и др.

Амосфернне осадки на террнтории, прилегаюшей к химическим 
предприятиям, также могут бнть загрязненн химическими вешест! 
вами. П

Все сточнне водн внводятся с территории химических предприятий
поканалнзацнонионсетнзакрнтнх трубопроводов н каналов. При этоГ 
во нзбежание смешения сточннх вод разннх составов, как правило| 
применяется полная раздельная система их канализации.

Обнчно в самостоягельнне потоки внделяются следуюшне видг 
сточннх вод: незагрязняюшиеся в процессе производства (после о.х 
лаждения аппаратурн, некоторне конденсатн и т.п.); коррознонн' 
активнне (кислне и шелочнне); внсокоминерализованнне; загрязнен- 
нне органическими воцествами; содержашие ценнне ком^.оиснтьй 
извлеченне которнх экономнчески целесообра ш-.; с.иержашпс нсфтв 
продуктн и масла; содержашие дурнопахнушне, особо токснчнне, Е  
жаро- нлн взрнвоопаснне примеси; дождевне водн; бнтовне в о Г  
и др.

Значительнне объемн водн потребляются пе татько в процесса 
химнческой технологни, но и в химическом машиностроении, так *  
как н в других отраслях машиностроительного комплекса, гдс пр| 
изготовленин машин и аппаратов вода участвует во многих вспомога 
тельннх операциях (отмнвка, обезвоживание, травление, нанесен!! 
химических, гальваиических и лакокрасочннх покрнтий, о хлаж д еи *
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с помошью эмульснй, сма.чка прн прокатке и прессованни и т.д.).
точние водь! машнностронтельнмх заводов характеризуются содержа- 

цием слаборазлагаюшнхся поверхностно-актнвнмх вешеств, фосфатов, 
органических вешеств (бензина, трихлорэтана, тетрахлорида углерода 
и др.), caieft тяжелмх металлов и других соединений.

Для сокрашения водопотребления и уменьшения загрязнения во- 
(оемов на машиностроительнмх заводах также применяют замкнутме 
нодооборотние циклм. Такие циклм создают с помошью локальннх во- 
доочистннх систем, основанннх на электрохимических, ионообменннх 
н другнх современннх методах очисткивод и на утилизации их компо- 
иентов.

§ 4. Очистка проммшленнмх вмбросов

Вибор методов очистки нромншленних вибросов и анпаратурное 
оформление этих методов зависят от состава, свойств, концентрации 
^агрязняюших вешеств и требуемой степени очисткн.

Степень очистки газа или жидкости (в °о ) определяется поформуле

,, 100.С\
где с, и ct — концентрация загрязняюшего вешества до и иосле очист-
кн.

Образуюшнеся промишленнне вибросн представляют собой гетеро 
геннне и гомогеннне системн, содержашие твердне, жидкие или га- 
«ообразние органические и неорганическне вешества. К  гетерогенннм 
относятся системн газ —  твердог, газ — жндкость, жндкость — твер- 
дое, малорастворимне друг в друге жндкость — жндкость. К гомоген- 
нмм относятся системн: газ — газ и взаиморастворнмне жндкость — 
жндкость.

В хнмической технологии широко применяют механнческие, хи- 
мические (реагентнне), физико-химические, физические, биохимнче- 
ские и термические методн очистки.

М е х а н и ч е с к и е  м е т о д н  очистки основани на исполь- 
‘ованин разлнчия плотностен дисперснонной и дисперсной фаз (осаж- 
Дение) нли внделения твердой или жидкой фазн на пористой перего- 
Родке (фильтрованне). Эти методн используют для очистки сточних 
В°Д от взвешенних вешеств и отходяших газов от аэрозолей.

К важнейшим способам осаждения относятся: 
осажденне под действием силн тяжести, или отстаиванне, которое 

"Рименяется для разделення пнлей, суспензий и эмульснй. Однако 
1Т°т  процесс характеризуется малой скоростью осаждения н не обес- 
'^чивает извлечения тонкодисиерсннх частиц. Он испатьпччея нре- 
"мушественно для частичного разделения неоднородних смесей: 

осаждение под действием центробежной силн, являюшееся наибо- 
u‘(‘ *}>фективннм сиособом разделения пнлей, суспензий н эмульсий, а 
'акже паро(газо)-жидкостннх систем. 11,ентробежная сила может бнть
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создана вратаю тимся потоком неоднородной смеси в неподвнжном I  
аппарате (циклони и гндроциклонн) нли путем врашення рабочего ор- I 
гана аппарата с находяшейся в нем неоднородной смесью (отстойиме I 
центрифуги).

Фильтрованне обеспечивает почти полное освобожденне жидкос- I 
тей нли газов от взвешенних частиц, которме отлагаются в виде осад- I 
ка на фильтре нли в самом фильтре и постепенно забивают его nopu. 1 
С'оответственно различают фильтрованне с отложением осадка и фнльт- I 
рованне с забивкой пор фильтра. Движушей силой процесса фнльтро- I 
вания является разность давленнй перед фильтром и после него. Оиа 
может создаваться путем подачи разделяемой смеси под давлением I 
(фнльтрм давления), создания разрежения за фильтровальной пере- 
городкой (вакуум-фнльтрн) нли за счет центробежной силн (фильтруЛ 
кхцие центрифуги). В качестве фильтрукмцих материалов используют 1 
хлопчатобумажнне, шерстянне, стекляннне н синтетические ткани ,! 
проволочнне сетки, порнстне мегаллм, керамику и металлокерамнку,I 
а также снпучиематериалн (уголь, песок, гравий, диатомит и др .).| 
Д ля улавливання субмикронннх частнц из газовзвесей применяют во-| 
локннстне фильтрн, наполненнне термостойкой стеклянной бумагой.Я

Х и м и ч е с к и м и  ( р е а г е и т н н м и )  м е т о д а м и  
очистки являются нейтрализацня кислот н шелочей, перевод ноиов в] 
малорастворнмне соединення, соосаждение неорганнческнх веш ести  
окнслеине, восстановление, электратнз, гндролиз и каталнгнческое] I 
окисление. Этн методн применяют главннм образом для обезврежш 
вання и удалеиия прнмесей неорганических соединеннй.

Ф н з и к о - х и м и ч е с к и е  м е т о д м  включлкл флогаци-1 I 
оннне, экстракцноннне, электрохлмнческне и сорбционнне методш 
дистнлляцню н ректнфикацню, обратннй осмос и др. К  чнслу сорбциЯ 
онннх методов относятся абсорбция, адсорбцня и ионнмн обмен. Ilepe- I  
чнсленнне фнзико-хнмнческне методн, кроме абсорбцни, прнменяют! 
для очисткн сточннх вод от мелкоднсперсннх, коллондннх и раствореяЦ  
ннх вешеств. 1

Абсорбцию, а также адсорбцню широко нспользуют для очисткя Я  
газов от паро- и газообразннх врединх вешеств.

Ф и з и ч е с к и е  м е т о д н  включают осаждение в электриче-1 
ском н магннтном полях, акустнческую коагуляцию, внпаривание сточ- j  
ннх вод н др. Электрическое поле шнроко прнменяют в электрофильт- I  
рах для осаждения тверднх и жидких частиц нз газов. Магнитное ноле J 
пспользуют для селективного нзвлечения изсуспензнй частиц, облад** 8  
кмцнх магпнтннмп свойствамн (ферромагнитнне частнцн, железосогЯ 
держашие шламн и др.). Акустнческая коагуляция пронсходит при I  
облученнн ультразвуком газов. содержаших пнлн, днмн и тумаим- ,1 
Возникаюшее прн этом агрегированне частнц интенсифицирует 
цесс их осаждеиия.

Б и о х и м и ч е с к и е  м е т о д н  применяют для очисткн ct ^ H  
hu\ вод. Они иснованм па бнохнмическом окисленни органических и !  
немяормх неорганичсч-кнх всчцесгв в результате жизнедеятельносгНИ
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микроорганизмов. В  технике очистки используют а э р о б н н й 
метод —  при непрернвном притоке кислорода воздуха и а н а э р о б -  
н u й — в отсутствне кислорода. Прн этом аэробнмй способ более уни- 
п е р са л е н  и распространен. Он позволяет достигнуть максимальной 
екоросги биологического окислення и максимальной эффективности 
,/>езвреЖивания примесей.

Т е р м и ч е с к и е  м е т о д н  очистки тверднх, жидких и га- 
юобразннх примесей заключаются в окислении содержашихся в ннх 
токснчннх органических вешеств кислородом воздуха прн внсокой тем- 
пературе до нетоксичннх соединений. Термическоеобезвреживание от- 
ходов производства осушествляется чаше всего путем их сжигания прн 
температуре 1123— 1253 К .

§ 5. Очмстка ОТЮДЯ1ЦИХ гаэов химических производств

.Методн очистки газов обусловливаются физико-химическими свойст- 
вами примесей, их агрегатннм состоянием, дисперсностью, химиче- 
ским составом и концентрацией.

Снижение внброса вредннх вешеств в атмосферу возможно прн вне- 
дренни новнх прогрессивннх технологических процессов, лучшей гер- 
метнзацин технологического оборудования, увеличении единичной 
мошиости агрегатов, разработке новнх видов катализаторов, абсор- 
fieiiTOB, конструировании более эффективннх типов массообменннх 
усгройств, аппаратов пнле- и газоочистки.

Очистка от аэрозолей. Д ля очистки отходяшнх газов от аэрозолей 
используют, в основном, механические и физические методн.

М е х а н и ч е с к и е  м е т о д н  очистки делят на сухие и мо- 
крне. К  сухим относят: гравитационное, инерционное и центробежное 
осаждение пнли в различного типа осадительннх камерах, жалюзий- 
нмх пнлеосадителях и циклонах, фильтрование через тканевне и во- 
локннстне фильтрн.

Мокрне методн являются уннверсальннми для очистки газа от 
частиц имли, дмма и тумана. Они основанм на проммвании газа жид- 
костью (водой) в аппаратах мокрой очистки: башнях с насадкой, оро- 
шаеммх циклонах, пеннмх аппаратах, скрубберах Вентури и др. 
RhicoKofl эффективностью улавливания частиц отличаются пленочнне 
аппаратн (пнле- и золоулавливание пленками жидкости, сепарация 
брмзг в тарельчатнх и ректификационннх аппаратах с двумя зонамп 
контакта фаз).

На рис. 12.1 представленн схемн основннх способов мокрого пн- 
л?улавливания. В  зависимости от формн контактирования фаз спо- 
собм мокрой пнлеочистки можно условно разделить на три внда: 
У-чавливание в объеме (слое) жидкости (рис. 12.1, а), улавливание 
"леиками жидкости (рис. 12.1, б), улавливание распнленной жидко- 
стью в объеме газа (рнс. 12.1, в).

При объемно-жидкостном способе поток запмленного газа про- 
"Ускают через определенннй объем жидкости. Д ля этой цели исноль-
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Piu. 12 1. С.хема основнмх способов мокрого пнлеулавливания:
а — * оЛъсме жндкостн: 6 — плгнкамн жндкости; « — распьиенной жидко- 
стью; / — лузмрькн гаэа; 2 — капли жидкости; 3 — твердмс частицм

зуют пснние пилеуловителн с провальнмми тарелкамн (тарельчатме 
скрубберм, эф(|>ективность котормх может достигать 90— 95 %  прн 
улавливании частиц размером 2 мкм и более. На рис. 12.2 представлен 
тарельчатмй скруббер.

При улавливании пмлн пленками жидкостн коитакт газа н жидко- 
сти происходит на границе двух сред без перемешивания. Особую роль 
в захватмвании тверднх частиц играют тонкие пленки жидкости, об* 
разукхциеся на поверхностях конструктнвннх элементов. К  этой груп- 
пе устройств относятся скрубберн с насадкой, мокрне циклонн, роток-

лонн и т.п. На рис. 12.3 показана схема пн- 
леуловителя вентнляционногомокрого(ПВМ). 
Аппарат состоит из корпуса /, в ннжней 
части которого налита вода, двух неподвиж- 
ннх перегородок 2 н 4, одна из которнх час- 
тнчно опушена в воду, а другая расположена 
над ее поверхностью, водоотбойника 3, капле- 
уловнтеля 5 и вентилятора 6. Аппарат снаб- 
жен устройствами для регулнровання уровня 
водн, а также для взмучивания накапливаю- 
Шегося шлака.

Улавливание пмли распмленной жид- 
костью основано на том, что орошакмцая 
жндкость вводитея в запнленннй объем (по- 
ток) газа в распмленном или днсперсном виде. 
Распмление орошаюшей жндкости может про-
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Рис. 12.2. Тарельчатнй 
скруббер



Рис. 12.3. Пмлеу.ювитель 
Г1ВМ:
/ — корпус; 2. 4 — перегородки; 
3 — водоотбойиик; 5 — пмлеулови 
тель; в — веитилятор; 7 — устрой- 
сгво для регулироиаиии уровия 
водм

Рис. 12.4. Полий форсуночнмм 
скруббер;
/ — каплеуловитель; 2 — форсуиха

Ьмцдплк Лицгммне 
tasu last,i

Рис. 12.5. Скруббер Вентури:
1 — каплеуловитель; 2 — диффу 
*ор; 3 — горловии.1 ; 4 — кпнфузор; 
5 — устройстяо для подачи подм

Рис. 12.6. Схема электрического 
осаждения нмли:
I — источиик «лектропитаиия; 2 — ко 
роиируюший мектрод; 3 — осадитель 
нмй мектрод; 4 — иои газа; S — част*



изводиться с помошью форсуиок под давлеиием либо за счет энерги! 
самого потока газа. Первин способ распиления используется в поли 
скрубберах, второй —  в турбулентнмх промнвателях и скрубберя 
Вентури (рис. 12.4 и 12.5).

Ф и з и ч е с к и е  м е т о д и  — это осаждение в электрнческоЛ 
поле и акустическая коагуляция. Метод электростатической очистк| 
основан на заряжении взвешеннмх частнц аэрозоля в поле вмсоког 
нанряжения и осаждения их на заземленнмх осаднтельнмх электрс 
дах. Схема электрического осаждения пмли представлена на рис. 12.6 
Установки электроочнстки газов (электрофильтрн) являются наибол! 
эффективнмми и универсальннми из всех аппаратов газоочистки. Их 
основннми достоинствами являются: возможность обработкн больших 
объемов газа (миллионн кубических метров в час) прн сравнптельно 
малнх гидравлнческнх сопротнвлениях (60— 250 Па); внсокая сЖ  
пень очистки (90— 99,95 % );  малне энергетические затратн (0,06-Ш 
0,12 кВт-ч на 1000 м* очшцаемого газа); возможность полной ; ib to I 
матизации.

Электрофильтрн широко испадьзуют для осаждения тверднх н 
жидких частиц из газов в широком диапазоне размеров аэрозолей. Он1 
ирименяются при температурах 253— 773 К  в условнях воздействш| 
различнмх коррозионнмх сред и работают как под разрежениД  
так и под давлением очшцаеммх газов.

Процеес очистки газов oi мелкодисперсной пнлн или тумана м о я  
но интенсифицировать методом акустической коагуляцин. Мета! 
основан на агрегировании мелких аэрозольннх частиц (сажи, тумачГ 
серной кислотн, днма) при воздействии на очишаеммй газ звуковн^ 
или ультразвуковнм облучением.

Очистка от парообразнмх и газообразнмх соединений. Очистка га 
зов от парообразнмх и газообразнмх соединений осушествляется м еш  
дамн абсорбции жндкостями, адсорбции тверднми поглотителямн, Г  
также методом каталитического окисления.

М е т о д  а б с о р б ц и и  ж и д к о с т ь ю  основан на избнра 
тельной растворнмости вредннх прнмесей (физическая абсорбция! 
или на их взаимодействии с активннмн компонентами жидкого погло] 
тителя (хемосорбция). Абсорбция жндкостями применяется для из*] 
влечення из газов диоксида серн, сероводорода и других сернисТ 
соединений, оксидов азота, паров кислот (HC l, Н Ғ, H ,S 0 4), оксида f  
диоксида углерода, разнообразннх органических соединений (феи 
лн, формальдегид, летучие растворители и др.).

В  качестве абсорбентов, используемнх для очистки газов, прим' 
няются вода, растворн аммиака, шелочей, суспензии гндрокси 
кальция, оксидов марганца и магния, сульфата магния, этанапамй 
нн, масла и др. Абсорционная очистка является цнклическим нроцеш 
сом. При физической абсорбции регенерацию абсорбента осушествля^ 
ют иагреванием и снижением давления, приводяшим к десорбции 
концентрированию примесей. Большинство хемосорбционннх npoU1
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)» обратимо, чтотакже позволяет изменением температурн и лавления 
регенернровать абсорбент.

Абсорбционная очистная аппаратура аналогична рассмотренной 
BiJiue аппаратуре для мокрого улавлнваиия аэрозолей.

А д с о р б ц и я  т в е р д м м и  п о г л о т и т е л я м и  основа- 
нл на избирательном поглошении определеннмх компонентов из паро- 
гиовой смеси с помошью адсорбентов, представлякмцих собой твердне 
,ернисть1е материали с батьшой удельной поверхностью. В  процессах 
,| К (»рбционной очнстки может протекать как физическая адсорбция, 
гак и хемосорбция. В  качестве сорбентов применяют актнвированнмй 
^голь, силикагель, алюмогель, природнме и синтетические цеолитм 
(молекулярнме сита).

Основнме требования к проммшленнмм сорбентам —  вмсокая по* 
глотнтельная способность, избирательность (селективность), терчиче- 
ская устойчивость, длительная служба без изменения структурм н 
свойств поверхностн, возможиость легкой регенерации. Адсорбцион 
iihiM ii методами извлекают в основном органические соединения, в пер- 
вую очередь токсичнме, а также парм ртути.

Адсорбциоиная очистка газов осушествляется в полочнмх роакто- 
рах периодического действия. Наиба^ее перспективнмми являются 
процессм адсорбции в кипяшем слое сорбеита. Регенерапию сорбента 
проводят нагреваиием (вмжиганием органических вешеств), пропуска- 
иием перегретого пара, воздуха, ииертного газа (азота).

К а т а л и т и ч е с к и е  м е т о д м  очистки газов основанм на 
реакциях в присутствии твердмх катализаторов. В  результате катали- 
тических реакций примеси, содержашиеся в газе, преврашаются либо 
в экологически безвреднме соединения. либо в соедннения, легко уда- 
тяемне из газа.

Каталитический метод применяют дтя окислення при низких гем- 
пературах токсичнмх органическнх соединеннй, а также оксн.ая yr- 
1ерода, оксндов азота, днокснда серн, сероводорода и др. Очистку га- 
зов на адсорбентах-катализаторах назнвают а д с о р б ц н о и н о- 
к а т а л и т и ч е с к о й .  Каталнтическне методн позватяют утили- 
•ировать реакционную теплоту, что делает возможннм создание энер* 
готехнаюгическнх схем.

Т е р м и ч е с к и е  м е т о д н  испальзуют хля очисткн гнлов, 
содержаших спиртм, эфирм, кетонн, алнфатическне и ароматические 
Углеводородн, органические кислотн и т. п. Эти методн обезврежива* 
" ,,я газовмх вмбросов применяют в случаях, когда возврашение орга* 
чических соедииений в производство невозможно или нецелесообра i* 
"°- Обезвреживанне производнтся в установках термнческого сжига 
" ия при температуре 923-1173 К  и времени пребмвания га.ча в реак* 
|,ноннойзоне0,5— 0,7 с. Производительность установок поочшцаемому 
^зовому потоку составляет2 -25 тмс. м^ч, степень очисткн достнгает
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Еслн концентрация горючих органнческнх иримесей блнзка к ннж
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же коицентрацня примесей меньше ннжнего предела воспламенени>Н 
необходнмое колнчество теплоти обеспечивается подводом горючег^И 
газа и его сжиганием в очишаемом газе. Горючне газь! проходят за те^ | 
через систему утнлизации теплоти, что позволяет значительно у м е ю Н  
шить расход топлива.

В ряде случаев нспользуют установки термокаталнтнческого с ж и г ;Я  
ния. Они работают при температурах 533—813 К . Степепь обезврежиН 
вання токсичних вешеств в этнх установках составляет более 95

§ 6. Основнь1е направления научно-технического прогресса
■ областм охранм воздушного бассейна

Научио-техннческнй прогресс видвнгает ряд нових задач в области! 
охрань! воздушного бассейна.

Важним направлением является совершенствованне систем нолной 
очнсткн отходяшнх газов и воздуха от гвердмх частнц повьпиенной ле- 
тучестн н различного физико-химнческого состава с последуюшей ути4 1  

лизацней осажденнмх вешеств, а также снстем конденсацни и улавли- 
вання органнческих вешеств с нх селективнмм вмделением и возвра- 
Шением в производственпмн цнкл илн преврашеннем в товарную npotJ 
дукцню. Необходимо улучшить работу установок по обезвреживанию 
и нейтрализацни токсичнмх компонентов в отходяших газах с получе- 
нием теплотм илн товарной нродукции.

В  широких масштабах ведется разработка технологических иро-Л 
цессов н оборудования, позволяюших уменьшить до миннмума объецЯ 
образуюшихся газообразнмх. парообразнмх и пмлевнднмх продуктовЯ 
пригоднмхдля последуюшей утилизацин. Проводится проектированме 
технологнческих нроцессов конденсацин, улавливания и преврашения 
вреднмх вешеств с низкон концентрацией, содержашихся в отходяЯ 
ших газах хнмических пронзводств, прн наличин пмли и других соеди** 
нений в относнтельно батьшнх катнчествах. Разрабатмваются новме 
процессм очистки отходяшнх газов от примесей с применением жидко- 
стнмх абсорбентов, позволяюших снизнть энергозатратм, расход аб-| 
сорбента и обеспечить вмделение извлекае.ммх соединений с после* 
дуюшим получением товарной продукции.

Много внимания уделяется конструнрованню вмсокоэффектнвного 
оборудовання, позволяюшего обеспечить максимально возможнре 
улавливание аэрозолей н очистку газов от примесей, оборудования по 
использованню теплотм отходяшнх газов для производственннх J 1* 
коммунальнмх целей. Решенне задач охранм воздушного бассенна свЯ- ' 
<ано также с созданнем систем автоматизированного управлення прО* 8 
ц е с с а м и ,  пишоляюших обеснечить оитимальнмй расход воздуха и Г«Т 1 
«юбразного смрья и оптимальнмй режим эксплуатацин п м л е г а з о о ч И С Т "  
нмх устройств. Снизить расход энергии, матерналов н смрья на npe#)| 
прнятнях позволяют замкнутме воздухо- н газооборотнме сИС’ |  
~емм.
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Применение новмх видов материалов (катализаторов, сорбентов 
фнльтровальннх тканей и т.п.) обеспечивает 6aiee вмсокую степень 
очнстки отходяших газов и улавливание ценннх компонентов (при на- 
личии технологических процессов регенерации или переработки ука- 
занннх материалов в товарную продукцию после окончания срока 
эксплуатации или внхода из строя).

Изучаются возможности применения для очнсткн отходяшнх га- 
зовивоздуха новнх физико-химических процессов, основанннх на до- 
стижениях фундаментальннх научннх исследований. Очень важной 
задачей является изучение н применение абсорбентов, образуютих 
нестойкие химические соединення с основннмн загрязнителями атмос- 
ферн. Целесообразнн исследования гибридннх методов, сочетаюших 
преимутества фнзической абсорбции с хемосорбцией в одной стадин 
очистки, с тем чтобн сделать очистку эффективной прн максимально 
широком интервале концентрацнй кислнх газов. Особне перспекти- 
вм заключенм в поиске катализаторов, открнваюших возможность 
одновременной очнстки внбросов и от днокснда серн. и от оксидов 
язота.

§ 7. Очистка сточнмх вод химическмх производств

К жидким отходам относятся загрязненнне растворителн, различнне 
фильтратн, скруббернне жидкости, кубовне остатки, отработаннне 
кнслотн, масла и органические теплоносители, сточнне водн и т.п.

Жидкие отходн представляют собой гомогеннне (растворн) илн 
гетерогеннне (эмульсии и суспензии) системн. Собственно растворн в 
своюочередьможноразделитьна две группн, в какой-томере предопре- 
делякнцие методн их переработки: органические жидкости с раство- 
ренннми в них вешествами и воднне растворн.

Очистку сточннх вод химических производств осушесталяют механи- 
ческими, физнко-химическими, биохимическими и термическими мето- 
Дами. Сушность этих методов описана в § 4. Ниже приведена классифи- 
кация основннх методов очистки сточннх вод по фазодисперсной харак- 
тернстике и химическому составу примесей.

Вмбор схемм очистки сточннх вод зависит от многих факторов Она 
Должна обеспечивать минимальнмй сброс сточннх вод в водоем, мак- 
сичальное использование очишеннмх сточннх вод в технологических 
‘фоцессах и схемах оборотного водоснабження, более naanoe извлеченне 
Ченннх примесей.

Для очистки сточннх вод применяют три основннх типа очистннх 
'-'ооружений. локальнне (неховне), обшне (заводские) и районнне илн 
г°Родскне. На химических предпрнятиях применяют в основном ло- 
Кальнме и обшие очистнне сооруження. Районнне нли городские очи- 
СГ||ме сооружения предназначенн для очистки хозяйственно-бнтовнх 
м проммшленнмх сточннх вод района
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М е х а н и ч е с к и е  м е т о д и  очистки включают в основном 
отстаиванне, осветление и фнльтрованне. Они нспользуются для удале- 
ння крупноднсперсних взвесей.

Ф н з н к о - х и м и ч е с к и е  м е т о д м  применяют для очи- 
стки сточннх вод от мелкодисперсних, коллоидних и растворенних ве- 
теств. К  числу этих методов относятся: флотация, дистилляция, рек- 
тификация, абсорбция, ионний обмен, обратний осмос и др.

Ф  л о т а ц и я шнроко прнменяется для осветлення сточних вод, 
(агрязненних легкими и високоднсперсними взвесямн. Прннцип фло- 
гации заключается в том, что диспергированние в суспензии пузирьки 
воздуха прилипают к частицам взвеси и вспливают вместес ними на по- 
верхность жидкости, образуя над ней пену. При этом в пенний слой 
иомимо твердих взвесей переходят многие эмульснн, а также раство- 
ренние в сточних водах поверхностно-актнвние вешества разних 
классов.

Мелкодисиерсние и коллоидние частици, а также ннзкоконнентри- 
рс^ванние эмульсии удаляют нз сточних вод с иомошью к о а г у л я н- 
г о в  и ф л о к у л я н т о в .  В  качестве коагулянтов используют 
чаше всего Al., (S 0 4)3 н ҒеС13 как раздельно, так и в смеси. В  послед- 
нем случае процесс коагуляцни протекает в более широком ннтервале 
рН и температур. Повишение эффекта коагуляции достигается при 
добавлении флокулянтов (полиакриламина, актпвной кремниевой 
кислоти и др.). Добавленне флокулянтов ускоряет образование хло- 
пьев, улучшает их структуру и повишает эффективность осветления 
води.

Растворимие неорганические соедннения удаляют из сточних вод 
с использованием различних и о н н и х  п р о ц е с с о в :  перевод в 
малодиссоциированние соединения (нейтрализация, комплексообра- 
ювание), фиксацня на твердой фазе ионитов (Н- и Na-катионирование, 
ОИ-анионнрование), сепарация изменением фазового состояния води 
с иереводом ее в парообразное состояние (дистилляция) или в твердую 
Фа-чу (виморажнвание, гидратообразование), перераспределенне ионов 
» жидкой фазе (экстракция, обратний осмос), разделение ионов в 
»лектрнческом поле и т.п. Чаше всего установками для осушествле- 
"ия этих процессов дополняют основние очистние сооружения.

Растворенние в сточних водах гази и мапекулярио-растворимие 
'фганическне вешества удаляются с помошью активного угля, прнме- 
"рние которого основано на том, что растворенние в воде примеси всту- 
"ают в мопекулярное взаимодействие с високоразвитой поверхностью 
' гля и 6aiee или менее прочно на ней закрепляются. На углях хорошо 
‘ °рбнруются малорастворимие в воде соедннения.

Ь и о х и м н ч е с к и е  м е т о д и  очистки сточних вод применя- 
" "  Для обработкн стоков, содержаших органические вешества в раст- 
1°рениом нли тонкодисперсном виде. Некоторие микроорганнзми спо- 
' "бни перерабативать и неорганические соединения углерода, азота, 
фосфора, калия и других элементов.
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Бнухнмическля очистка производится в аэробних и анаэробних 
условиих. В  основном используют аэробние условия, а анаэробние 
нрименяют преимутественно для сбраживания осадков и в ряде слу- 
чаев для денитрификации сточних вод.

В  процессе биохимической очистки сточних вод часть окисляемих 
микроорганизмами вешеств используется в процессе биосинтеза (об- 
разование биомасси — активного ила или биопленки), а другая часть 
преврашается в безвредние продукти окислення: воду, COs, N , и др.

Бноочистние сооружения разделяют на две группи: сооружения, 
очистка в которих протекает в условиях, близких к естественним (по- 
ля орошения и фнльтрации, биологические пруди), и сооружения, 
очнстка в которих происходит в искусственно созданних условиях 
(биофильтри, аэротенкн, аэрофильтри, метатенки).

Недостатками биохимических методов являются: високне капи- 
гальние затрати; малая скорость окислительних процессов, для за- 
вершения которих необходими большне объеми очистннх сооружений; 
високая чувствительность к изменению температури и концентрации 
примесей; токсичное действне на микроорганизми ряда органических 
н неорганическнх соединений. Так, фенол, формальдегид, эфирн и ке- 
тони визивают денатурацию белков протоплазми или разрушают обо- 
лочку клеток. Особенно токсични солн тяжелих металлов (Hg, Sb, 
Pb, Cr, Cd, Co. N i, Zn, Cu, Fe) и некоторне неорганические соли, при- 
сутствукмцне в сточннх водах в больших количествах.

Ряд характерннх для химических производств соединений (нитро- 
бензол, дихлорметан, 1,2-днхлорэтан, хлороформ, хлорбензол, тре- 
гичнне алкилбензолсулн}юнати, диэтиловий эфнр, циклогексан, гид- 
рохинон и др.) практическн не разрушаются микроорганизмами.

Растворенние органические соединения удаляют из водн регенера- 
ционнимн (перегонка, экстракция, адсорбцня, ректификация, ионннй 
обмен, обратннй осмос и ультрафильтрация, флотацня и др.) и де- 
структнвннмн (огневое обезвреживание, жидкофазное окисление, 
термокаталитическое окисленне в паровой фазе, озонированне) мето- 
дами.

Регенерационнне методн позволяют не только обезвреживать сточ- 
нне водн, но и извлекать из них ценнне примеси. Создание химиче- 
ских комплексннх безотходннх производств повишает значение и 
перспективн использования этнх методов очистки сточннх вод.

Деструктивннеметодн применяют в случае невозможности или эко- 
номической нецелесообразности извлечения примесей из сточннх вод.

Для лнквидацни бактериального загрязнения сточних вод при- 
меняют их обеззараживание (дезинфекцию).

§ 8. Создание водооборотнмх цнклов

Водооборотнне циклн технологических систем отдельннх п р о и зв о д с т в , 
цехов предпрнятий и целнх нромншленннх комплексов я в л я ю т с Я  
одним нз главннх направлений охрани и рационального и с п о л ь з о в а

308



ння водннх ресурсов. В  этих циклах осушествляется многократное 
нспользование водн без внбросов загрязненннх стоков в водоемм, а 
расходование свежей водн и восполнение ее связанн татько с необ- 
чодимнми технаюгическими превратениями и естественной убилью 
(испарение, брнзгоунос и т.п.).

В  настояшее время применяют три основние схемм водооборот- 
tiwx циклов (рис. 12.7). Прн этом вся вода в процессе производства мо- 
жет только нагреваться либо 
голько загрязняться или на- 
греваться и загрязняться од- 
новременно. В  первом случае 
ее охлаждают в градирне или 
другом аппарате(рис. 12.7, а), 
во  втором — подвергают очи- 
стке (рис. 12.7, б), а в 
гретьем —  очишают и охлаж- 
д;нот (рис. 12.7, в), после чего 
она вновь поступает в пронз- 
водство.

R процессе многократной 
циркуляции вода оборотннх 
систем нагревается, охлаж- 
дается, частнчно упарнвается,
.ирируется, минерализуется, 
может становиться менее ста- 
оильной, более коррозионно- 
активной, способной к отло- 
жениям минеральннх солей 
и бактериологическим обра- 
1'ТНЦИЯМ.

O c h o b h u m h  ионами, которне могут прнводить к отложениям мн- 
неральних сапей в системах циркуляционного водоснабжения, явля- 
К)тся аниони H C O j, СОз“ , ОН~, S O J" ,  P O J- , S iO *-, а также катио- 
'ibi Cas+, iMK*+, Ғе*+, Ғе*^, Al*+, Zn*+. Нанбатее часто встречаютийся 
к°мпонент солевих отложеннй —  CaCOs. Предотвратить отложение 
карбонатов можно подкислением води H 2S 0 4 или HCI, ее рекарбонн- 
J^iuiefi, действием пачифосфатов (N a P 0 3), и Na5P 3O le, органических 
'Кч-фатов и др. Д ля предогвратения (уменьшения) коррозин труб и 
'е"лообменного оборудования в воду добавляют ннгнбнтори коррозии 
'.‘°лнфосфати, ингибитори на основе хромато-цинкових смесей и др. 
' Ля предупреждения обрастання оборудования бактериями воду в ос- 
'°вмом хлорируют (содержание C l, до 5 мг/л), а нногда озонируют 

I ^Ребования к качеству водн в снстемах водооборотних циклов ус- 
^"авливают для каждого технаюгического процесса. Ч а те  всего во- 
„^ • р о тн н е  циклн используют для охлаждення. Специальнне водо- 
r "'Ротнне системн, испатьзуюшне очшценную воду в том же или дру- 

>м т^хнологическом процессе, применяют пока реже. Например, та-

□  Яистар нв нагре- 
тая вода

 ̂ Намратол
lllllilill

Ш Нагрета• и 
эагряэ*е»*ар

Рис. 12.7. Схема оборотного водоснабж«а 
ния:
а  — С охлаждением оборогноЛ води; t f - c  очисг 
кой оборотноЛ водьг, в — с очисткой и охлажде 
нием оборотиой водь|; / — предириитие: 2 — иа 
сосная стаиция; 3 - камера; 4 градирня; 5 
очистнме сооружения; погери яодм: Qn - проиэ- 
водственнме; Qacn — на исларение лри охлажде- 
иии; Qyn — на унос иэ охладнтеля; Q>бр — иа 
сброс из системм для освежения лоследней (про 
дувка); С?шл — на сброс со шлачом; Уд«л ко 
личество водм, добавляечой н систему



кие системи применяются в производстве ацетилена, при получении 
аммиака, в нефтехимической промишленности, при газификации 
сланцев и бурого угля н др.

Критерием эффективности водооборотного цикла на предприятии 
является коэффициент нспользования водм:

Qa — Qc6 қ  = — —----.Qз
где Qa и QcC — количества забираемой из нсточника свежей водм и 
сбраснваемой в водоем сточной водьг

Широкое внедрение водооборота в химико-технологические про- 
цессн, замена водяного охлаждения воздушннм, а также совершенст- 
вование технологических процессов —  основнне меропрнятия для 
сокрашения потребления водн в хнмической промншленности.

Осушествление этих мероприятий позволнло значительно сократить 
водопотребление в ряде основнмх производств, например на 1 т сла- 
бой азотной кислотн —  с 10 до 0,3 м*, на 1 т серной кислотн — (с 
5,3 до 3,1 ms, на 1 т экстракционной фосфорной кислотм —  с 77 до 
3 м3 и т. д. Повторное использование водн в промншленном бессточном 
водоснабжении может достичь 97 % ,  что позволит резко сократить по- 
требление свежей речной и артезианской водн.

Сушественно повншает кратность циркуляции оборотннх вод их 
комплексная подготовка —  очистка от взвесей, реагентная обработкм 
для уменьшения коррозии аппаратурн и подавления деятельности 
бактерий. В  производство возврашаются и очшценнне сточнне водн. 
В производственном объедннении «Киришинефтеоргсинтез», напри- 
мер, в водооборот возврашаются все стоки, а на уфимском и лисичан- 
ском не<|яеперерабатнваюших заводах — все нейтральнне стокн.

На рис. 12.8 приведена схема водоснабжения и канализации нефте- 
перерабатнваюшего завода топливного профиля, работаюшего без 
сброса сточннх вод.

На этом заводе используют аппаратм воздушного охлаждения. 
Очнстка от сернистнх соединений осушествляется регенерируемнми 
реагентами, исключая очистку авиакеросина, которая производится 
Шелочью. Сточнне водн подаются на очистку I и I I  систем. Д ля очи- 
стки сточннх вод электрообессоливаюшей н обезвожнваюшей уста- 
новки (ЭЛ О У ) используют термическое обессоливание. Сернисто-ше- 
лочнне сточнне водн после обезвреживания на установке карбониза- 
цни направляют вместе со стоками Э Л О У  также на термическое обес- 
соливание. Полученннй обессаденннй конденсат направляется на био- 
логические очистнне сооружения, а остаток после вмпаривания носту* 
пает на переработку с целью внделения хлорида натрия. Пополнение 
систем оборотного водоснабжения осушествляется очишенннми сточ- 
ннми водами. Постоянннй солевой состав водн поддерживается за 
счет внвода части водн на установку термнческого обессолнвания И 
возврата в систему оборотного водоснабжения обессоленного конден- 
сата.
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На оеновании анализа показателей работи отдельннх нефтепере- 
рабативакхцих заводов и соответствуюших расчетов виработани меро- 
приятня, осутествление которих на всех нефтеперерабативакмцих 
гаводах может сделать переработку нефти малоотходной н безотход- 
ной техиологней. К  такнм меропрнятиям прежде всего следует отне- 
сти: значительное сокрашение сброса сточних вод, в перспективе пол- 
ное; максимальное оснашение резервуаров плавакмцими крьииамн; 
*амена барометрических конденсаторов смешения; оптнмизацию фа
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Рис. 12 8 Схема испольэования води на нефтеперерабативаюшгм эаш.
де Oej сброса сточних вод в водоем

кельного хозяйства с полним улавливанием сбрасиваемих на факел 
нефтепродуктов; оборудование трубчатих печей рекуператорами воз- 
Духа и котламн-утилизаторамп; оптимизацию сжигания тоилива в 
трубчатих печах; оснашение заводов аппаратами воздушного охлаж 
Дения; замену сальников насосов торцовими уплотиителями, обору- 
Дование мембранами предохранительнмх клапанов, установленннх 
в технологических агрегатах; макснмальное использование в 
качестве заводского топлива заводского и природного газов; заме 
НУ наливнмх эстакад галерейного типа на стаицнях смешения герме- 
'ичним наливом; оптнмизацию процессов ректификации нефтепродук- 
т°в  н компаудирования бензинових компонентов в товарном хозяйст 
Ве 'авода и др.

Решать 4ти задачи необходнмо не только за счет строительства ио 
Bh|x «аводов и установок, но и в значнтельной степени модернизируя и 
^'консгруируя дейсгвукхцие предприятия, а также объекги обшеза- 
водского хозяйсгва.
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В  целом по стране потребление води из природних источников со- 
ставляет в среднем более 320 км:* в год, или 6 %  во.чобновляемих ре- 
сурсов, а объем оборотной и повторно нспользуемой водн в 1987 r. 
составил 264,2 км3,нлн71 ° 0 от обтего водопотреблення на производ- 
ственние нужди. Сброс загрязненних сточних вод в водоеми составил 
в 1987 г. 20,6 км3 *. В  настояшее время в СССР ежегодная экономия 
забора свежей води нз природних нсточников за счет применения обо- 
ротного и последовательного водоснабжения превишает среднегодо- 
вой сток Ватги.

§ 9. Основнме направлення научно-техннческого прогресса 
в областн охранм воднмх ресурсов

Охрана водних ресурсов от загрязнений приобретает все большее зна- 
чение. Одним из направленнй этой работи является совершенствова- 
ние систем селектнвного виделения ценних компонентов нз сточних 
вод с целью последукмцего использовання их для получения товар- 
ной продукции и возврата очшценной води в производство. В  качестве1 
таких систем используют сорбционно-экстракционние проце^си очист- 
ки сточних вод с применением различних методов физико-химическо- 
ro воздействия. Разрабативаются новие сорбенти и экстрагенти для 
снстем селективного виделения примесей из сточних вод, а также тех- 
напогическне процесси их пронзводства, регенерацин и переработки.

Для виделення компонентов сточних вод в виде, пригодном для по- 
следуюшего производства товарной продукцин, использукц- процес- 
cu осаждения, кристаллизацни, випаривания, ректификации, сжига- 
ния и др.

Совершенствуются системи бнологической очистки сточних вод хи- 
мических предприятий, расширяется номенклатура вешеств, разруша- 
емих до нейтрального состояния биоорганизмами, н все более полно 
используется шлам с получением товарной продукцин и энергии.

Экономия води в химической промишленности достигается созда- 
нием оптимальних структур водооборотних циклов с учетом особен- 
ностей производств и при минимизации затрат на их создание и эксп- 
луатацию, а также разработкой такнх технаюгических процессов 
переработки сирья и полуфабрикатов, при которих или снижается 
расход води, или она заменяется другнм растворителем (при наличии 
эффективной системи рекуперации), или от нее полностью отказива- 
ются. Наряду с технологическими процессами разрабативается обору* 
дование, позволяюшее сократить до минимума расход води. К  сокра- 
шению потерь води приводит применение некоторих нових материа* 
лов в известних видах оборудования.

Разрабативаются локальние очнстние сооружения, позволяю ш ие 
виделить ценние компоненти из сточних вод. Создаются комбиниро-

* См.: Народное хозяйство СССР в 1987 г. Статистичеекий ежегодник. С. 568.
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иашше замкнутне системи испольюванин водних ресурсов в химиче- 
i-кой промишленности.

Использованиетеплоть! сбросних и сточнмх вод для нужд народно- 
го хозяйства позволяет экономить топлнвно-энергетнческие pecypcw 
Двтоматизированние системм управления технологическими процес- 
сами дают возможность строго дозировать воду в объемах, необходи- 
Mhix для обеспечения нормального режнма работи агрегатов и цехов.

§10. Переработка твердих отходов

К  твердмм отходам относятся остатки непрореагировавшего твер- 
юго смрья, побочние продукти, смолм, кубовме остатки от перегон- 
ки. различние осадки и шлами, адсорбенти, не подлежашне регенера- 
ции, отработанние катализатори, фнльтровальние материали, непри- 
годние для повторного использования, ветошь, пропитанная химнче- 
скими вешествами, обшезаводской мусор.

При виборе метода переработки твердих отходов сушествениую 
роль играют нх состав и количество. Количество твердих отходов со- 
ставляет огромиую величину. Так, в С Ш А ежегодио образуется 
3,5 млрд. т твердих отходов. При этом значительная доля приходится 
на отходи добмчн и разработки месторождений сирья.

Переработка твердих отходов осушествляется по трем направле- 
ниям: извлечение полезних вешеств, обезвреживание, уничтожение.

Для извлечения полезних компонентов наиболее распространен- 
iiiwm h методами ивляются экстрагирование и кристаллизация.

Э к с т р а г и р о в а н и е  (вьицелачивание) — извлечение од- 
ного или нескольких компонентов из твердих тел с помошью избира-
■ ельних растворителей —  экстрагентов. Экстрагирование использу- 
ек'я для извлечения соединений редких металлов из твердих отходов, 
ikthbhux дорогостояших компонентов из отработанних катализато- 
|">в, д*1 я виделении органических соединений. Для экстрагирования 
фименяют снецнальние апнарати —  экстрактори различного типа: 
Ао.юнние, шнековие, ковшовие, ротационние и др.

К р и с т а л л и з а ц и я  может бить использована для разделе- 
ния гиердих отходов, содержаших Два илн более компонентов. В  этом 
- ij чае отходи растворяют ь растворителе при нагревании или расплав- 
^июг. При последукхцем охлаждении раствора или расплава випадают 

Ч*исталли менее растворимого KOMHOiieiiia, которие затем отфильтро- 
"инают. В большинстве случаев ииделенний кристаллический продукт 
Утчлнзнруют. а фильтрат подвергают дальнейшей переработке.

Распространеннимн методами переработкн твердих отходов явля- 
Ю|ся термические, позволяюшне использоаать топливний потенииал

ходов, а при комлексной переработке твердих смесей извлекать нз 
'Родуктов тер.мнческон обработкн различние вешества, нрименяемие в 
‘фомишленности (черние и цветние металли, стекло). Процессосуше- 
ствляют в печах различних конструкций (шахтние, циклонние, с псев- 
д°ожиженнимслоем). Сушественним недостатком метода сжигания яв-
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ляется образованне токсичних газообразних вешеств. поэтому возни- 
кает ироблема дополиительной очистки отходяших газов.

В  ряде случаев при термической переработке твердих отходов орга- 
нические соединения подвергают пнролизу с получением продуктов, 
нспользуемих как топливо (жидкое и газообразное).

Для обезвреживания твердих отходов применяют различние тех- 
нические приеми, в частности метод капсулировання отходов, заклю- 
чакхдийся в обва/1 акивании токсичного отхода инертной пленкой, 
метод остекловивания.

Химические методи позволяют потучать из твердих отходов новие 
продукти. Например, твердие органнческие отходи гидрированием 
преврашают в жидкое и газообразное топливо.

Твердие отходн, которие трудно обезвредить и очень дорого nepe- 
работать, затапливают в морях. Широкое распространение полуила 
так називаемая санитарная земляная засипка отходов. Санитарную 
засипку можно осушествлять как в специальние канави и подготов- 
ленние ями, так и наземним складнрованием —  формированием бур- 
тов вмсогой от 2,5 до 14 м. Основним условием для подобних свалок 
является уплотнение отходов и их ежедневная засипка слоем земли.

К  сожалению до сих пор сушествует наземное складнрование твер- 
дих отходов —  потенциального смрья химической и других отраслей 
промишленности: галитових отвалов ( ~  500 млн.т), фосфогипса 
(120 млн. т), огарка (28 млн. т), различних шлаков ( ~  500 млн. т). 
К  настояшему времени уже найдени рациональние способи переработ- 
ки некоторих наземних отходов. Примером может служить производ- 
ство технической поваренной соли из галитових отвалов, организован- 
ное в производственном объединении «Уралкалий».

На современном этапе развития народного хозяйства нашей стра- 
ни непреривно растет потребность в полнмерних материалах. Рост 
производства пластических масс, расширение областей нх применения 
ведет к увеличению образования отходов. Использование отходов про- 
изводств полимерних материалов является важним фактором попол- 
нения сирьевих ресурсов и снижения потребностн в нервичном сирье. 
Решение проблеми утилизацин полимерних отходов чрезвичайно вяж- 
но и для предотврашения загрязнения окружаюшей среди, так как 
в атмосферних условиях полнмери не разлагаются, а их накопление 
приводит к засорению и загрязнению почв.

В  настояшее время переработку отходов пластмасс осушествляют 
ио двум основним направлениям: уничтожение и испатьзование от- 
ходов.

Уничтожение отходов не решает ни проблеми зашити окруж аю ш ей  
среди, ни расширения сирьевой бази полимерних материалов и приме- 
няется в тех случаях, когда отходи нельзя использовать по другим на- 
правлениям. Нанболее распространени следукнцие методи унич- 
гожения полимерних отходов: непосредственное сжигание, фото- и 
биодеструкция, захоронение.
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В  настоятее время сжигание пластмассовнх отходов является 
o c h o b h u m  методом уничтожения, хотя оно сопровождается рядом труд- 
:|(>стей. Большинство пластмасс имеет более внсокую скорость горе- 
н и я , чем другие твердне отходи, и требует в 4—5 раз больше воздуха. 
Цз-за большой теплотворной способности полимеров развивается Bhico- 
кая температура. которая затрудняет работу печей. Забивание их про- 
дуктами сгорання (отложение углеродистмх, фосфорних, кальииевмх 
и другихтвердих соединений) визивает трудоемкнй ремонт печей. Кро- 
ме того, процесс сжигания нередко сопровождается образованием ток- 
сичних вешеств, что ведет к вторичному загрязнению окружаюшей 
t реди и требует дополнительних устройств для очистки и обработки от- 
ходяших газов. Особенно это относится к поливинилхлориду и огне- 
стойким типам пластмасс, содержашим галогенидние соединения.

Длясжигания разработани и используются следукмцие типи печей: 
модовне, ротационние, поворотние для сжигания в воздушном потоке, 
печи с нижним пламенем, с псевдоожиженним слоем.

Сжигание является неэкономичним и малоэффективним способом 
утилизации полимерних отходов. Для снижения стоимости переработ- 
ки разрабативаются способн сжигания с последуюшей регенерацией 
мродуктов сгорания и использованием внделяюшейся теплоти.

В  последние годи исследовани и нашли практическое применение 
методи фотодеструкции (саморазложення) полимерннх отходов. Пред- 
ставляет интерес работа по применению фоторазрушаемой полиэтиле- 
новой пленки в сельском хозяйстве и получению изделий из фоторазру- 
шаемого полистирола. Использование вторичной фоторазрушаемой 
мленкн всельском хозяйстведля мульчирования почвн при внрашива- 
мин картофеля и овошей позволяет не только улучшить гидротермиче- 
ские свойства почви, подавить рост сорняков и сократить затратн по 
уходу за растениями, но и увеличить производнтельность труда в рас- 
гениеводстве.

Захоронение полимерннх отходов не является перспективним ме- 
тодом, так как оно связано со значительннм загрязнением окружаю- 
Шей среди, с огведением под отходн больших плошадей земли, кото- 
Pue длительное время не могут бнть нспользованн для нужд народного
'озяйства.

Возможнн разлнчнне пути использовання полнмерннх отходов. 
()Дним из важнейшнх cnoco(k)B утилизации, получившим большое рас- 
пространенне в последние годн, является регенерация пластмасс.

При регенерации термопластнчннх смол отходн в виде бракован- 
Jjbix изделнй, литников собирают, дробят и добавляют в количестве
5— 10 %  к первичному снрью. При регенерации термореактивних 
"частмасс отходн измельчают до порошкообразного состояния и при- 
ч,еняют в качестве инертних наполнителей, стоимость которнх в 2 ра- 
*а ннже стонмости нсходпнх смол. Введение в исходнне компоненти 
l() 20 %  отходов не требует изменения технологии литья под давлени-
*‘M.
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Разработан способ регенерацнн многоатомнмх спиртов из отходов 
жесткнх пенополиуретанов и пенополиизоциануратов. Измельченнмй 
отход нагревают в реакторе, заполненном растворителем, содержашим 
90— 95 %  алнфатнч£ского гликоля и 5— 10 %  диалканоламина. Гид- 
ролнз вязкой жидкости ведут в течение 20 ч в атмосфере азота до обра- 
зования гомогенной -смеси. Регенерированнмй продукт без очистки 
можно нанравлять в производство пенополиуретанов.

Перспектпвнмм методом утилизации пластмассовмх отходов явля- 
ется их термнческое разложение— пиролиз. Пиролиз осушествляют 
прн температуре 973— 1273 К  в бескислородной атмосфере или при не- 
достатке кислорода, что препятствует возгоранию полимеров. Количе- 
ство и состав продуктов пиролиза завнсят от исходннх полимеров и 
технологического режима. Так, из полиэтилена прн пиролизе в псевдо- 
ожиженном слое при 1013 К  получают до 25 %  этилена, 16 %  метана,
12 %  бензола и 10 %  пропилена.

Предложен процесс непрермвного пиролиза в экструдере-иирати- 
зере для превратения полимернмх отходов в полезнме продуктм (во- 
ски, смазки) или в продуктм, легко разлагаемме с помошью микроорга- 
низмов.

Проведенм исследования с целью возможного использования отхо- 
дов производства пластмасс в строительстве. Наилучшие результатм 
полученм прн использовании отходов вспененного полистирата в ка- 
честве среднего слоя слоистмх ограждаюших конструкций, вмполня- 
юшего теплоизоляционнме и конструкционнме функции. Положитель- 
нне результатн полученн по применению отходов полистирапа в ка- 
честве нанолнителя в пронзводстве легковесннх полимербетонов, при 
этом полимербетон приобретает повншенную огнеупорную стойкость, 
устойчивость к агрессивннм средам, хорошие теплоизоляционнне свой- 
ства. Внедрен процесс пааучения асфальтобитумннх дорожннх покрн- 
тий с включением отходов полистирольннх пластнков, что дает воз- 
можность повнсить срок службн дорожннх покрнтий.

§ 11. Экологические аспектм при проектировании иовмх, 
расширеиии и рекоиструкции действую1цих производств

В  основу критернев, ограничиваюших вредное воздействие производств 
иа окружаюшую среду, положенн сушествуюшие санитарно-гигие- 
нические нормативн —  предельно допустимне концентрации (П Д К ). 
На их основе рассчитнваются научно-техннческие нормативн воз- 
действия нроизводств на окружаюшую среду с учетом совокупности 
факторов и возможннх последствий, в первую очередь предельнодо- 
пустимне внбросн (П Д В ) в атмосферу и предельно допустимне сбро- 
сн (ПДС) загрязняюших вешеств в водоемн.

В  СССР осушествляются государственная экологическая экспер- 
тиза генеральннх схем развития и размешення производнтельннх сил 
странн и отраслей народного хозяйства, контроль за соблюдением 
экологнческих норм при разработке новой техники, технологии, ма-
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гериалов и веи^еств, а также проектов на етроительство(реконструкцию) 
иредприятий и других объектов, оказмваютих воздействие на состоя- 
мие окружаюшей среди и природнмх ресурсов. Д ля предотвратения 
нредного воздействия на состояние природной средь) машин и оборудо- 
вания при их эксплуатации предусмотрена экологическая экспертиза 
вьшускаемой продукции предприятиями машиностроительной про- 
мишленности.

При проектировании новмх, расширении и реконструкции дейст- 
вуюших химических производств обязательна исчерпмваюшая разра- 
ботка всех процессов и очистннх сооружений, обеспечиваюших пол- 
ное улавливание и обезвреживание вмбросов н отходов производства, 
которме могут нанести ушерб окружаюшей среде. Вопросм строитель- 
ства новмх, расширения и реконструкции действуюших производств 
рассматриваются специалистами ведомств здравоохранения, водного 
хозяйства, рмбного хозяйства, гидрометеорологин, Советами народ- 
нмх депутатов.

Основное вниманне при проектировании систем очистнмх сооруже- 
ний и аппаратов, входяших в их состав, должно бмть направлено на 
использование новейших достижений научно-технического прогресса. 
При этом в первую очередь должнм внедряться наиболее экоиомичнме 
и прогрессивнме решения.

В  целях коренного улучшения использования смрьевмх, топливно- 
энергетических и других материальнмх ресурсов и охранм окружаю- 
шей средм в СССР установлен порядок, обязмваюший организацию 
(предприятие, производственнме и научно-производственнме объеди- 
нения, терригориально-производственнмй комплекс), ответственную 
<а разработку новмх видов, материалов или продукции, одновременно 
разрабатмвать технологию повторного использования н переработки 
их иосле нстечения срока службм илн эксплуатации, предусматривая 
при этом создание соответствукмцих мошностей одновременно с созда- 
нием мошностей по производству материалов или иродукции.

§ 12. Создание безотходньи техиологических процессов

Очистка отходяшнх газов и сточннх вод является вмнужденннм меро- 
приятием, обусловленннм несовершенством применяемнх на произ- 
водстве технологических схем. Водо- и газоочистнне установки и со- 
оружения способствуют, с одной сторонн, предотврашению поступле- 
ния вредннх вешеств в биосферу, а с другой —  получению этих ве- 
'Цеств в виде тверднх концентрированннх отходов, образуюшихся на 
Разлнчннх технологических стадиях. Однако твердне отходн, не на- 
'педшне применения и идушие в отвал, также являются фактором за- 
'Рязнения окружаюшей средн.

Сушественно сократить объем таких отходов, снизить их воздей- 
( твие на окружаюшую среду или перевести в соединения, легко под- 
Даюшиеся вторичной переработке, можно путем организацин безот- 
4(>дннх производств.
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Создание безотходних технологических нроцессов и основанних на 
них нронзводств нвлнется одной из актуальнейших нроблем химической 
технологии. Эта проблема имеет большое социально-экономнчесК(М‘ 
шачение как для повишення экономического уровня и промишлен- 
ного потенциала страни, так и для обеспечения связанного с этим оп- 
тнмального экологического взаимодействия производства с окружаю- 
шей срсчон.

При безотходном производстве * предполагается создание опти 
мальних технологических схем с замкнутими материальними и энер- 
гетическими потоками. В пдеальном случае такое производство не нме- 
ei сточних вод, вредних вибросов в атмосферу и твердих отходов.

Создание безотходних технологнческих производств ведется в не- 
сколькнх направленнях. Разрабативаются технологические процесси 
с минимальним удельним водопотреблением, заменой исходного сирья 
на нетоксичное; при этом стремятся к исключению нз технологического 
процесса летучих растворителей. Свести к минимуму отходи позватяет 
укрупнение агрегатов, внедренне энерготехнаюгических схем; ши- 
рокое применение високоэффективних методов очистки сточиих вод и 
газових вибросов. В  безотходних производствах достигается макси- 
мально патное нспатьзование сирья и энергии, возможное при пови- 
шенни селективностн процессов, улавливання и утилизации побочних 
продуктов и отходов, совершенствовании технологнческого оборудо- 
нания и методов локальной очистки материальних потоков с целью 
возврата нх в производство или утилизации. Ликвидировать отходи в 
ряде случаев можно путем максимального использования водообо- 
ротних циклов и организации бессточних пронзводств. Интенсивно 
ведется разработка комплексних схем по переработке прнродних сирь- 
евих ресурсов с максимально полним извлечением патезних продук- 
тов.

В химической, нефтехимической и других отраслях народного хо- 
зяйства, используюших методи химической технологин, осушествля- 
ется шнрокий комплекс мероприятий по совершенствованию техноло- 
гических процессов, внедрению водооборотних циклов и воздушного 
охлаждения, реконструкции устаревших производств и цехов, дальней- 
шему расширенню использования отходов, созданию безотходних тех*' 
нологических процессов.

Так, прнменение воздушногоохлаждения в нових крупних агрегатах 
аммиака позволило в 10 раз уменьшить расход оборотной води.

В настояшее время избезотходних процессов в СССР и за рубежом 
получили распространение процесси производства минеральних удоб* 
рений. В СССР примером безотходной техн^логии является получение

* Термин ^безотходное производство» в некоторой степени условнмй, так 
как в реальних условиях нельзя полностью избавиться как от отходов, так и 
от влияния производства на окружаювдую среду. Точнее, это «м алоотходное 
пронзводство», даювдее такие минймальнме вибросм, при которих самоочишаю- 
■цая способиость природи в  достаточной степени препятствует в о з н и к н о в е н и ю  
необратимих экологических изменений.
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,'ммофоса по схеме БГС  (барабанний гранулятор-сушилка) с разделе- 
ипем потока экстракцконной фосфорной кислоти. Часть кислоть! кон- 
[снтрацией 39—45 %  P tO» нейтрализуют аммиаком до молярного со- 
,)ТНОшеиия N H , : P tO, = 1,2. Перед грануляцией в полученную 
нульпу вводят остальную часть кислоти с коицентрацией 50—53 
р.О». Грануляцию н сушку смеси ведут в аппарате БГС  при соотно- 
шёнии N H , : P tO» = 0,98-j- 1,05. Количество аммиака, вмделиюте- 
гося при сушке с отходятнмн газами в снстему абсорбции, сокрашает- 
(.я в 2—3 раза. Процесс внедрен на Воскресенском производственном 
>бъединении «Минудобрения» и на Череповецком производственном 
обьединении «Аммофос». К  числу малотходннх технаюгий относятся 
гакже производства жидких комплексних удобрений и кормового 
нреципитата.

За рубежом получила распространенне безотходная технология 
пронзводства нитрофосфатов методом фнрмм «Норск Гидро» (Норнегия). 
По этому методу фосфатное смрье разлагают 58- 60 %-ной азотнон 
кислотой при 323— 328 К  в течение 2—2,5 ч, норма азотной кислотм 
113 %  от стехиометрии на СаО в смрье. Нитрат кальция удаляют 
нутем охлаждения реакцноннон массм до 268 К и кристаллизации в 
крнсталлизаторах, охлаждаеммх аммиаком. Для фильтрации нитрата 
кальция прнменяют каскаднме барабаннме фильтрм. После удале- 
ння нитрата кальция раствор нейтрализуют аммиаком, упаривают и 
нлав гранулируют вместе с мелким ретуром готового продукта и ка- 
лийнмми солями. Нитрат кальция переводят в нитрат аммония и кар- 
бонат кальция. Вследствие преврашения нитрата кальцня в карбонат 
кальция в процессе отсутствует твердмй отход— фосфогипс. При этом 
чожно использовать фосфатное смрье различнмх месторождений.

Фирмой «Борден» (США) разработан процесс получения трикаль- 
цийфосфата с содержанием P,O f ~38 % . Обжиг смрья осушествляют 
»о врашакхцнхся печах при 1623— 1773 К. после чего продукт охлаж- 
дают и размалмвают. Перед обжигом в фосфат вводят фосфорную кисло- 
iy и кальцинированную соду. Отходяшие соединения фгора перераба- 
гмвают во фгориднме соли. Мошность действукицей установкн состав- 
ляет 120— 190 т Р*04 в сутки.

Достигнутм определеннме успехи в производстве экстракционной 
'(юсфорной кислотм. В Японии разработанм процессм без промежу- 
гочной фильтрации полугидрата сульфата кальция CaS04-0.5H,0. 
Чо этому методу тонкоизмельченнмй фосфорнт разлагают серной и 
фосфорной кислотами в смеснтеле и в последовательно установленнмх 
РРакторах. Пульпу охлаждают, отстоявшийся осадок полугидрата 
"ерекристаллизовмвают в дигидрат, отфильтровмвают и нроммва- 
ют. Процесс является безотходнмм, при этом полученнмй фосфогинс 
содержит 0,2—0,4 %  P jO t и может бнть без предварительной нодго- 
говки использован в проммшленности строительнмх матерналов.

В США разработан и внедрен изотермический процесс «Свенсон». 
фи j to m  разложение фосфатного смрья проводят в одном реакторе. 

'"вметакхцем функции экстрактора, кристаллизатора фосфогипса и
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иакуум-холодильника. Фосфат до подачи в реактор смешивают с ре- I  
циркуляционной 4>осфорной кислотой. Неразбавленная 93%-ная cep- l 
мая кислота разбридгивается под поверхностью пульпи. Скорость цир-Я 
куляции пульпм очень вмсокая, что позволяет исключать локальное! 
пересмшение и получать однородние крнсталли гипса.

При производстве экстракционной фосфорной кислоти на I т P tOkl  
получают 4,5 т фосфогипса. По сравнению с масштабамн внработкиИ 
потребление его невелико нз-за присутствия в нем нежелательннх I  
иримесен. Во все.х високоразвитих странах разрабативаются процессь|Я 
для решения проблеми утнлизации фосфогипса.

В СССР фосфогипс применяют в сельском хозяйстве в качестве ми-Я 
нералнзатора для гипсования солончакових почв и в промьппленностиЯ 
стронтельнмх материа.юв. В Воскресенском производственном г>бъеЯ 
динении «.Минудобрения» создан комплекс по переработке ф<к(|югмисаЯ 
в разлнчние строительние материалн (плити, перегородкн, подвеснм^И 
потолкн и т. д.). На Гомельско.м химическом заводе эксплуатируютсяИ 
установки по переработке фосфогипса в гипсовое вяжушее. РазрабатнЯ 
ваются новьге пути утилизацин фосфогипса: производство сульфидиЛ 
затора для шахтной плавкн окислешшх никелевьгх руд, сннтез низко-Я 
1емпературного белита на о<'Нове фосфогнпса, получаемого прн перера-И 
ботке фосфоритов Каратау, изготовленне сернон кислоть! и извести,аа Я  
также бесхлорньгх калийньгх удобрений. Расширенне i-фер использов 
вания фосфогипса позволит снять обострение в связн с его очень боль-Я 
шнм накоплением н сделать безотходньгм производство фосфорнт 
кислоти. S i

В области развития безотходного сернокислотного производствв 
меобходимо от.метить получение серной кислоти по схеме Д КД А  —1 
двойное контактнрование — двойная абсорбшш.

Испатьзование в пронзводстве серной kiu-totu метода двойногси 
контактирования и двойной абсорбцни прнвело к повьпнению с 97̂ 51 
до 99,5 uo степени конверсии диокснда сери н у.меньшению более чем! 
в 6 раз (с 0,2 до 0,03 - 0,05 % ) вьгбросов его в атмгк-феру. Такне серноД 
кислотние схеми внедрень! на Череповецком азотно-туковом з.чводеПЛ 
('умском производственном объединенни «Химпром», на Актюбинско|Л 
химическом заводе им. С. М. Кирова и Самаркандском суперфосфаТ'И 
ном заводе.

Одним из примеров практической реализацин основньгх принциповя 
безотходного ироизводства является разработка замкнутой пютеМ^И 
проммшлеиного водоснабжения и переработки отходов Первомайско-в 
го производственного объедииения «Химпром». С 1980 r. это обьедЯЯ 
пенне полностью ирекратнло сброс всех вндов производствепимх с то чв  
iibix вод в открьгше водоемь»; для производственнмх нужд нспользуюТ» 
ся только очншеннме проммшленнме и городские сточнме водм. Пр**Я 
этом водоочистнме установки вмполняют пронзводствениую ирогра Й Д  
му по получению волн нужного качества н вмработке продукции из от-1 
ходов произволства. Комплексняя с.хема и баланс водопотреблеи1<’, '|1 
химкомбината прнведенм на рис. 12.9.



Рис. 12.9. Комплексная схема и балаис водопотрео- 
ления Первомайского химического комбината

В гл. 11 приведенм примерм малоотходних технологических про- 
цессов и безотходних производств на базе энерготехнологических про-
цессов.

В СССР разрабативаются и внедряются проекти нескольких круп- 
iihix химнчеекнх, нефтехимических и нефтеперерабативаюших заводон 
и комбннатов, предусматриваюшнх экологически оптимальние техно- 
логнческие системм, нсключаютие вредние вмброси в окружаюшую
среду.

Bonpocu дл« поаторення м самостоятельной проработнм

( * По какнм признакам класснфицируют промишлеиние за> рячиения би«>-

2- Какие причини приводят к загрязнению биосфери?
3 Перечислите основние методи очистки промишленних вибросов, приме- 

I  t'Mux в химической технологии.
1 Какова роль химической технологин в эашите биосфери?

Хо J Что такое безотходная технология? Можно ли полностью исключить от- 
I |LnP.H °рганизации технологических процессов?

С какой целью применяют во^оборотние цикли? 
вб,1а Г1еречислите основние направления научно-технического прогресса в 

Г ИпОХРанн воздушного бассейна.
*я>'ти Речислите осиовние направления научно-технического прогресса в об- 

охрани водних ресурсов.
ЮДЬ|' К;,кие закони СССР направлени на дальнейшее улучшение охрани при- 

10 ционалм«ого использовання природних ресурсов? 
kH гт~' чем заключаются биохимические и физико-химические методиочист- 

ст°чних вод?
[  3,4 "*  321



Глава 13

Основь! разработки химических производств *

Современное хнмическое предприятие — это сложная химико-техно-1 
логическая система (ХТС), состояшая из большого числа аппаратов и j 
связей ( i io t o k o b )  между ннми. Для ее эффективного функционирова-1 
ния необходимо решить многие задачи еше до етроительства нового | 
предприятия, на стадии проектирования.

Разработка ХТС требует знания как обшего подхода к проблеме, 
так и большого чнсла конкретнмх вопросов, непосредственно связан- J 
Hbix с хнмико-технатогическим процессом.

Современньж уровень, на которий поднялась химическая техноло- I 
гия, определяется двумя чертамн — ее основним научнмм методом нс- , 
следования и ее аппаратом. Метод исследования — математическое 
моделированне, аппарат — теория систем и ее прикладная часть '-« 
системнин анализ (совокупность методов и средетв изучения слож« 
Hbix снстем). Именно эти два положения, определяюшие лицо совре» 
менной технологии, являютея основой разработки ХТС.

Поскольку все этапм создания ХТС осушествляютея на основе ма- 
тематических моделей, инженер-механик да^жен бить знакомеоснов- 
HbiMH видами моделей ХТС, — знать этапн разработкн ХТС (к ним 
относятся синтез, анализ, оптимизация ХТС), характеристику и <ад|1 
чн каждого этапа, последовательность вьтатнення и взаимоевязь меям 
ду этапами, основнме приемь! реализацни каждого этапа. Чтобм p d  
шая схема разработкн приняла законченний вид, ее необходимо Ь ш  
полнить конкретним содержанием — сведеннями, учитмваюшнми з я  
кономерности химико-технологических процессов, основние полоиЯ 
ния теорин реакторов, технологические принцнпь! создания ХТС и т .Я

§ 1. Постаиовка об|цей эадачи раэработки 
и создания химико-техиологических систем

Конечная цель разработки химнко-технологнческой системи — голдЯ 
ние високоэффективного химического производства, т. е. такого обш 
екта химнческой промишленности, которий позволит папучать неоШ 
ходимую продукцню не только в заданном объеме и требуемого качв  
ства, но и экономичееки целесообразним путем. Для этого надо тав  
управлять работой технологического оборудования, чтоби при вис<* 
кой средней производительности и низкнх капитальних затраП В 
обеспечнть полученне продукта с високнм виходом и нанлучшего 
чества.

Проект ХТС должен содержать следукнцие решения:
1. Определенне т е х н о л о г и ч е с к о й  т о п о л о г  и !  

с и с т е м u. Технологнческой топологней системи називают хара4

* Гл. 13 написана канд. техн. наук, доц. В . Н. Зайцевмм.
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тер и порядок соединения отдельних аппаратов в технологической 
хеме. Вибор аппаратов схеми, определение характера связей между 

7 м н а р а т а м и  и установленне оптнмального норядка соедннения от- 
1ел ь н ь 1х аппаратов системн в технологическую линню влияют на эф- 
’|К>ктивность работи системи в целом.

2. Определение значения в х о д н и х  п е р е м е н н и х ,  кото- 
l>biMH являются физические параметри входннх потоков сирья, а так- 
хе параметри различних физико-химнческих воздействий окружаю- 
тей среди на процесс функционирования ХТС (температура, давле- 
нпе и т.п.).

3. Установление значений т е х н о л о г и ч е с к и х  п а р а -  
vi е т р о в ХТС (степени преврашения сирья, степени разделения хи- 
мических компонентов, констант скоростей химнческих реакций, 
коэффнциентов массо- и теплопередачн н т.п.).

4. Определение к о н с т р у к ц и о н н и х  п а р а м е т р о в  
ХТС (геометрических характеристик аппаратурного сформления — 
объема химического реактора, основного сечения аппарата, b u c o t u  
с.юя насадки и т.п.).

5. Вибор п а р а м е т р о в  т е х н о л о г и ч е с к о г о  р е- 
ж и м а  в а п п а р а т а х  ( э л е м е н т а х )  ХТС — совокупно- 
сти o c h o b h u x  факторов (температури, давления, активностн применя- 
емого катализатора, условнй гидродннамического перемешения пото- 
ков ко.мпонентов), которие влияют на скорость технаюгического про- 
цесса, виход и качество получаемого продукта.

6. Вибор п а р а м е т р о в  т е х н о л о г и ч е с к и х  пот о-  
к о в, обеспечиваютих работу системи в заданном режиме (массовий 
расход, температура, давленне, концентрация вешеств в потоке и т.д.).

Кроме перечисленних задач приходится решать и ряд других, не 
менее важних. Это разработка принципов автоматического управле- 
ния отдельнимн технологическнмн процессами и производством в це- 
лом, подбор конструкционних материалов, разработка методов ана- 
литического контроля, соблюдение саннтарно-гигненнческих условнй 
труда и т.п. В  настояшее время батьшое значение придается охране 
°кружаю1цей среди. Поэтому вопроси экологии также учитиваются 
пРи создании нових производств. И, конечно, нельзя создать эффек- 
тивно работаюшее предприятне без учета современних прогрессивних 
” аправлений в развитии химической технаюгин. К ннм относятся про- 
Леми рационального использования сирья, энергии, создания энер- 

'°технологических схем, увеличения единнчной мошностн аппаратов 
" Т.п.

Решение поставленних задач позватнт создать эффективно функци- 
""ируютую систему, обеспечнвакмцую требуемие значения виход- 
"*'х переменних ХТС, которими являются физические параметри ма- 
еРиальних и энергетических потоков иа виходе из системи (мас- 

t(,8ufi расход, концентрация хнмнческих компонентов, температура, 
'1вленне, вязкость, плотность н т.д.). Именно набор виходних пере- 
e,,Hux определяет состояние ХТС.



Оценку качества (эффектнвностн) работь! системи осушествляют с| 
номотью п о к а з а т е л я  ( к р и т е р и я ) э ф ф е к т и в н о с т и  
ф у н к ц и о н и р о в а н и я  ХТС. В качестве такого показатели 
могут использоваться как технологические, так и экономические xa*J 
рактеристики химнческого пронзводства. Важно так вибрать показа-1 
те-ть эффективиости, чтоби он достаточно полно характеризовал каче-1 
ство функционирования ХТС, а для этого он должен учитивать все ос-1 
новниеособенности и свойства системи, условия ее работи и взаимодей- I 
ствне с внешней средой.

§ 2. Испольэование методов и принципов 
системного исследования при разработке ХТС

В связи со сложностью поставленной задачи важной становится про- J  
блема научно обоснованного подхода к разработке и проектированию J 
химических пронзводств. Предпосилкн для ее решения, для иерехода! 
на новие методм проектирования и анализа проммшленнмх процессовв 
есть — это разработка теоретнческих основ процессов химической 
технологии, широкое применение вичислительной техники, а такжет 
виедрение в арсенал познавательних средств современной науки прин- 
ципов и методов системного исследоваиия.

В настояшее время нельзя больше смотреть на производство как на 
сумму разработанних и спроектированнмх в отдельности технологи- 
ческих операций и процессов. Признание факта взаимного влияния 
агрегатов привело к рассмотрению технологического процесса в целом! 
н видвинуло повую концепцию проектнрования и эксплуатацин химМ 
ческих производств, совмешаюшую последние достижения инженернД 
технической науки с возможностями электронних вичислительньВС 
машин, — системний метод исследования.

Прн освоенни снстемного метода приходится сталкиваться с рядом трудЯ
иостей.

Во-первмх, в лнтературе по системнмм исследованиям нет единства о и  
ределений, встречается противоречнвость некстормх формулировок.

Во-втормх, системнмй подход связан с использованием довольио сложнопН  
математического аппарата. Обилие математических завнснмостей. преобразов#*! 
ний, вмкладок, использованне математического аппарата матриц и теорвЦ! 
rpa (j»B , не всегда понятнмх неподготовленному читателю, затрудняет освоение 
и применение самой иден сисгемного подхода.

Ие совсем просто сразу предстаинть всю задачу создания ХТС  в целомИ 
трудио вмделить отдельнме этапм в решении этой обшей задачн, установить взВ*Я 
нмосвязь между ними, последовательность их вмполнення. Только этимн о0*в 
стоятельствамн, а не несостоятельностью самого метода можно объяснить тоТЯ 
факт, что в литературе мало сведений о реальнмх химических производства1«И 
создаиимх на основе системного подхода.

Ннже дана лишь обшая картина решения поставленной задачи. Техник*» 
нрименення математического аппарата не рассматривается. На первом этаП*1 
жакомства с снстемнмм методом нсследования полезнее освонть не техникУ*Д 
.i прннципм использования математического аппарата, знать, что и на каком зТ*Ш  
ne создания ХТС может применяться. Это, возможно, в некоторой степени о б л ев  
чит задачу тем исследователям, котормм придется подробно знакомиться с 
тематнческим аппаратом, опнсаннмм в лнтературе по системотехнике.
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^нстемннй подход начинается с того, что химическое производство 
рассматривается как система.

С и с т е м а  — объект, взаимодействуюший с внешней средой и об- 
1адакмций сложнмм внутренним строением, большим числом составнмх 
частей и элементов (аппаратов), взаимосвязаннмх технологическнми 
потоками (связямн) и действуюших как единое целое.

Э л е м е н т — самостоятельная и условно неделимая единица. 
В химнческой технологии — это чаше всего аппарат, в котором проте- 
Кает какой-либо типовой процесс (химический, диффузионнмй, теп- 
ловой и т.п.).

П о д с и с т е м а  — группа элементов (агрегат), обладаюшая оп- 
ределенной целостностью и целенаправленностью. Это самостоятель- 
но функционируюшая часть системн. Как между элементами, так и 
между подсистемами сушествуют различнме видм связей — матери- 
альная, энергетическая, тепловая, информационная.

Связь между элементами осушествляется с помошью п о т о к о в 
и отражает перенос потоком вешества, теплотн, энергии от элемента 
к элементу. Преобразование же потока происходит в самом элемен- 
те.

Совокупность элементов и связей образует с т р у к т у р у  си-
стемм.

Основополагаюшие принципм системного подхода сводятся к двум 
положениям: 1) представлению объекта как системм; 2) исследова- 
нию его именно в том аспекте, в котором он представлен как система. 
Это означает, что стратегия нсследования должна заключаться в на- 
правлении от целого — к части, от системообразуюших отношений и 
свойств, от структурм — к элементам (а не наоборот, что имеет место 
нрн эмпирнческом подходе). При исследовании ХТС анализируются не 
внутренниесвойства и структура элемента, а такие сушественнне свой- 
етва элемента, которне определяют его взаимодействие с другими 
элементами ХТС или влияют на свойства системн в целом.

Элемеитн ХТС находятся в бесчисленном множестве связей и отно- 
шений между собой. Степень интенсивности связн или отношения за- 
“ нснт от их сушественности. Задача исследования заключается в том, 
чт<>бн определить, какне связи сушественнне, определякхцие систему. 
rl какие — нет.

Описаннью два этапа — это лншь начало системного исследования, 
j* уобственно системное нсследование начинается с момента, когда оп- 
'Нделяют, какнми обшеснстемннми свонствами (так назнваеммми си- 
1 н‘мнмми параметрами) характеризуется образованная система, к ка- 
'П|У тнпу она принадлежит, какие обшесистемнме шкономерностн

• ^иствуют в рамках данного типа систем.
Использоваиие обшесистемнмх закономернолей, связь системного 

,ц Дх°Да с обшей теорией систем — важнейшая черта и одно из преиму-
1 гв системного исследования. Такой подход позволяет установнть и

§ 3. Основиме понятия и принципм системного подхода
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использовать глубокие структурнне и функциональние аналогии меж4  
ду системамн, принадлежатими различним уровням материи, изучае*) 
мим в различних областях науки.

§ 4. Химическое предприятие как сложная система

Любое химическое производство представляет последовательнос 
трех основних стадий: подготовка сирья, собственно химическое пре- 
враш,ение н виделение иелевнх продуктов. Эти три операции реализу- 
ются в виде единой сложной ХТС.

Химико-технологические системн, соответствуюшие химическим 
производствам (или отдельннм их цехам), обладают характерннми 
признаками:

1) сушествование обшей цели функционирования — внпуск про- 
дукции;

2) большие размери системн — велико число элементов, входя 
ших в систему, число связей между ними;

3) большое число параметров, характеризукмцих работу снстеми;
4) сложность поведения системн — изменение режима в одном an- 

парате может влиять на работу всего производства;
5) внсокая степень автоматизации процессов управления пронз-3 

водством;
6) необходимость создания потоков осведомительной и управляю- 

шей информацин между элементами ХТС и управляюшимн устройст-j 
вами.

Наличие этих признаков позволяет рассматривать химическое npol 
изводство как сложную систему.

Представление химического предприятия в виде системн предпо- 
лагает подразделение его на взаимосвязанние подсистемн. Между nqn  
снстемами сушествуетсоподчинение, которое характеризуется иерар*] 
хической структурой, состояшей из трех-четнрех уровней или ступе-1 
ней иерархии.

Иерархическая структура химического производства

Химическое пведприитие 
(зайоа) и ACfn

цекоб поCoSoKx- . ,  --- л --произвооству i4 еяеоого 
проЯукта и ACi цехвми
Текно/гоеические цехи, 
участки и АСЧ техно- 
поеическими проиессами

Типойие XUMUKO - /ПСКНО-
логические npoueccu u САР
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Первую, иизшую ступень иерархической структурн составляют 
T n iio B u e  химико-технологические процессн (химнческие, тепловне, 
гидродинамические, диффузионнне, механические), а также локаль- 
nue снстемн управления нми, в основном системн автоматического ре- 
,улирования (САР). Типовие технологические npoueccu осупцествля- 
HiTcfl в аппаратах, где происходит физико-химическое воздействие на 
„роходяшие технологические потоки.

Вторая ступень иерархии — это агрегатн и комплексн, представ- 
ляюшие взаимосвязанную совокупность типовнх техиологическнх 
ироцессов и аппаратов, осушествляюших определениую операцию. 
Чаше всего это цехи или их отдельнне участки.

На второй ступенн используются системи автоматизированного 
управления для решения задачи оптимальной координации работн ап- 
паратов и оптимального распределения технологических потоков меж- 
ду ними (АСУТП).

Третья ступень иерархии включает химические производства, со- 
стояшие из несколькнх цехов, где получают целевне продуктн, а так- 
же АСУ технологнческого и организационного функционирования про- 
изводств.

Четвертая ступень — химическое предприятие в целом и автомати- 
зированная система управлення предприятием (АСУП).

Отличительной особенностью иерархической структурн химиче- 
t кого предприятия является не только наличие отношений соподчи- 
ненности между уровнями (подсистемами) иерархин, но и сушество- 
вание взаимосвязи между подсистемами одного и того же уровня.

§ 5. Об|цая стратегия системного исследования.
Основние этапм создания ХТС

На практике деятельность инженера-механика сводится к решению 
лвух основннх задач: проектирование и создание новнх внсокоэф- 
фектнвннх технологических процессов либо эксплуатация уже суше- 
ствуюших производств, их интенснфикация и повншение эффективно- 
сти их функционирования. Эги задачи решаются в несколько этапов 
(стаднй), совершаюшихся либо одновременно, либо последовательно. 
Для того чтобн представнть обший объем работн, отдельние этапи ее 
вьшолнения, связь между этими этапами и последовательность их вн- 
"олнення, удобно задачу создания и эксплуатацин ХТС рассматривать 
как многоуровневую с различннми по сложности уровнями.

Первнм уровнем этой обшей задачи является построение (созда- 
Ние) математических моделей отдельннх элементов и на их основе пол- 
н°й  математической модели ХТС.

Математическая модель дапжна отражать сушиость функциони- 
р°вання ХТС как единого целого. Для этого в модели должнн бнть 
°писанн в виде количественннх зависимостей важнейшие сторонн хи- 
Мического производства. Прежде всего в математической модели от-
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Оснивнмс этапм создания хнмиьо-технологических сисгем

ражаются сушность химико-технологнческих процессов, нротекаюших 
в элементах системи, а также технологические связи между элемента-? 
ми, динамика взаимодействия элементов и нодсистем сложной ХТС| 
Наряду с этим уже на стадии создания математической модели необ- 
ходимо вибрать показатель эффективности функционнрования X T C j 
установить его функциональную зависимость от различних факторов, 
позволяютую определять его числовие значения прн разлнчних ус-| 
ловиях работн ХТС.

Математически задача построения модели сводится к нахождению 
вида завнснмостн внходннх параметров системи от параметров, ока- 
зиваюших влияние на работу снстемн; к таковнм относятся:

1) входнне переменнне (катичество снрья, его состав и т. п.); обо<| 
значим этн факторн X ,, X t, .... Х „, а весь набор этих факторов X на-j 
зовем вектором входннх переменннх;

2) внешнее воздействне (окружаюшей средн); вектор параметров 
окружакмцей средн (температура, давление и т. п.) V;

3) технаюгические параметри элементов системн; вектор этих 
параметров D;

4) конструкционнне параметрн; их вектор К.
При составлении математической модели отдельного элемента учи* 

тнвается перечисленний више перечень факторов. Тогда математи- 
ческая модель единнчного элемента, виражаюшая зависимость bH-S 
ходннх параметров (количество готового продукта, его состав и т. п.) 
от параметров, влиякнцнх на систему, внглядит следукнцим образоМЙ

Y =/ (X. V, D, К ), (13 I) j

где Y — вектор внходннх параметров.
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Если в системе N элементов (аппаратов), то для всех составляются 
м о д об н н е  зависимости (i — номер любого элемента системи от 1 до
,V): .
Y.=  Ғ, (X i.  V j, Di. K i) .  (13.2>' i = i s

Естественно, что для каждого элемента системм эта функциональ- 
ная зависимость принимает конкретний вид. Это отражено в урав- 
Нении (13.2) тем, что вместо символа функцни /, как в уравнении (13.1), 
сТоит символ Ғ ,,  обозначаютий вектор-функцию от вектора перемен- 
nbix. Т. е. набор различних функций для разних аппаратов.

Построив математическне модели для всех элементов системи, пе- 
реходят к построению математической модели ХТС в целом.

Нельзя судить о работе всей системи (всего производства) по 
анализу работи отдельних элементов (аппаратов), нроводимому по- 
рознь. Оптимальное иоведение системн не является аддитивной функ- 
иией оптимально построенних отдельних элементов, составляюших 
ее. Поэтому н математическая модель ХТС не может бить простим 
набором математических моделей элементов.При ее составленин кроме 
отмеченних више четирех факторов учитиваются допошительно еше 
два:

1) в системе аппарати могут бнть связани различними способами 
(различаюшиеся последовательность, характер связей), т. е. система 
может нметь различную технологическую топаюгию (ее варианти бу- 
jt*M обозначать символом G). Техноюгическая топаюгия оказивает 
влияние на работу всей ХТС и должна учитиваться в математической 
модели ХТС;

2) возникаюшие ири соединении элементов в систему внутренние 
связи (потоки) характернзуются определенними параметрами. От их 
шачений зависит работа производства в целом и поэтому они также 
входят в математическую модель ХТС (L  — вектор параметров внут- 
ренних потоков).

Тогда модель ХТС изображается завнсимостью следуюшего вида:
V -  Ғ, (X/, V/. D/, К/. L/, G ). (13.31

‘ i.v

Кроме расчета виходних переменних систем в процеесе созда- 
•*ия ХТС приходится постоянно определять значения показателя эф- 
Фективности функционирования системи £ для различних ее вариан- 
т°в. Поэтому математическая модель ХТС должна содержать наряду 
 ̂ 'ависимостямн вида (13.3) и функциональное соотношеиие для рас-

' V  ( Y/. V. D. К , L . G ). (13.4)

Чтоби полученной математической моделью можно било пользо- 
Паться в дальнейшем, необходимо создать алгоритм д-тя ее расчета 
На ЭВ.М, а также экспериментально проверить соответствие ее нзу- 
ЧаемоМу объекту.
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Первий уровень разработки ХТС заканчивается составлением ма 
тематических моделей элементов и подсистем ХТС. Создав их, нере- 
ходят-к решению задач анализа, синтеза и оптимизации ХТС, что 1 
составляет второй уровень в создании ХТС.

А н а л и з ХТС состоит в изучении свойств и эффективности функ- I  
цнонирования ХТС в целом на основе ее математической моделн. I  
Свойства системь! зависят как от параметров и характернстик состоя-И 
ния элементов (подсистем), так и от структурн технологических свя- 
зей между элементами.

В ходе анализа ХТС необходимо оценить степень влияния этих ! 
факторов на значения вмходнмх переменнмх ХТС, характеризуюшнх J 
состояние системм.

На первом уровне разработки ХТС бмли полученм математичес- j 
кие модели отдельннх элементов или подсистем. Говорить о математи- I 
ческой модели для процесса в целом на этом этапе еше рано, так как 1 
она зависит от структурн ХТС, которая пока не бнла внбрана.

На стадии анализа ХТС как раз и проводится расчет полной ма- 1 
тематической модели ХТС при определенной ее топологии. В резуль-1 
тате расчета количественно связнваются характеристики состояния ; 
всей системн в целом (внходнне переменнне) с параметрами и харак- j 
теристиками отдельннх элементов.

Меняя структуру технологических связей между элементами и 
подсистемами, а также варьируя значения технологических и конст»! 
рукционннх параметров элементов н проводя полннй расчет системцЯ 
сопоставляют результатн расчета различнмх вариантов и получаюШ 
первое представление о их недостатках и достоинствах.

Учитнвая все сказанное, можно иннми словами сформулировать! 
задачу анализа ХТС: расчет полной математической модели Х Т С I  
на основе математических моделей отдельних злементов и техно.югиМ 
ческой топологии с целью определения параметров вь/ходнь/х технош• | 
гических потоков при заданнь^х технологических условиях и параметрахШ 
входних потоков.

Естественно, что полная модель может бнть рассчитана лишь j  
после того, как составлена (синтезирована) ХТС, т. е. анализ не можетЯ 
проводиться в отрнве от синтеза.

Задача с и н т е з а ХТС заключается в создании химико-техноло- 
гической снстемн, работакмцей с внсокой эффективностью. Для этого 
необходимо прежде всего вмбрать оптнмальную технологическую то- 
пологию G (вмбрать число и тип элементов, установнть характер свя- 
зей между ни.ми), а затем определить значения входнмх переменннх 
химико-технологической системн — X, технологических п арам етров ! 
элементов системн— D и параметров внутренних технологическиХ 1 
потоков — L.

Установленное сочетание параметров должно приводить к эффеК* 
гпвной работе снстемн, т. е. обеспечнвать оптимальное значение по* 
казателя эффективности функционирования системн £. Другими слО"

f иами, задача синтеза ХТС сводится к нахождению таких значений
следуюших параметров:

Y. V. к. Е-п), (13.5)
X /,(Y. V. к. £;), (13.6)
D ft (Y, V. К. Е-п), (13.7)
L M Y. V. K. £•„), (13.8)

к о т о р н е  обеспечивают оптимальное значение показателя эффектив-
ности функционирования системн £:

/*=,opt9(Y. V, D, К. L, 0), (13.9)

l

где £ * — оптимальное значение критерия эффектнвности £; Е*„ — 
иредельное значение этого же показателя.

Из изложенного видно, что с синтезом ХТС тесннм образом свя- 
зана задача о п т и м и з а ц и и  ХТС, которая как раз сводится к 
нахождению экстремального значения внбранного критерия эффек- 
тивности функционирования системн £*. С математической точки 
зрения решение задачи синтеза сводится, в конечном счете, к решению 
задачи оптимизации. В качестве критериев эффектнвности работн 
ХТС используют, как правило, экономические критерии (средняя при- 
бнль, приведенннй доход, приведеннне затратн, себестоимость и т. п.). 
Иногда используют также и технологические критерии эффективности, 
например внход получаемого продукта.

Функцнональная зависимость критерия эффективности £ от вли- 
яюших на него воздействий устанавлнвается еше на стадии составле- 
ния математической модели [см. уравнение (13.4),), алгоритм расчета 
разрабатнвается на стадии анализа ХТС.

Из определения задач анализа, синтеза и оптимизации ХТС видно, 
что все эти этапн органически связанн друг с другом. Обшее у них 
т°. что все они внполняются на основе математической модели ХТС. 
В то же время для каждого этапа создания ХТС можно сформулировать 
°сновную его цель: при создании математической моделн — это полу- 
чение зависимости между параметрами системн — уравнения (13.2); 
" а утадии анализа ХТС — изучение с помошью этой зависимости 
' войств системн (для этого проводится расчет полной модели ХТС); 
пРи синтезе ХТС создаются, рассчитнваются и оптимизируются аль- 
ТеРнативнне вариантн ХТС из которнх внбирается окончательннй 
аРиант системн.

Ти Чтобм конкретней представить, как связанм этапь! синтеза, анализа и оп- 
НосИЗации можно в саммх обших чертах показать, в какой последователь-
, а1Ти Решаются они на практике. Сначала создается (синтезнруется) первона- 
РидЬНЬ,й (ИС*°ДНЬ1Й) вариант ХТС . Далее проводится полннй расчет этого ва- 
PaeuTa 1,0 ее модели (т- е- пРоизв°Д ится анализ ХТС). При этом наряду с 
THll eT°M виходних параметров ХТС  определяется и значение критерия эффек- 

| та 'ости Функционирования системи. Синтез и анализ первоначального вариан- 
°ставляют первий этап разработки ХТС.
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f lРезультатм аналнза являются основой для принятия решений на btodm I  
этапе — при повторном сиитезе ХТС, но уже на более вмсоком уровне. Созчан-1 
ннй усовершенствованннй вариант ХТС вновь анализируется, принимаютс» р е . Я  
шения о действнях на третьем этапе при создании еше более совершенной cxe-fl 
МЬ1 и т. д.

Для всех вариантов ХТС  сопоставляются знамения крнтерия эффективнос*! 
ти функционнровання системн. Многократное поочередное повторение синтеза I  
и анализа ХТС  производится до тех пор. пока не будет получено оптиуальное 1 
значение критерня эффектнвиости функционирования ХТС  (т. е. одновременно I  
с синтезом и анализом проводится и оптимизация ХТС)

В сочетании прннципов аиализа, сиитеза н оптимизаиии ХТС на I 
основе математнческой модели решаются вопрось! наибатьшей степе-1 
ии трудиости. относяшиеся к I I I  и I V  уровням обшей задачи I  
(см. § 4), — это иитеисификация и оптимизации сушествуюших про-1 
изводств, а также создание на основе оптимального проектировани» 1 
hobwx объектов хнмической промишленности.

В настояшее времи усилнваются тенденции заменя гь обмчнме ме-1 
тоди проектированни агрегатов и установок опти.мальни.м проекти-1 
рованием. Приниипиал1.ное различие этих двух подходов заключается! 
в том, что прн обнчном проектировании вибор принятого варианта 
иедостаточно обоснован с точки зрения наилучшего достнження желае* 1 
мих результатов. Такое проектнрованне часто сводится к переносу в 
производство лабораторнмх конструкций и режимов, которие не) 
всегда являются оптимальними для промишленних предприятий.1 
Как правило, определяются конструкциоиние и технологические j 
параметри аппаратов и узлов, а взаимосвязь и взаимодействие их не! 
учитнвается. Вибор технапогической топаюгии пронзводится без! 
анализа возможних альтернативних вариаитов технологической cxe-I 
ми производства. Такой подход не позволяет создать високоэффекти1̂ И  
ние химические предприятия.

При оптимальном проектировании вибор окончательного вариаита 
пронзводится по специально разработанной стратегии математичесюИ 
обоснованними методами перебора весьма значительного числа(частвИ 
миогих сотен) вариаитов конструктивннх схем и режнмов агрегатовЯ 
и установок. Эта задача может бнть решена с помошью разрабатнва^И 
Mbix в настояшее время автоматизированних систем технологического ! 
проектироваиия.

Такая система состоит из ряда подсистем (блоков). Одни из них | 
содержат сведения о процессе (блоки математических моделей эле* I  
ментов ХТС, информацню о физнко-химическнх константах, свойст-ш 
вах комнонентов, участвуюших в процессе и т. п.). Другие обеепечи-И 
вают работу системь! (ввод исходной информации, основиая испатнИ- 1 
тельная подпрограмма, внвод результатов).

Прн автоматизированном проектированин математическую модель |  
отдельного элемента ХТС представляют в виде совокупности мате»^^ 
тических моделей типовнх технаюгических операторов. Модель ти- 
пового технапогического оператора називают модулем.
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Один элемент Х Т С  описивается несколькими модулями. Для мо- 
^елирования каждого элемента Х Т С  берется определенний набор мо- 
дулей. На осиове стандартних программ математических моделей ти- 
i io b w x  технатогических операторов по модульному принципу разра- 
батнваются математические модели элементов Х Т С .

§ 6. Иласснфнкация моделей ХТС

gce модели Х Т С  можно разделить на два вида: к а ч е с т в е н н н е  
(обобшенние) и м а т е м а т и ч е с к и е ,  которие в свою очередь де- 
лятся на ряд разновидностей.

Классификаиия моделей химико-технологических систем

i

Качественнне (обобшенние) модели сушествуют двух видов: опе- 
рационно-онисательнне и иконографические.

О п е р а ц и о н н о - о п и с а т е л ь н н е  м о д е л и  — это сло- 
весное описание процесса функционирования системи. В  нем приво- 
Дятся основние хнмические реакции, no которнм осушествляется по- 
лУчение целевого продукта (химическая схема npouecca), дается опн* 
Сание процессов, происходяших в аппаратах системн, приводятся све- 
Дения о составе снрья, значениях параметров технологического ре- 
*има и т. п. На практике операционно-описательная модель — это раз* 
личнне видн проектно-конструкторской документации, технологи- 
Ческие регламентн.

И к о н о г р а ф и ч е с к и е  м о д е л и  всегда связанн с на- 
гЛчДннм графическим изображением, чертежом. Обобшеннне иконо- 
и1>;|Фические модели дают лишь качественное представление о функ* 

и°нировании системн. Это различине види схем химико-технологи-
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лчеекого процесса, вьшолненние в виде чертежей. Сушествует __
сколько разновидностей такнх слем: функцнональная (прннципнзль-| 
ная), структурная, операцнонная (операторная), технологическая. Г  

Составленне разлнчних видов схем покажем на примере получения 
аммиака. Сначала приведем химнческую схему процесса, т. е. реак» 
ции, по которим осушествляется процесс. С целью получения водо 
да проводят конверсию метана:
CH4-f Н ,0  (nap) CO-f 3Ht; \ H > 0
C H |+  1/20, — С0 +  2Н,; \Н  <  0 /

Получаемий оксид углерода вдальнейшем конвертнруется водяниц| 
паром с получением водорода:
CO-f Н ,0  (пар) Н ,+ С О ,;Д //< 0

Поскольку конверсия ведется не чистим водяним паром, а в сме* 
си с воздухом, то в продуктах реакций наряду с водородом прнсутЛ 
ствует азот; получается азотоводородная смесь (авс). Далее следует 
собственно сннтез аммиака:
N, + 3H, JT? 2NH,; \ H < Q

Чтоби показать принцип состамения различного вида схем, рас- 
смотрим один узел производства — цех синтеза N H S. На рис. 13.1 
представлена упровденная (не указани некоторие второстепенние an* 
парати) технологическая схема цеха синтеза аммиака.

Азотоводородная смесь поступает в компрессор /, где сжимаетс! 
до давления 30 МПа. Затем в инжекторе 2 она смешивается с непр«

Рис. 13.1. Технологическая схема цеха синтеза аммнака (упрошеннмй вар и ан т ) 
/ — компрессор; 1— икжсктор: 3 — теплообнсиник; 4 — испаритсль жидкого аммиака; S. 
сепаратори: S — колоииа синтеза: 7 — водяной холодильник; 9 — циркуляционимЯ компр** 
сор
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реагировавшей азотоводородной смесью, возврашаемой после реак- 
iiiii., и охлаждается сначала в теплообменнике 3, а потом в испарителе 
^идкого аммиака 4. При охлаждении из азотоводородной смеси кон- 
теисируется некоторое количество аммиака, которий обично в ней 
прцсутствует. В  сепараторе 5 жидкий аммиак отделяют, а азото- 
водородную смесь подают в колонну синтеза 6, где и осушествляется 
р еакци я. Патученний продукт — NH., конденсируют прн охлаждении 
в цодяном конденсаторе 7 и затем отд&тяют от непрореагнровавшей 

ютоводородной смеси в сепараторе 8. Оставшуюся смесь, имеюшую

Подготовка смрья

aei I Сжатие
авс Охлаждсние

| Сжатис авс \

NH, (ж ) л 
(продукт) I

Отпелеиие NHj
от авс

Сиитез
аммиака

Разаеление 
NHj иавс Охлажаение

‘1

Химичсское
прсвраидемие

Вмлеление лроаукта 

Рис. 132. Функинокальная схема получсния аммиака

давление 28 МПа, сжнмают до давления 30 МПа в циркуляционном 
компрессоре 9 и вновь возвравдают в систему на повторное химическое
преврашение.

Ф у н к ц и о н а л ь н а я  с х е м а  дает обгцее представленне 
о процессе функционирования ХТС. На схеме виделяются основние 
узли (подсистеми), виполняюшие определенную технаюгическую 
°перацию, показани технологическне связи между ними. По схеме 
можно определить, какие операции совершаются в пронзводстве и в 
какой последовательности. Сведений о типах отдельних злементов 
Функциональная схема не дает. Функциональная схема производства 
а'*миака показана на рис. 13.2.

' т р у к т у р н а я  с х е м а  ХТС дает изображение всех эле- 
Mt‘iiTOB ХТС в внде блоков, имеювдих несколько входов и виходов, по- 
казивает технологические связи между блоками. Как и функциональ- 
"ая, структурная схема не содержит информации об отдельних типах 
^Ментов, но зато технаюгические связи в ней указивают направле- 
'Ие движения материальних и энергетических потоков системи 

<Рис. 13.3).
н О п е р а т о р н а я  с х е м а в  отличие от двух предидувдих дает 
1аглядное предстамение о физико-химической сувдности технологи- 

их процессов системи. Для этого каждий элемент ХТС изобра-
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жают в виде определенного тниового технологнческого оператора, ко- 
тормй качественио нли колнчественно преобразует фнзическне napa- 1 
метри входних материальних и энергетических потоков, т. е.сгвер- I  
шает операцию, отображенную соотношением (13.1).

Технологнческие оператори обично делят на основние и вспомо- I 
гательнме. Основние технологические операторь! (рнс. 13.4) обес-

Рис 13.3 Структурная схсма синтеза аммиака:
/ — компрессор; 2 — имжектор; 3 — теплообмонник; 4 - испари- 
тель жидкого аммиака; 5. tt — сспараторм; 5 — колонна сиите- 
эа; 7 — водяноА холодильник; 9 — циркуляционниП компрессор;
C|—0 ,j — потоки газа; Lt — Ls — потоки жидкости

иечивают функционнрование ХТС в требуемом целевом направлении.
К ним относят технологические операторм химического нреврашения, 
межфазного массообмена, смешения и разделения.

Вспомогательпие технологнческие оператори используют для по- 
вмшения эффективности функцноннрования системн путем изменения

ее энергетического и фазового со- 
стояний. К  ним относят онераторн 
нагрева и охлаждения, сжатия И 
расширения, изменения агрегатио- 
го состояння (конденсация, испа- 
рение, растворение).

Взанмодействие отдельннх тех- 
нологических операторов осушест- 
вляется благодаря технологическим 
связям (соединениям) между ними. 
Каждой технологической связи со- 
ответствует некоторнй материаль- 
нь|й или энергетический поток, на-
змваемий т е х н о л о г и ч е с к и М
II о т о к о м.

Операторная схема производств* 
аммиака приведена на рнс. 13.5* 

Наиболее иолное качественное представленне о нроцессе ДаеТ 
т е х н о л о г н ч е с к а я  с х е м а .  Кажднй элемент процесса n  
казан на ней в виде условного обшепринятого стандартного изобр*, 1 
жения, технологическне связи показанн направленннмн линиям и  ОШ

3.36

« г » *♦

Рис 13.4. Технологическис операто- 
pw:
осиовиме: / — химического превратеиия; 
2 — смешеиия; 3 — ра «деления; 4 — меж- 
фаэиого массообмеиа; всиомогательиме; 
5 -  иягрева или охлаждеиия; 6 — сжатия 
яли расширеиия; 7 — иэмеиеиия агрегат- 
иого состояиия яетества



стрелками. По схеме можио судить о типах и способе соедииеиия эле- 
меитов (аппаратов и машии), о последовательности отдельиих техно- 
логических процессов. Иногда на схеме приводят краткие указания о 
хи^ическом составе и наиболее важних даннмх, характеризуюших ка* 
чество исходного смрья, промежуточнмх и конечних продуктов. В  не- 
Kompux случаях аппаратм изображают с соблюденнем масштаба, 
чтоГ>Ь1 получить представление об их габаритах и конструкции.

Технологнческую схему можно использовать для изображення 
ХТС как на стадни эксплуатации, так и на стадии проектирования.

Рнс. 13.5. Олераторная схема сннтеза аммнака:
/ — кочпрессор; 2 — инжектор; 3 — теплообменник; 4 — аммиачний холодиль 
ник (испаритель жидкого аммиака); 5. & — сепараторм; 6 — колоина синтеэа 
аммиака (реактор); 7 — водяноА холодильник. 9 — ииркуляционнмй компрес- 
сор; Af,—Afir — физические потоки

Она — прообраз, позволяюший получить первое представление о соз- 
даваемой ХТС. На рис. 13.1 бнла, например, показана технологичес- 
кая схема цеха синтеза аммиака.

Рассмотренние модели ХТС относятся к качественним (обоб- 
■денним). Другая часть моделей ХТС — математические— дает коли- 
чественное описание процесса. Они также могут бить предстамени 
в нескольких разновидностях. Все математические модели можно 
разделить на символические и иконографические (рис. 13.5).

С и м в о л и ч е с к а я  (аналитическая) модель — это совокуп- 
ность математических соотношений — формул, уравненнй, неравенств. 
^ти соотношения позволяют определить физические параметри со- 
стояния технологических потоков иа виходе системи в зависимости 
°т  факторов, воздействуюшнх на систему, — параметров входних тех- 
"ологических потоков (X), параметров окружаюшеи среди (V), тех- 
нологических (D) и конструкционних (К ) параметров элементов спс- 
теми.

Эги соотношения для отдельного элемента ХТС отображаются уже 
чнакомой зависимостью (13.1).
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Так как ХТС есть совокупность образукпцих ее отдельних взан-у 
мосвязанних элементов, то н математнческая снмватнческая модели 
снстеми в целом прежде всего включает совокупность снмволических 
моделей элементов. Но она должна бить дополнена уравнениями тех- 
нологических связей между элементами. Так, например, тот фачт, 
что технологический поток виходит из k-го аппарата и поступаег в 
п-й (k и п — номера элементов, связанних одним технологическим 
потоком), отражается зависимостью вида

В реальном производстве, как правило, сушествуют ограничвния 
по каким-либо технологическим параметрам. Поэтому в математичес- 
кую модель входят и вмраженни следуюшего внда:

где Hj — вектор-функция технологнческих ограничеиий параметров 
состояния потоков и элементов ХТС.

И к о н о г р а ф и ч е с к и е  м а т е м а т и ч е с к и е  мо- 
д е л и — наглядное графическое отображение либо таких качест- 
венних свойств технологической структурм ХТС, по которнм можно 
определнть количественнне характеристики системн, либо функцио- 
нальннх математических соотношений между параметрами и перемен- 
ними, входяшими в символическую математическую модель ХТС, 
либо логикн функциональннх связей между уравнениями и информа- 
ционннми переменннми символической математической модели.

Если обобшеннне иконографические модели давали только ка- 
чественную информацию о процессе, то математические иконографи- 
ческие модели связанн с количественннми характеристиками системи. 
Поэтому они незаменимн при решении задачи на уровне анализа, син- 
теза и оптимизации сложннх ХТС.

Математические иконографические модели подразделяют на трн 
группн: топологические модели (графн), структурнне блок-схемн и 
сетевне модели.

Т о п о л о г и ч е с к и е  м о д е л и  представляют в виде графов. 
Граф — это фигура или конфигурация, образованная совокупностью 
некоторнх точек (вершин или узлов); некоторне из них могут бнть сое- 
диненн отрезками прямнх, ломаннх или кривнх линий. Линии могут 
нметь наиравление (тогда они назнваются дугами) или не иметь его 
(ребра).

Для химико-технаюгического процесса часто вершинами графа 
являются ero элементн, а дуги показивают связь между элементами.

Сушествует несколько типов топологических моделей ХТС, пред- 
ставленннх в виде графов. Все зависит от того, для каких элементов 
системн составляют граф, какие свойства элементов и какие связи  
между элементами нас интересуют.

Предположим, необходимо построить топологические модели для 
процесса синтеза аммиака, операторная схема которого представлена

Ун х„

Н, (X ,. Y i. D/, K i) > 0 . ( 13.11)
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иа рис. 13.5. B  операторе 1 происходит сжатие подаваемого потока 
парья (азотоводородиой смеси), в операторе 2 — его емешение с ното- 
ком непрореагировавшего сирья, уже побивавшего в реакторе, в опе- 
раторахЗ и 4 — охлаждение азотоводородной смеси, в операторе 5 — 
ньс.еленне сконденсированного аммиака из азотоводородной смеси; 
в операторе 6 — химическое нреврашение, 7 — охлажденне водой, 
8 — отде-пение продукта — N H 3 — от потока непрореагировавшего 
сирья, 9 — сжатие азотоводородной смеси.

К<1ждий /-й физический ноток системи (для данной системи имеем 
|7 потоков) характеризуется набором следукмцнх параметров: m< — 
обший массовий расход физического 
иотока; т ц  — массовий расход /-ro 
компонента (у нас число компонентов 
равно 3 — это N H 3, Н.,, N4) в /-м 
физическом потоке; Сц — концентра- 
11ия /-го компонента в /-м потоке;
Г , — температура /-го потока; Н , — 
геплота физического иотока.

При составленин топаюгических 
моделей рассмотренной на рис. 13.5 
схеми могут представить интерес раз- 
лнчние ее сторони.

11редположим, что необходимо 
uiaTb характеристику обшнх мате- 
риальних нотоков между элементами 
ириведенной системи. Граф, отобра- 
жаюший это, показан на рнс. 13.6.

Поскольку нужно знать изменение обшего массового расхода ком- 
монентов в системе, для построения графа нз операторной схеми берут 
голько те элементи, где меняется величина массового потока. Эго и 
будут вершини графа.

В операторах /, 3, 4, 6, 7, 9 (см. рис. 13.5) не изменяются обшие 
массовие расходи. (В  операторах /, 9 происходит изменение давле- 
ния, в операторах 3, 4, 6 ,7  — температурн; в операторе 6 идет хими- 
ческое преврашение, меняются состав и температура потока, но 
"бшнй массовнй расход остается неизменннм.) Поэтому на графе от- 
еутствуют вершннн, соответствуюшие перечисленннм операторам. Но 
'ято на нем должнн бнть отраженн факти подачи сирья в систему и 
внвода продукта. Поэтому граф допапняется вершннамн /, соответст- 
вуюшими источникам вешества, и вершинами s, отображаюшими сток 
вешества. Источннк / соответствует обшему количеству сирья, нода- 
»немого в систему с потоком М х. Сток s' соответствует количеству про- 
Дукта, внводимого из системн с потоком Afu; s " — катичеству N H S, 
виводимому с потоком М*.

Поскатьку изображенннй на рис. 13.6 граф составлялся для мас- 
с°вих потоков вешества по обшему расходу, он так и назнвается — 
М а с с о в и й  п о т о к о в н й  г р а ф  по  о б ш и м  р а с х о -
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Рис. 13.6. Материальний потоки- 
B u i i  граф iio  обшим расходам 
ХТС:
2.5. 8 - номера вершин. соответствую- 
ших иомерам операторов иа оператор 
ной схеме. иэображениой иа рис. 13.5; 
I — источиик. соответствуюший поступ- 
лению сирья с фиэическим потоком 
Л!,; S' и S "  — стоки вешеств с потока- 
ми И; и .И,»; т ,  -rnt — массовме пото- 
ки по обшсму расходу вешества



д а м ХТС (сокрашенно — МПГО). Вершинм МПГО еоответствуют 
элементам ХТС, которме трансформируют обшие массовие расхо.ш 
физических потоков, а также источникам и стокам вешеств физичес- 
кнх потоков; дугн графа — материальнмм потокам, отвечаюшим об- 
шему массовому расходу в физических потоках системн.

Для той же системм (см рис. 13.5) можно составнть и другие пидн 
графов, например, не по обшему массовому расходу, а по массоиому 
расходу любого отдельного компонента в материальннх потоках 
снстемн. Тогда такой граф будет соответственно назнваться м а т е- 
р и а л ь н н м  п о т о к о в н м  г р а ф о м п о  компоненту (сокра- 
вденно МПГ по компоненту).

Рис. 13.7. Тепловой noToKcubifi граф ХТС:
:'—й — номера вершнн. соотктствуюш ие номерам операторов на операторной схеме, 
изображениой иа рис. 13.5: I j . .  1‘j. . источиики. соответствуюшне поступлеиию

теплотм с физнческими потоками .И,, ,Иа. ,Иц; — источиик. соответствуюший вь1-

1елению |епло1 м при иротекании «кзотермическоП реакции: S*.. S y ,  S " * ,  — I
vtoKH соогвеи-твуюшие отводу теплоти с физическими мотоквми M,, Mt. Ч,. ,VI„; ] 
Н, Н . тепловме потоки

Если рассматриваемнй процесс интересует нас с точки зрения теп- 
ловнх характеристик потоков, то составляют т е п л о в о й  пот о-  
к о в н й  г р а ф  (сокравденно — ТПГ). Вершинн ТП Г соответствуют 
элементам системн, которне изменяют количество теплотн физичес- 
ких потоков, источникам и стокам теплотн ХТС. Дуги отвечают теп- 
ловнм потокам. Н а  рис. 13.7 приведен тепловой потоковнй граф для 
рассматрнваемой намисхемн. Помимо вершин графа, соответствуювдих 
операторам схемн, где трансформируются тепловне потоки, в граф 
введенн вершинн, соответствуювдие источникам и стокам теплотш 

Описаннне внвде материальнне и тепловне потоковне графн отра- 
жают топологические особенности самих технологических систем. 
Н о  можно построить и такие графн, которме учитнвают топапоги- 
ческие особенности систем уравнений симватической мате.матической 
модели. ^го с и г н а л ь н н е  г р а ф н .  Их строят для того, чтобн 
графически изобразить функциональнне связи между информацион- 
ннми перемевдениямн, входявдими в уравнения симватической мате- 
матической модели ХТС. Эти переменнне назнвают с и г н а л а м и ,  
отсюда и название графа. Сигнальнмй граф соответствует системам 
уравнений математической модели ХТС и отражает ф ункц иональнне  
нли причинно-следственнне связи между переменннми ХТС.

Вершинн сигнального графа соответствуют сигналам, т. е. инфор* 
мациоиннм переменннм ХТС (параметрам состояния н свойств сис-
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темь1). Вершини-источники изображают независимне (свободние) 
тременние, вершннм-стоки — зависимме неременнме, относительно 
котормх система уравнений разрешается в явном внде.

Дуги графа соответствуют коэффициентам нлн передаточнмм функ- 
ц и я м ,  характеризуюшим связь между ииформационнммн переменнм- 
ми.

Помимо описаннмх сушествуют п другне разновндностн графов. 
К  другим подгруппам иконографнческнх математических моделейот- 
носятся структурнме блок-схемм и сетевме модели.

С т р у к т у р н а я  б л о к - с х е м а  это нкоиогр^фичеокз * 
математическая модель, которая соответсткует cnvna iiw v лГ- v -ч 
матнческой моделн Ма структурчой 
Ллок-схеме каждмй технологичоокин 
оиератор изображают в виде блока, по- 
добного показанному на рис. 13.8.

Каждмй блок представляет матема* 
шческую модель технологическою оие- 
ратора (набор коэффицнентов передачн 
и передаточнмх функций) и связмвает 
вектор параметров, являюшихся вход- 
нмми для данного блока, с вектором 
вмходнмх параметров. Блок-схема всей 
\ТС представляет тогда совокупность тнких отдельнмх fownrt, 
связь между блокамн осушествляется векторамн параметрор состои 
ния соответствуюших технологическнх потоков системм.

И структурнме блок-схемм, и сигнальнме графм отражают особен- 
ностн символической математической модели. Между нимн имеется 
взаимно однозначное соответствие: направленная ветвь блок-схемн 
отвечает вершине сигнальиого графа (в обоих случаях — это набор 
чараметров состояния технологических потоков системм), а каждмй 
блок схемм соответствует направленной ветви сигнального графа (в 
обоих случаях — это набор коэффициентов функциональной связн).

С е т е в н е  м о д е л н  — это нконографнческне моделн, ото- 
бражакмцие организацноннне процессн проектирования, эксплуата- 
чии и управления ХТС.

§ 7. Задачи анализа, сиитеза и оптимизации ХТС

^адачи второго уровня разработки химнческого предпрнятия — аиа- 
•1из, синтез и оптимизация — тесно связанн друг с другом и на прак- 
Г||ке решаются комплексно.

При решенин задач анализа и сннтеза ХТС возникает ряд труд- 
ностей как методаюгического, так и внчнслительного характера. 
^ о  внзвано многомерностью ХТС как по элементам, описнваемнм 
г>°льшим числом дифференциальннх и конечно-разностннх уравиений, 
Так и по внполняемнм нми функцням. Осложняется дело и внсокой 
степенью взаимосвязанности и взаимовлияния элементов.

Р и с . f 3 н Плок 'U * !»'.r • 
Л.юк-cxfMbi:
X к Y яекторм »!ар««меттю*' со 
стояиия ВХОДИОГО И ВЬ1ХОДНОГО тсх- 
нологичсских потокоя: (К) — иабор 
коэффициситов псрсдачи. прсдстав* 
лсннмЛ n видс мптрицм
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При анализе функционирования ХТС нриходится делать полниф! 
расчет математической модели ХТС по известньш математическим мо- 
делям элементов и при определенной технологической топологии. Даже 
для современних ЭВМ  простой однократньж расчет полной модали 
XTC  связан с многочисленними трудностями и занимает много ире- 
мени. Положение значительно осложняется, если вспомнить, что при 
синтезе XTC приходится неоднократно решать задачу анализа it оп- 
тнмизации функционирования ХТС, т. е. много раз проводить полньш 
расчет модели, перебирая большое число альтернативних вариантов 
технологической топологии. Если не применять научний подход, то 
при большом числе элементов XTC и возможних различних видах свя- 
зи между ними получается такое число альтернативних вариантов, 
с которим трудно справиться даже современним ЭВМ.

Поэтому задачами первостепенной важности прн создании XTC яв- 
ляются разработка оптимальних алгоритмов расчета на ЭВМ  много- 
мерних систем уравнений математических моделей, оптимальная орга- 
низация вичислительних процедур, устанавливаюшая порядок расче- 
та математических мод&тей элементов системи для нахождения внход- 
ннх переменннх системн в целом. Не менее важен также внбор опти- 
мальной стратегии и на стадии синтеза и оптимизации XTC.

Значите-тьно облегчает разработку оптимальной стратегии на 
всех этапах создания сложной XTC шнрокое использование различ- 
ного вида топологических моделей. Много удобств дает и использова- 
ние математического аппарата матриц при работе как с символичес- 
кими математическими, так и с топологическими моделями. При ана- 
лизе ХТС символическую математическую модель каждого элемента 
нредставляют в матричной форме. Такой подход позволяет большой 
объем сушественной информации о ХТС представить в компактном и 
наглядном виде. Кроме того, матричное представление модьти удобно 
при работе на ЭВМ.

Если в символической математической модели (13.1) связи между 
параметрами входннх и внходннх потоков описиваются лииейннми 
функциями, то модель каждого *'-го элемента можно представить в 
следуюшей матричной форме:

x l * i l ] ,  (13.12)

где т  — число внходних переменннх; п — число входних перемен- 
ннх; IX ' ,1 — вектор входннх переменннх; [ Y ^ , I— вектор внходннх 
переменннх; — матрица преобразования, или операционная
матрица.

Элементи матрицн преобразования отражают связь между входнн- 
ми и внходннми параметрами. Матрица преобразования состоит из 
статбцов, отвечаюших каждой входной переменной, и из строк, от- 
вечаюших каждой внходной переменной. Кажднй элемент матрицн — 
это коэффицнент функциональной связи между соответствуюшей вход- 
ной и внходной переменной. Установление вида такой связи, или, ДРУ"
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гими словами, определеиие элементов операциониих матриц, проводит- 
ся на основе экснериментальних данних, полученних в результате 
снеииально проведенних исследований на стадии создания матема- 
гической модели. Получают значения коэффициентов операпиоиной 
матрнци аналитическим решением уравнений математической модели.

Как это виглядит, можно показать на следукицем примере. Пред- 
иоложим, что идет процесс абсорбции (рис. 13.9) некоего компонента 
А, содержашегося в газовой фазе, активним компонентом В, находя- 
тимся в жидкой фазе. Ход процесса опреде- 
1яют следуюшие параметри входних потоков:

0 — массовий расход газа; L  — массовий рас- 
ход жидкости; tBX — температура входного по- 
тока жидкостн; дг,, — концентрация активного 
компонента В во входном жидкости потоке:
Иих — концентрация компонента А во входном 
потоке газа. Набор этих величин составит век- 
тор входних параметров.

Вектор виходних параметров, характерн- 
n  ювдих работу абсорбера, будет включать сле- 
дуюшие показатели: уьих — концентрация ком- 
понента А в внходяшем потоке газа; .vBUX — 
концентрация В в виходяшем жидком потоке;
/BUI — температура внходного жидкости потока.

Предпаюжим, что описанннй процесс изучен экспериментально 
и получена его символическая математическая модель (найденн ко 
эффициенти системи уравиений). Для удобства и наглядности эту мо- 
дель можно представить в матричном внде. Тогда она будет внглядеть 
следуюшим образом:

G
L
Уа.шх (13.13)

хВ.»х 

l.x
1

Слева — вектор-столбец внходних переменннх; справа — вектор- 
столбец входннх переменннх (единица добавлена для учета свобод- 
них членов в уравнениях модели); в середине— матрица преобразо- 
вания (некоторне ее элементи могут равняться нулю).

Матричная форма представления модели позватяет непосредст- 
веино рассчитнвать виходнне параметри, если известнн входнне. 
Чапример, концентрацию компонента А в внходяшем газовом пото- 
Ке — i/a. aMt можно рассчитнвать по уравнению, полученному с ис-

^А.аих «11 « I J “ i* " u 0|» 0|«

ХВ.яих = e «l Ojj а » «J4

^nux °S1 Ojj "*» «м

Юльзованием матрицн преобразования:

у* »ux - о ц  0 + а „  L  +  a lt у А-„ + а 14 дгв , х +  а „  »,x+ e „ . (13.14)
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При аиализе ХТС чрезвичайио полезнмм является то, что инфор- 
мация, содержатаяся в каком-либо графе, может бнть так же, как 
и для символической модели, представлена в алгебраическом виде — 
в форме матриц. Эта связь графа и матрицн зиачительно облегчает 
практическое применеиие топологических методов при математичес- 
ком описании ХТС. С помошью различного типа матриц можно пе- 
ревестн структурнне особенности снстемн на язнк чисел, фигурирую- 
1цих в математических уравнениях. В частности, по матрицам, со- 
ставленннм для графа, можно определить, связана или нет любая 
вершина графа с другими вершинами, и если связана, то с какими и 
каково направленне дуг между связанннми вершинами, атакже полу- 
чнть много другой полезной информации о структуре системн, поз- 
воляюшей не только количественно описнвать процесс, но и разраба- 
тнвать оптимальную стратегию анализа ХТС.

Разработка оптимальной стратегии важна не только на стадии 
анализа ХТС прн расчете ее полной моделн. Для успешного решения 
задач синтеза и оптимизации ХТС также необходимо использовать 
оптнмальную стратегию. Она должна предписнвать как порядок вн- 
полнения различннх этапов (процедур) при синтезе снстемн опреде- 
ленной топологии, так н методику и порядок перебора альтернатив- 
ннх вариантов топологии.

Разрабатнваемне при этом алгоритмн, отражаюшие порядок про- 
ведения оиисанннх операций, позволяют значительно сократить объем 
работн прн разработке ХТС, бнстрее найти такой вариант ХТС, при 
котором показатель эффективности функционирования снстемн будет 
иметь оптнмальное значение.

При разработке научннх основ создания химнческого производ- 
ства используют несколько принципов синтеза ХТС.

Д  е к о м п о з н ц и о н н н й п р и н ц н и — это математичес- 
кая формализация метода функциональной декомпозиции, которнй 
интуитивно применялся при проектировании и раньше. Из-за слож- 
ностн разрабатнваемнх систем проектнровшик вннужден осушеств- 
лять последовательную декомпознцию нсходной задачи на ряд балее 
простнх задач. Сначала все химическое производство делят на ряд 
функциональннх подснстем, а затем каждая такая подсистема разде- 
ляется до уровия отдельннх аппаратов (элементов).

Вместо обшей задачи синтеза ХТС решается ряд подзадач, и для 
них отнскиваются определеннне технологические решения, соответ* 
ствуюшие современному уровню аппаратурного оформления химико- 
технологического процесса. Из различннх вариантов технологи- 
ческой топологии подсистемн и аппаратурного оформления некоторо- 
го процесса внбираются такие, которне обеспечнвают оптимальное 
значение критерия эффектнвности синтезнруемой ХТС.

Э в р н с т и ч е с к н й  п р и н ц и п  — это тоже м атем атическая 
фор.мализация широко используемого проектировшиками интунтив- 
но-эвристического метода, которнй позволяет специалистам при тех- 
иаюгическом проектировании химических производств интуитивно
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цибирать наиболее удачнме варианти решення задачи, без полного 
перебора всех возможних альтернативних вариантов.

При эврнстическом методе, базнруюшемся на интунцни, принятие 
решения происходит без обоснования его с помошью доказательств. 
Цо это не снижает его ценности, так как он нспользует интуитивнме 
факторм и правила, обобшакмцие знаиня и большой практический 
d iim t вмсококвалифицированнмх специалистов — проектировшнков.

И н т е г р а л ь н о - г и п о т е т и ч е с к и й  п р и н ц и п  ос- 
мован на последовательнмх разработке, анализе и оптимизации гипо- 
гетнческой обобшенной структурм сннтезнруемой ХТС, представляю- 
шей собой функциональное объединенне всех возможнмх альтерна- 
гнвнмх вариантов технологической топологии н аппаратурногооформ- 
ления.

Прн э в о л ю ц и о н н о м ii р и н ц и ii е сначала создается 
иростейший исходнмй вариант технологической топологии 
ХТС, являюшийся произвольнмм первоначальнмм решением поставлен- 
ной задачи. После этого производится некоторое нзменение (модифи- 
кация) аппаратурного оформления и коррекция структурм технологи- 
ческих связей, определяется коэффициент эффективности функциони- 
рования вновь патученного варианта. Затем опять идут этапм синте- 
за, анализа и оптимизации модифицированного варианта и т. д., пока 
не будет патучено оптимальное значение критерии эффективности 
функционнровання ХТС.

При анализе математических моделей ХТС с большим числом варьи- 
руеммх переменнмх создание оптимальной стратегин исследования 
ХТС, эффективность и простота вмчислнтельнмх процедур зависят 
гакже во многом от вмбора «удачного набора» оптимизирукицих сво- 
боднмх переменнмх.

В математическую модель входит определенное число m неремен- 
нмх и параметров (информационнмх переменнмх) XTC. Эти информа- 
цноннме переменнме связанм независиммми неявнммн функциями; 
число таких функций п. Обмчно снстема уравнений математической 
модели XTC содержнт избмток информационнмх переменнмх по срав 
нению с числом уравнений. Этот нзбмток показмвает чнсло независи- 
n,mx (свободнмх) переменнмх и назмвается с т е п е н ь ю  с в о б о -  
Д м х и м н к о - т е х н о л о г и ч е с к о й с и с т е м м Ғ:
ғ  'Н — П.

Гаким образом, степень свободм это числосвободнмх переменнмх 
к«торме необходимм н достаточнм для полного представлення про- 
•lecca ф\ нкционирования XTC.

Лля некоторой части свободнмх переменнмх нх значения заранее 
Устанавливаются в проектном заданин нлн определяются требовання- 
Ми гехнологических условий. Эти переменнме назмвают регламенти- 
Рованнмми. Часть степеней свободм расходуется на эти переменнме. 
'тавшиеся свободнме переменнме делят на две категорни. К одной 

"тносят параметрм, которме задают перед началом вмчнслений как

345



известние (т. е. фнксированние), тогда другую часть составят свобод- 
Hbie перемениме, которме принимают за оптимизируютие. Варьиро- 
ванием нх чнсловмх значений и проводят оптимизацию процесса 
функциоиирования ХТС.

От того, какие из свободнмх переменнмх принять за оптнмизирую- 
|цие, зависит степеиь сложности вмчислительнмх операций при раз- 
работке ХТС. Для оптимального вмбора оптимизнруюших свободнмх 
иеременнмх создают алгоритмм, которме часто разрабатмваются с 
нспользованием различнмх видов топологических моделей.

§ 8. Тилм техиологическмх связей

Уже отмечалось, что на стадиях синтеза и оптимизации ХТС прихо- 
дится перебиратьэошчтод число альтернативнмх вариантов, отличаю- 
1цихся технологической топаюгией. Сократить их помогает наряду с 
интуицией проектировшика умение предвидеть и хотя бм предвари- 
тельно оценить эффект, которого можно ожидать при различнмх типах 
евязей между элементами. Поэтому возникает необходимость рассмот- 
реть нанбатее часто встречаюшиеся типм соедииения аппаратов, опре- 
делить, какова эффективность каждого из них, какое действие на 
материальную продукцню (на ее количество и качество) оказмвает 
способ соединения элементарнмх звеньев процесса и в каких условиях 
на практике целесообразно его применение.

При всей сложности химико-технологических систем представля- 
ется возможнмм вмделить некоторме типовме способм соединения про- 
стнх элементов процесса в схему. Прежде всего любое химическое нро- 
изводство может работать либо в непрермвном режнме, либо в перио- 
дическом (иногда полуиепрермвном). Основнме типм соединений эле- 
ментов процесса в схему для непрермвного способа производства пока- 
занм на рис. 13.10.

Прн п о с л е д о в а т е л ь н о м  с о е д и и е н н и  (рис. 13.10, а) 
весь технологический поток, вмходяший из предндушего аппарата, 
иоступает полностью в последукмций элемент; при этом через каждмй 
элемент схемн поток проходит лишь один раз.

При п а р а л л е л ь н о м  с о е д и н е н и и  (рис. 13.10, б) тех- 
наюгический поток смрья разделяется иа несколько батее мелких 
потоков, поступаюших в различнме элементм системм. Вмходяшие 
нз этих элементов потоки могут объединяться в один поток, а могут 
вмходить из системм раздельно. Через каждмй аппарат поток ирохо- 
дит один раз.

Чтобм решить вопрос, когда вмгоднее произвести последователь- 
ное, а когда параллельное соединение аппаратов, установнм, какой  
эффект можно получнть при последовательиом и параллельном сое- 
динении реакторов различннх моделей.

В  каскаде последовательно соедииеннмх реакторов идеальиого 
вмтеснеиия получаем такую же степеиь преврашения x A, как и в едн- 
ничном реакторе идеальиого вмтеснеиия, если объем его V и обший
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объем каскада К каск равнм. 
Чтоби показать это, рассчитаем 
объемм V и ИКаск. необходимне 
для достижения одной и той же 
степени превратення х д.

Объем единнчного реактора 
внтеснения равен

V = ос. (13.15)

Объем любого i-то реактора 
Vt в каскаде рассчитивают по
формуле

xA.t d.vf aj
тw '

х A.l — I

_А
гА

(13.16)

Всего в каскаде п реакторов. 
Тогда обсцнй объем каскада 
^кпгк будет:

" х А. 1
Vi = vcAi0

хА.2

i -
xA.l

XA.I

t -  I

dA»

Г
•j “Va

+

гА

J
dx.

+ ... +
xA .l- \

x А.п

г A

г'
J  ®rAA,/i — |

(13.17)

y-HZHHIIIj*Dy4Z]-4Z] |
д

H Z } y 4 Z y Q - 4 Z b

Рис. 13.10. Типи соедннсннм элементов 
процесса в схему (технологических свя- 
зей):
а — послсдояательное; 6 — параллельное; в — 
обводное (байпасное); г—ж  — рецнркуляцнон 
ное; .» — сложное (комбинированное)

В квадратних скобках виражения (13.17) стоит сумма интегралов. 
^ерхний предел каждого предидутего интеграла и нижний предел 
"оследукмцего одинакови. Такую сумму интегралов можно заменить 
°Дним интегралом, у которого ннжннй преде.т является нижним пре- 
1елом первого ннтеграла, а верхний — верхним пределом последне- 
г°- Тогда объем каскада реакторов витеснения
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с ЛхА
Уш,си =  *  -----. (13 .18 )

• шгА0 ГА
Из уравпений (13.15) и (13.18) видно, что для достижеиия одина- 

ковой х к в единично.м реакторе внтеенения и в каскаде реакторов ви- 
теснения требуются одинаковме объеми:
1'каси — V.

Поэтому в случае необходимостн можно заменить один реактор 
идеального витеснения на каскад реакторов витеснения с таким же 
обтим объемом без риска снижения степени преврашения исходного

реагента, поскольку п реакторов 
ндеального вмтеснения, соединенних 
последовательно и нмеютнх обтий 
объем V, обеспечнвают такую же сте- 
пень превратения исходного вешест- 
ва, как и один реактор витеснения.

Последовательное соединение 
реакторов идеального смешения — 
каскад реакторов смешення — уже 
рассматрнвалось (см. гл. 7). Замена 
одного реактора смешения объема V 
на каскад реакторов смешения с та- 
кнм же обшим объемом дает допол- 
ннтельний положительний эффект по 
сравнению с такой же операцией для 
реакторов витеснения, Степень прев- 

ратения прн сохранении обшего объема каскада постоянним увели- 
чивается по сравнению с еднничним реактором смешення и тем 
больше, чем больше число реакторов в каскаде. На рис. 13.11 
показана зависимость степени преврашении дг* от обшего времени пре- 
бивания в каскаде т (этой величине пропорционален обший объем 
каскада) для систем с различним чнслом реакторов п.

Если сравннть несколько каскадои реакторов смешения, у кото- 
pux обший объем постоянен и определяется величиной т,, то с увели- 
чением чнсла реакторов растет степень преврашення:

*A.I < j :A.2<  VA.3 ПРИ 7,-COnM.

Это объясняется тем, чтозамена одного реактора смешения на кас- 
кад реакторов смешенин приводнт к измененню гндродинамнческой 
обстановкн и распределепня концентраций в системе. Они приближа- 
ются по мере увеличения числа реакторов к показателям, характер- 
ним для реактора витеснения.

Если иоследовательное соединение прнводнт к различни.м резуль- 
татам для реакторов смешения и витеснения, то параллельное соеди-

Рис. 13.11. Зависимость степени 
прсврашения ха_от обшего време- 
ни пребмваиии т и числа реакто- 
ров п в каскаде реакторов иле- 
ального смешения:
/ —««=/; 2 — п=2; 3 — л-10; 4 — п— »<»
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нение дает одннаковмй эффект и для реакторов витеснения, и для ре- 
акторов смешения. Поэтому виводи, полученнме ниже, одинаково 
справедливм в случае параллельного соединения как реакторов вн- 
теснения, так и реакторов смешения.

При параллельном соединении обшая нагрузка v распределяется 
на п реакторов. Нагрузка на каждмй i-й реактор соетавляет
vi = v /п.

Объем каждого i-го реактора при обшем объеме системн V равен
Vi = V/n.

Время пребнвания в i-m реакторе при описанном распределении на-
грузки

V, V/n V_ 
vi о/п v

будет таким же, как в одном реакторе объема V при нагрузке v:
т —  V/v.

Для системн параллельно соединенннх реакторов внтеснения
ЖА ^- - f  djfA

Ti т =cA.o (13.19)
i  rA

При параллельном включении реакторов смешения

Tf т=сА .в^Г“ - (,3 20)

П(х.'кольку прн разделенни обшего потока исходинх реагентон 
на ряд параллельнмх потоков сохраняется постояннмм время пребн- 
вания, степень преврадцения иа вмходе i-го реактора системн будет 
такой же, как в единичном реакторе объема V при нагрузке v.

Поэтому в случае необходимости можно заменнть один реактор 
ндеального внтеснення (смешения) на п параллельно соединенннх ре- 
акторов внтеснения (смешения) с таким же обтим объемом и обшей 
чагрузкой без снижения степенн преврашения нсходного вешества.

Bonpocu заменн одного реактора системой параллельно или по- 
^ледовательно включенннх реакторов возникают при необходнмости 
Увеличения обшей производительности установки.

Для повншения пронзводительности установки можно использо- 
Вать, например:

1) увеличение нагрузкн по смрью при сохранении неизменной сте 
"ени нреврашення:

2) достижение более вмсокой степени преврашения исходного сн- 
|)Ья (без изменения скорости его подачи) за счет увеличения времени 
"Р^бнвання реагентов т в реакторе.
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На практике чате используют обе возможности. И в том, и в дру- 
гом случае это связано с увеличением объема реактора, так как V =

vx.
Для реактора витеснення при этом может потребоваться слишком 

большая длнна реактора L — ut, где и — линейная скорость потока 
реагентов. Вот тогда и вигодно заменить такой большой реактор сис- 
темой последовательно включенних п реакторов. При этом длина каж- 
дого i-ro реактора витеснения / в каскаде реакторов витеснення и объем
i-го реактора Vt в каскаде реакторов смешения уменьшатся в п раз:
/ 1-'П. У|(,10СЛ

Степень преврашення, как било показано више, для каскада ре- 
акторов витеснения не снизнтся, а для каскада реакторов смешения 
даже получается дополнительний эффект ее увеличения.

Если хотят повисить производительность установки за счет увели- 
чения количества перерабативаемого сирья, а степень преврашення 
по каким-лнбо соображениям не повишают (например, при проведении 
параллельних реакцнй, когда порядок целевой реакции больше по- 
рядка побочной), также необходнмо увеличить объем реактора V, 
и он может оказаться большим (для реактора витеснения это может 
виразиться в том, что рассчитанная плошадь поперечного сечения Ғ  
будет слишком велика). В  этом случае лучше применить вместо одного 
реактора несколько параллельно соединенних реакторов. Степень 
преврашення при этом сохраняется прежней, а плошадь поперечного 
сечения каждого i-го реактора витеснения / и объем каждого i-го реак- 
тора смешения уменьшаются в п раз:
f -~Ғ/п\ Унпарал) =  V/П.

Отметим еше некоторие случаи, когда примеияют последователь- 
ное и паралле.пьное включение. Последовательное соединение удобно, 
если нужно провестн химическое преврашение в несколько стаднй, 
причем на каждой стадии необходимо оптимальним образом вибрать 
температуру (например, многоступенчатий химический реактор). 
Последовательное соединение реакторов применяют и для того, чтобм 
иметь возможность создания оптимальних температурних условий 
для эндо- и экзотермических реакций. Каждий реактор (ступень) 
работает в адиабатических условиях, между ступенями происходит 
промежуточпий теплообмен.

При проведении эндотермических реакций подогрев реагентов 
между ступенями позволяет поддерживать в течение всего процесса 
високую скорость.

На рис. 13.12 показано изменение скор<' ги химического превра- 
шения при протекании эндотермической реакции в каскаде последо- 
вательно соединенних реакторов витеснения, где проводят промежу- 
точний подогрев реагентов. Это позватяет поддерживать в снстеме 
високую скорость. Для сравнения показано, как изменялась 6u ско-
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рость реакцин, если 6w процесс проводился в одном реакторе и промс- 
жуточнмй подогрев нельзя бнло бн организовать.

При проведении обратиммх экзотермических реакций также широко 
распространено последовательное соединение реакторов (или стуие- 
пей реактора) с промежуточнмм отводом теплотм для поддержания 
оптнмального температурного режима. Многочисленнме примерм 
такого соединения приводились в гл. 8 при рассмотрении практичес- 
ких способов обеспечения оптимального температурного режима. При 
*том последовательно соединеннмми могут бмть как реакторм в реак 
торной системе, так и ступени 
внутри одного реактора.

Можно прнвестн еше примерм 
иоследовательного соединення эле- 
ментов процесса. Это последова- 
тельностьблоков разделения, когда 
в каждом блоке необходимо обес- 
печить оптимальную степень раз- 
деления; многоступенчатмй ком- 
ирессор с оптимальнмм перепадом 
давлений в каждой степени.

Параллельное соединение кроме 
оинсаннмх ранее случаев приме- 
няют и тогда, когда необходимо 
оптимальнмм образом распределить 
нагрузку между параллельно работакмцими блоками, отличакмцимися 
по ряду причин (загрязнение новерхности теплообменника, старенне 
катализатора) характернстиками работаюших аппаратов, дажеесли они 
нмеют одинаковую ироектную мошность.

Прн одновременном нолучении на базе одного нсходного ветества 
двух или нескольких промежуточнмх продуктов, идуших на произ- 
нодство одного целевого продукта, также удобно параллельное соеди- 
нение.

О б в о д н о е, или б а й п а с н о е ,  с о е д и н е н и е  — это ряд 
иоследовательно соединеннмх аппаратов, через которме проходит 
лишь одиа часть обшего технологического потока, поступаюшего в 
снстему. Другая часть потока обходит один или несколько аппаратов 
и чатем соединяется с основной частью потока (рис. 13.13).

Поступаюший в систему поток /п, назмвают пряммм потоком. Он 
разветвляется на две части. Одна часть — ntt поступает в аппаратм. 
^то главнмй поток, он определяет ход процесса в реакторах. Другая 
часть — обходит аппаратм и соединяется затем с главнмм потоком.

побочний поток. При байпасном соединенни направления глав 
"°ro  и побочного потоков совпадают. Каждмй проходит через какой 
лиГю элемент только один раз.

Прн обводном соединенин из-за уменьшения главного потока (иду- 
'Uero через реактор) увеличивается время пребмвания реагентов в ре- 
акторе и повмшается степень их превратения.

Рис. 13.12. Измснение скорости хи- 
мического преврашении в каскале 
реакторов вмтескения:
/ — с промежуточимм нагревом реагентов: 
1 — 6ej промежуточиого иагрева
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Обвод широко применяется для создания оптимального темпера- 
турного режима при проведении обратнмих экзотермических реакций 
(см. рис. 8.26). Как нзвестно, для таких реакций необходнмо сннжать 
температуру по ходу процесса (от реактора к реактору или от ступени 
к ступени). Применение байпаса помогает решить эту задачу. Глав- 
нь1Й поток, проходяший через реактор, нагревается там в результате 
протекання экзотермической реакции и виходнт нз реактора с нм- 
сокой температурой. Перед подачей в следуюший реактор (ступень) 
этот поток должен бить охлажден. Сннження температури добнваются 
смешеннем горячего главного потока с холодним побочнмм потоком 
так, чтоби на входе в следуюший реактор температура имела оптималь- 
ное значение.

шг т ,

Рис. 13.13. Обводное (байпасное) со- 
единение аппаратов

Рис. 13.14. Рецнркуляционное вклю- 
чение

Обводное включение оказивает еше одно благоприятное техноло- 
гическое воздействие на систему. Побочний поток не подвергается 
химическому преврашению и имеет високую концентрацию исходного 
вешества. Смешение побочного потока с главним позволяет нметь ви- 
сокую концентрацию исходного реагента именно прн той температуре, 
которая является оптимальной на входе в последукмций реактор.

Р е ц и р к у л я ц и о н н о е  в к л ю ч е н и е  (рецикл) характе- 
ризуется наличием хотя 6u одного обратного технологического по- 
тока в системе последовательно соединеннмх элементов процесса 
(рис. 13.14). Обратнмй i io t o k  связмвает вмход одного из последуюших 
с входом одного из предмдуших элементов. Обратнмй поток может 
огибать как один элемент, так и несколько.

Последовательное, параллельное и байпасное соединения аппара- 
тов относились к схемам с открмтой цепью (разомкнутме системм). Ре- 
цнркуляционное включение принадлежит к замкнутмм системам, так 
как элемент (или ряд последовательно соединеннмх элементов), охва- 
ченнмй обратной связью, образует замкнутую подсистему (контур) 
ХТС.

Поступаюшнй в рецнркуляционнмй контур поток m, (рис. 13.14) 
назмвают пряммм. Поток т г, проходяший через аппаратм и определяю- 
ший режим их работм, назмвают главнмм, а поток т 3, возникаюший 
после разветвления главного потока на вмходе из аппарата и возвра- 
шакнцийся на вход в циркуляционную подсистему, — побочнмм.

Работа схемм с рециклом характеризуется отношением (степенью ) 
рециркуляции R  либо коэффициентом рециркуляции r. Отношение ре-



циркуляции  R  показьшает, какая доля главного потока после его 
разветвления возврашается в процесс:

побочнмй поток т я 
^ главний поток m»

Коэффициеит рециркуляции r  иоказивает, во сколько раз главньж по- 
ток больше прямого:

главнмй поток т г
f ------------------ --------- .

прямой поток т ,

с  учетом того, что т ,  — m, +  т 3, можно связать степень рецир- 
куляции и коэффициент рециркуляцин между собой:

/? -  1 — — . (13.21)r

I - R
(13 .22 )

Применение рецикла позватяет решить ряд важних технаюгнчес- 
ких задач, повишаюших эффективность функционирования ХТС. 
Прежде всего это максимальное использование сирья для реакторов с 
неполним преврашением. Известно, что скорость химического превра- 
шения резко уменьшается прн приблнжении к равновесию, и на прак- 
тике часто приходнтся прернвать процесс далеко от достижения 
равновесия, вследствне чего невозможно достичь полного превраше- 
ния сирья. Положение особенно осложняется, когда само состояние 
равновесия неблагопрнятно, т. е. равновесное содержание получаемо- 
го продукта невелико. В этом случае процесс завершается далеко от 
полного преврашения.

Добиться более високойстепени преврашения исходних компонен- 
тов позволяет прнменение рециркуляции. Из главного потока реа- 
гентов, виходяшего после реактора н содержашего небольшое кати- 
чество целевого продукта, виделяется этот продукт, а непрореаги- 
ровавшее сирье в виде побочного потока вновь возврашается в реак- 
тор на повторное преврашение. Этнм и достигается високая суммар- 
ная степень преврашения сирья.

Важно отметнть, что рецнркуляция — это единственний способ 
повии^ения степени преврашения исходних компонентов, когда дру- 
r,ie известние способи ее увеличения (изменение температури, давле- 
мия, концентраций компонентов и т. n.) уже патностью использовани и 
"е дают желаемого результата. Наглядним примером такого прове- 
Дения процесса может служить пронзводство аммиака.

Виделение продукта из реакцнонной смеси в рециркуляционних 
"роцессах оказивает еше одно благоприятное технологическое воз- 
Действие — предотврашается снижение концентрации реагнруюших 
вешеств вследствие разбавления нродуктами реакции, что дает воз- 
''ожность поддерживать високую скорость процесса. Отводя продукт
12 з«к. i i i  353



из реакциониой смеси, побмвавшей в реакторе, повмшают концентра- 
цию исходнмх реагентов в потоке, возврашаемом в процесс, что обеспе- 
чивает ббльшую движушую силу процесса.

Есть процессм, когда по термодинамическим данимм можно нолу- 
чить вмсокую степень преврашения, но нежелательно иметь ее такой 
по каким-то другим соображениям. Такая ситуация часто встречается 
в органическом синтезе при проведении сложнмх реакций. В ряде слу- 
чаев с увеличением степени преврашения снижается селектнвность 
процесса и его вмгоднее проводить, поддерживая относительно вмсо- 
кие концентрацни исходнмх реагентов. Вмход из этого положения 
в применении рециркуляции — в реакторе небольшая степень превра- 
шения, а обшей вмсокой стенени преврашення добиваются рециклом 
непрореагировавшего смрья. С помошью рецнклов можно добиться 
вмсокого обшего вмхода любого продукта сложной химической реак- 
ции, что не всегда достнжимо за счет традиционнмх способов управле- 
ния химической реакцией.

Для многих процессов удобно вести химическое преврашение с 
избмтком одного из реагентов. После преврашения избмток остается 
неиспользованнмм, и для его возврата в процесс также вмгодно орга- 
низовать рецикл.

В основном применение рециркуляции имеет своей главной целью 
повмшение степени нспользовання смрья. При этом повмшается и 
эффективность использования заводской аппаратурм. Но рециркуля- 
ция позватяет испатьзовать наилучшим образом и энергетические ресур- 
см снстемм (сводя к минимуму разность между катичеством теплотм, 
подводиммм к системе и отводиммм от нее с продуктами), а также соз- 
давать наиболее благоприятнме технологические условия функциони- 
рования ХТС — обеспечивать необходимме температуру, концентра- 
ции реагируюших вешеств, время пребмвания в реакторе.

С применением рециркуляции проводят регенерацию многочис- 
леннмх вспомогательнмх вешеств, употребляеммх при проведении 
процесса — растворнтелей, адсорбентов, катализаторов и т. п.

На рис. 13.14 изображен простейшнй случай рециркуляционного 
включения. В  проммшленной практике можно встретиться и со мно- 
гими другими разновидностями циркуляционнмх схем (см. рис. 13.10): 
система может иметь несколько циркуляционнмх контуров; обратнмй 
поток может возврашаться не в один аппарат, а в разнме, иногда эти 
аппаратм могут принадлежать даже различнмм производствам; в один 
и тот же аппарат могут подаваться потоки, возвравдаемме из разнмх 
аппаратов (так назмваемме сопряженнме, распределеннме и более 
сложнме, комбинированнме видм рециркуляционнмх включеннй).

Рециркуляция широко применяется во многих современнмх хими- 
ческих производствах — при получении аммиака, содн, метанола, 
этанола, поскольку она позволяет осувдествлять исчерпмваювде пол- 
ное превравдение смрья, сводить к минимуму вмход побочнмх пр°* 
дуктов, проводить реакции с большой скоростью и тем д о б и в а т ь с я  

максимального использования единицм объема реактора.



Задачн всех уровней создания ХТС — анализ, синтез, оптимизация 
ХТС, создание h o b w x  високоэффективних химических преднриятий, 
иитенсификация и оптимизация функционировання сушествуюших 
производств — должни решаться на основе четко сформулированного 
крнтерия эффектнвностн функционирования системи.

Как подбор критерия эффективности, так и обеспечение условий, 
при которнх он прннимает оптимальное значение, должни осушеств- 
ляться с учетом прогрессивнмх направлений и технологических прин- 
ципов создания сложних ХТС. К  таким принципам относятся вопро- 
cbi рацнонального использования сирья, энергии, минимизации от- 
ходов производства, увеличения единичной мотностн аппаратов, :«i- 
(цить! окружаюшей среди от вреднмх вибросов химических предприя- 
тий, создания малоотходнмх и безотходнмх производств и др. Соблю- 
дение таких технаюгическнх принципов дает возможность создать 
ироизводство, работаюшее оптимально и с технической, и с экономи- 
ческой точек зрення.

Практическим воплошением этих принципов являются конкретнме 
мероприятия и приемм, направленнме на вьшолнение поставленннх 
(адач. Такие приемм вмше рассматривались в различнмх разделах 
курса. так что фактически мн с нимн уже знакомн. Остается татько 
обобшить уже известное.

П р и н ц и п  н а и л у ч ш е г о  и с п о л ь з о в а н и я  сн- 
р ь я проводится в направлении: I) увеличения патнотн переработки 
снрья: 2) комплексного использования снрья, 3) минимизации отходов 
ироизводства. На практике дпя этого используют следуюшие приемн: 
внбор с.хемн процесса, применение избнтка реагента, противоточного 
контакта фаз, введение рецикла. регенерацию реагентов и др

П р и н ц и п  р а ц и о н а л ь н о г о  и с п о л ь з о в а н и и  
'* н е р r и и реализуется с помошью ряда приемов, таких, как регене- 
рация теплотн, организация оптнмального способа теплообмена в ре- 
^кторах, создание энерготехнологических производств. Различнне 
способн регенерации энергии, нрименяюшиеся в настожцее время ири 
разработке ХТС, позватяют свести к минимуму энергетические и теп- 
'овне затратн и создать для многих производств энерготехнологичес- 
кие схемн. в которнх максимально испатьзуется энергетический но- 
генциал снрья.

Одно из наиболее прогрессивинх направлений в современной хими- 
че°кой технологни — увеличение единичной мо1цноспш агрегатов.

Создание внсокоэффективной ХТС немнслимо на современном 
,тапе без учета важнейшей пробпемн современности— за/цить/ от 
у гРязнения различного рода вибросами, в том числе и отходами хими- 
,еских предприятий. Решение этой проблемн идет в двух направле- 
ниях:

•) разработка методов обезвреживания и утилизации отходов и ви- 
'Росов действуюших химических предприятий:

§ 9. Технологические принципь* создания ХТС



2) совершенствование самих технологических процессов, приво- 
дяшее к уменьшению количества нромишленних отходов, и создание 
малоотходних и безотходних нроизводств, основанних на полном комп- 
лексном использовании сирья и работаюших по замкнутому циклу.

§ 10. Проблеми, возникаюшие при разработке 
и эксплуатации агрегатов большои единимиой мо|цности

За последние десятнлетия произошло значительное укрупнение 
единичной мошности многих агрегатов и технологических линий, 
особенно в производстве минеральних удобрений, средств зашити рас- 
тений, химических волокон н пластических масс. Наибатее наглядно 
тенденцня увеличения единичной мошности агрегатов видна на при- 
мере производства аммиака. Так, если в 1959— 1965 гг. мошность ar- 
регатов составляла 25 -ЗОтис. т аммиака в год, то в 1966— 1970 гг. I 
она увелнчилась до 50 -100 тис.+в год, а в настояшее время достигла J 
450 тис. т в год.

Единичная мошность агрегатов достигла (в тис. т/год); по внпуску 
аммиачной селитри—450; серной кнслоти—500; фосфорной кислоти—•1 
300; аммофоса— 131; нитрофоски ^  112; ннтроаммофоски— 136 в 
иересчете на Р 40 4.

Сугцественно увелнченн единичние мошности no производству 
этилена и пронилена, бензола и толуола, ксилолов, бутадиена, пара* : 
фннов, необходимих для внпуска всех основннх синтетических мате- 
риалов — пластических масс, синтетнческих каучуков, химических 
волокон, нленкообразуюших материалов, поверхностно-активннх, ; 
моюших и других вешеств.

Предусматривается дальнейшее ускоренне создания внсокопро- 
нзводнтельних комплектов оборудования, технаюгических линий, 
установок и агрегатов батьшой единичной мошности. Прн этом особое.] 
внимание уделяется оснашению таким оборудованием и агрегатами 
предприятий агропромишленного и топливно-энергетического комп- 
лексов.

Укрупнение единичной мошности агрегатов — одно из важнейш их 
направлений, обеспечнваюших снижение капитальннх вложений и 
эксплуатационннх затрат, трудоемкости и себестоимости продукции. 
а также упровдение управления производством.

Увеличенне прибнли для производств большой единичной мош- 
ности визвано тем, что;

1) расход сирья на единицу продукции не завнсит от мовдности;
2) энергетическиезатратн на компенсацию теплопотерь иропорцио- 

нальнн не отношению мовдностей, а | М г!М х (Af,— мовдность нсхоД- 
ного, M t — мовдность укрупненного производства); это значит, что 
удельнне энергетические затратн с увеличением мовдности снижают- 
ся;

3) уменьшаются удельние капитальние затрати (Қ^ — у д е л ь н н е  

капитальнне затратн исходного и Қ г — укрупненного производствЦЯ
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iId ii удвоении мошности удельнне каннтальнне затратн снижаются
,а 15-20%;

4) суммарная стоимость оборудования растет, но не пропорциональ- 
„о увеличению мовдности, а в меньшей степени (z — 0,6-rl);

(13.23)

5) перечисленнне внше факторн приводят к уменьшению себе- 
стоимости продукта с увеличением мовдности агрегата:

S, ~\ М, ) *
(13 24)

где Si — себестоимость продукта в исходном; — в укрупиенном 
производстве: п — 0,2+0,3. При удвоении мовдностн себестоимость 
снижается на 13— 15%.

Однако рост единичннх мовдностей имеет определеннне техничес- 
кие и экономнческие граиицн. С технической сторонн эти границн 
обусловленн сложностью конструктивннх решений, монтажа и экс- 
плуатации, а также возможностью обеспечения високой степени на- 
дежности работн внсокопроизводительннх агрегатов. С экономичес- 
кой сторони граници мовдностей определяют потери продукции при 
остановке агрегатов из-за аварий и отказов в работе оборудования. 
Остановка хотя бн на короткое время аппарата большой единнчной 
мовдности серьезно отражается на випатнении отраслевого нлана 
випуска продукции и сказивается на сбалансированностн всего народ- 
ного хозяйства.

Даже кратковременнне перебои в работе агрегатов ириводят к глу- 
боким н длительннм нарувдениям технаюгнческого ироцесса. На вос- 
становление его иормального режима требуется дополннтельннй рас- 
'од снрья, топлива и энергии, а часть продукции попадает в брак. 
По данннм Новопаюцкого производственного объединения «Поли- 
мир» увдерб от octanoBKH агрегатов, внзванних кратковременним от- 
ключением электропитання дваждн в год, составлял 500 тнс. руб.; 
кроме того, на факеле сжигалось 900 т бензина. На разогрев и пуск 
аппаратов и машин после каждой аварийной остановки затрачивалось 
°1 Д ж  (1200 Гкал) тепловой и 700 кВт • ч электрнческой энергии.

' ледует отметить также, что при периодических продувках аппа- 
Ратов большой единичной мовдности залповне внбросн могут оказать 
>o.iee значнтельное отрицательное экологическое воздействие, чем вн- 
°P °cu  из анпаратов меньшей мовдности.

Оптимальная единичная мовдность агрегата определяется уровнем 
Развнтия науки и техники и потребностью в нроизводимой продукции.

кРупнение агрегатов осувдествляется увеличением габаритов при 
" ’хРанении технологических иринципов нереработки снрья или удель 
(>и пронзводительности »а счет испать.ювания новнх технологичес-

.«7



ких принципов переработки сирья и увеличения времени работм в те- 
чение года за счет повьппения надежности агрегатов.

Увеличение габаритов агрегатов вмзьшает определенние техничес- 
кие затруднения прн изготовлении более крупних деталей, их транс- 
портировке, монтаже, ремонте. Наиболее правильний путь — созда- 
ние mouihux агрегатов и технологических линий на основе прннципи- 
ально нових техннческнх решений. Так, при полученни серной кисло» 
ти под давлением 0,5—0,6 МПа плошадь завода уменьшается по срав- 
нению с процессом, протекаклцим под атмосферним давлением, в 
4 раза, металлоемкость агрегата — в 3 раза.

В многоассортиментних производствах, близких посоставу ифункн 
циональному назначению хнмических продуктов, спрос на которие 
бистро изменяется, такнх, как особо чистие ветества, кинофотома-1 
териали, химические средства зашнти растений, синтетические мою- 
шие средства, красители, волокна, лакокрасочние материалн и др.| 
применение агрегатов большой единичной мошности нецелесообразно.) 
Увеличение объема производства таких продуктов осушествляется nyJ 
тем создания г и б к и х  п р о и з в о д с т в е н н н х  с и с т е и  
(ГПС) с автоматизированннми участками, способннх синтезироватм 
широкую номенклатуру химических продуктов. Предприятие с ГГХ| 
представляет собой набор блоков — смесителей, реакторов, холо-| 
дильников, емкостей, дозаторов, насосов и т. д., которне могут бнть| 
переключенн в любой последовательности в зависимостн от особенш! 
стей осушествляемого сннтеза. I

• оздание принципнально нових видов внсокоэффектнвного оборВ 
дования, агрегатов и технологических линнй, обеспечиваюших рацио-i 
нальное расходование снрьевих, тоиливно-энергетическнх, матери* 
альннх и трудовнх ресурсов и охрану окружаюшей среди, возможнв 
только на основе глубокого изучения и использования современннм 
достнжений науки и техники и особенно в области теоретических основ 
химической технологии, фнзико-химии гетерогенннх систем, физикоч 
технических проблем энергетики, нроблем механики, машиностроения,| 
экономики, внчислительной техники, управления и кибернетики.1

Bonpocu дли поаторенм* и самостоятельмом лроработки

I. Что такое химнко-технологическая снстема? Какне даннме необходимо! 
получнть в процессе ее разработки?

2 В  чем суть системного анализа при иэученнн и разработке химико-техно- 
логических систем. Сформулируйте понятие системм, раскройте ее структурул 
Наличне каких признаков позволяет рассматривать химическое производстм 
как сложную снстему?

3. Приведите классификацию моделей химико-технологических систем.Я
4 Какую роль вмполняет анализ химико-технологической системм в об- 

тей задаче разработки химических производств? Как формулируется задачв 
анализа ХТС, как анализ связан с другимн этапамн создания ХТС?

5 Охарактеризуйте роль и задачи синтеза в разработке химнческих пр<>' 
изводств, связь его с другими этапами разработки ХТС. Назовите наиболее равг] 
пространеннне в химической техиологии методм сиитеза химико-технологй- 
ческнх систем.



6. Прнведнте прнмери хнмнческой и функциональной (принципиальной) 
гхем химико-технологнческой снстемм лля разлнчнмх пронзводств (производ- 
СТВо аммиака, азотной кнслотм, серной кислотм).

7 . Как изображаются структурная и операторная схемм химико-технологи-
ческой системм?

8 Какие видм математических моделей химико-технологических снстем
влм известнм?

q. Какне типм технологических связей сушествуют между элементамн хи- 
«ико-технологической системм?

10. Какой эффект дает последовательное соединение реакторов вмтеснения; 
реакторов смешения? В  каких случаях в хнмических производствах целесооб- 
разно прнменять последовательное соединение аппаратов?

11. Что дает параллельное соединение реакторов вмтеснения; смешення? 
Когда его прнменяют?

12 В  каких случаях целесообразно в химических производствах использо- 
вать схемм с рециклом? Какой эффект дает применение рециклов?

13. Какая связь сушествует между степенью рециркуляции и коэффнциен- 
том  рециркуляции’

13. В каких случаях в хнмнческой технологии целесообразно применение 
схем с байпасами?

15. Сформулируйте основнме технологические принципм, которме реалнзу- 
югся при созданин химико-технологических систем.

16 В чем состоит суть проблем, возннкаюших при разработке и эксплуата- 
ции агрегатов большой единичной мошности?
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Глава 14

Технология связанного азота

Газообразньж азот представляет собой одно из са.мих устойчивнх! 
химических вешеств. Энергия связи в молекуле азота составляет 
945 кДж моль; он обладает одной из саммх високих энтропий в рас- 
чете на атом, в результате чего элементнмй азот нереакционноспосо-1 
бен. В атмосфере азот находится в свободном состоянин в огромних 
количествах. Подсчитано, чтонад I га новерхности Землн имеется око- 
ло 80 тис. т азота. Элементний азот в клубеньках некоторих растений 
вступает в реакции с образованием аминокислот и белков. Эти реак- 
ции катализируют ферменти, а необходимую энергию обеспечнвает 
фотосинтез.

Некоторое количество азота переходит вбиологически усванваемую 
форму в результате грозових разрядов по реакции

N ,-f Ot = 2NO

Вольшинство организмов легче усваивают соединения азота со 
степенью окисления —3. Эго а-аминокислоти RCH N H 2COOH и их 
полимери — белкн, которие играют важнейшую роль в биохимии. 
Однако скорость перевода в состояние окисления —3 в естественних 
процессах слишком мала для поддержаиия требуемого количества 
связанного азота при современнмх темпах его потребления.

В  среднем половина необходимого для жизни азота возврашает- 
ся через атмосферу за 10® лет; для кнслорода этот период составляет 
3000 лет, для углерода — 100 лет. Эги цифри убедительно показиваю т 
необходимость синтеза азотсодержаших соединений для использования 
их живмми организмами.

Потребителями азотннх соединений издавна являлись фармация. 
военное дело, проммшленность, а с начала X IX  в. и сельское хозяй- 
ство.

Решением проблемм связанного азота явилась реакция синтеза 
^ммнака, промншленное осушествление которой позволнло создать 
мошную снрьевую базу для получения самнх разнообразних азот- 
с0держаших соединений.

1 . Смрьевая база азотной проммшленности

("урьем для получения иродуктов в азотиой промншлениости являются 
,,тм(К'ферннй воздух и различнне видн топлива. Характеристику воз- 
духа как снрья химической проммшленности см. в гл. 11. Одной нз 
составнмх частей воздуха является азот, которнй испатьзуется в про- 
цессах получения аммиака, цианамида кальция и другнх продуктов 
аютной технологии. В некоторнх схемах синтеза аммиака не требуется 
нмделять азот из воздуха в чистом виде; воздух дозируют в газовую 
смесь для достнжения стехиометрического соотношения N4 ; Н 2

1 ; 3. В других схемах испатьзуют и чнстнй жидкий азот для тонкой 
очнстки синтез-газа от вредннх примесей, и газообразннй, вводя его 
в строго корректируемом соотношении в конвертированннй газ. В  по- 
следнем случае воздух подвергают разделению методом глубокого 
охлаждения.

Поскольку ресурсн атмосферного азота огромнн, то снрьевая база 
азотной промншленностн в основном определяется вторнм видом cu- 
рья — топлнвом. применяемнм для получения водорода или водород- 
содержашего газа. До50-х годов текушего статетия заводн-нашей стра- 
нь( использовалн в качестве снрья в основном твердое топливо. 
R табл. 14.1 показана динамика изменения структурн снрьевой базн 
иронзводства синтетического аммиака и азотной промншленности 
СССР.

Т а б л и ц а  14.1. Структура смрьевой 6aiw для проиэводства аммиака

Внд сирья
Доля гоплива как смрья (% (  по годам

Твердое топливо (каменнмй
Уг°ль, кокс)

Коксовий газ
Природнмй и попутннй газм 
' 1рочие газм

1960 1965 (970 (975 1982

32.0 15.9 10.4 5.7 1.8

42.1 18,2 14.2 11.7 3,6
16.3 59.9 72.3 79,6 93.0
19.3 6.0 3.1 3.0 1.6
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Из табл. 14.1 видно, что с 60-х годов доля твердого топлива как 
сь,рья для получения водорода резко сокрашалась. В  настояшее 
,!Ррмн основннм снрьем в производстве аммиака является природннй 

В  восьмидесятне годн около 90 %  всего внпускаемого в Со- 
верском Союзе аммиака получали на предприятиях, использовавшнх 

качестве снрья ириродннй газ. В  меньших масштабах нспользу-
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нести вь1Сокие требования к углеводородному составу исходного cu- ! 
рья по содержанию в нем непредельнмх и циклических углеводородов. 
cepw и других примесей, большой удельньш расход углеводородов.

Синтез-газ из природного газа. Синтез-газ из углеводородньх газов 
(прнродного, попутного, газов переработки других топлив) в настоя- 
шее время является основним нсточником получения аммиака и мета- i 
нола. По испатьзуемому окислителю и технологическому оформлению 
можно вшделить следуюшие вариантм процесса получения водород- 
содержаших газов: високотемпературная кислородная конверсия, I 
каталитическая парокислородная конверсия в шахтних реакторах, 
каталитическая пароуглекислотная конверсия в трубчатих печах. 4

Окисление метана (основного компонента углеводородннх газов) 
при получении синтез-газа протекает по следуюшим основннм сум- 
марним реакциям:

С Н 4+ 0,5О , =  СО +  2Н1: \Н  - — 35,6 кДж  
C H 4+ H ,0  СО +  ЗН,; \ Н  206.4 кДж  
С Н 4+ С О , j z j  2СО +  2Н,: Д// =  248.3кДж

d va
(V )

(v ia

Одновременно протекает реакция ( I I I ) .
Аналогичннм образом осушествляются реакции окислення гом< 

логов метана.
В реальнмх условиях ведения процесса реакции ( I I I ) ,  (V) и ( V l ) |  

обратимн. Константа равновесия реакции (IV ) в рабочем ннтервале! 
температур весьма велика и превьпнает 10", т. е. можно счнтать, чтои 
реакцня идет вправо до конца (кнслород реагирует полностьк». j

Реакции ( IV )—(V I) протекают с увеличением объема. Так как сле*| 
дуюшие за конверсией метана процессн (очистку конвертнрованного! 
газа, синтез) целесообразно вести при повншенном давлении, то д л »  
снижения затрат на сжатне предпочтительно конверсию метана пр»:1 
водить также под давлением.

Состав конвертированного газа должен удовлетворять определен-1 
нь1м требованиям. Он характеризуется стехиометрическим показа-| 
телем конверсии s, которнй различен для разних лроизводств и со* 
ставляет:

Продукт *
В о л о р о д .......................(H j+ C O ): (СН4+СО ,) 5,5— 10,0
Ам м иак .......................  (H j+ C O ) : N, 3,05—3,10
М е т а н о л ....................... (H t + C O ): (C0t + H ,0 ) 2,0-2.2
Висшие спирти . . . Н , : СО 0,7—1.0
Заменнтель прнродного
г а з а ..........................  Н,:СН4 0,07—0,30

Несмотря на сушественно различние требования к конвер гироваШ 
ному газу, все его разновидности могут бнть получени каталитичеСЯ 
кой конверсией углеводородов с водяннм паром, диоксидом углероД^ 
кислородом и воздухом.
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На рис. 14.1 показанн схемн, иллюстрнруюшие взаимосвязь различ- 
iiux технологических стадий в современннх установках получе- 
ния синтез-газа в азотной промишленности.

Очистка природного гаэа от сернистих соединений. Присутствие 
сернистнх соединений в технологических газах нежелательно. Во-пер- 
b u x , они я в л я ю т с я  сильнодействукмцимн каталитическими ядами, 
во-вторнх, наличие сернистнх соединений визивает коррозию аппа- 
ратурн.

Природннй газ ряда месторождений содержитзначительное коли- 
чество соединений серн — неорганических и органических. Из не-

Для синтеза аммиака

Возлух
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рис. 14.1. Функциональние схеми получепия технологнческого газа

органнческих соединений в природном газе содержится только серо- 
водород. Органические сернистне соединения,содержашиеся в при- 
родном газе весьма разнообразнн. К  ним принадлежат сульфндоксид 
углерода COS, сероуглерод CS2, тиофен C4H 4S, сульфидн R ,S , ди- 
сУльфидн R 2S.,, меркаптанн RSH  (метилмеркаптан C H ,SH , этил- 
меркаптан C ,H 5SH, тяжелне меркаптанн, например C*H5SH).

На основании многочисленннх исследований установлено, что 
'№м больше молекулярная масса соединения, тем труднее оно уда- 
'яется нз газа. Самим трудноудаляемнм сераорганическим соедине- 
н,,ем является тиофен. Плохо удаляются также сульфидн, дисульфн- 
Дь< н тяжелне меркаптанн.

В  связи с тем что содержание в природном газе тяжелнх меркап- 
^анов, сульфидов и дисульфидов в несколько раз превншает допус- 
'чмое содержание серн в газе перед трубчатой конверсией (1 мг/м*), 

еовременннх внсокопроизводительннх агрегатах синтеза аммиа- 
а применяют двухстадийную сероочистку.
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На первой стадии сераорганические соединеиия гидрируются с ис-Я 
пол ьзованием алюмокобальтмолибденового или алюмоникельмо- I  
либденового катализатора при температуре 350—400 °С н давленни I
2—4 МПа. При гидрировании протекают следуюшие реакции:
c , h »s h + h ,  = h , s -; с,н,
C ,H 4SH  +  H , - H , S - C ,H ,
C ,H ,S  f  4H, = H ,S-i-C,H le 
С5,4-4Н, = 2Н,8-СН,
COS +  H , =  H,S4-CO
С Н ,8 С ,Н , +  2Н, = H ,S  +  C H , +  C ,H ,

B условиях проведения процесса приведеннме више реакции мож-1 
но счнтать необратимими, т. е. практически достигается полное гид-И 
рирование.

На второй стадии образовавшийся сероводород при температуре! 
390—410 °С поглошается поглотителем на основе оксида цинка! 
(ГИАП-10);
H ,S -  ZnO — ZnS +  Н ,0

В интервале температур 200—500 °С реакция практически необратив 
ма и можно обеспечить високую степень очистки газа.

При повьппенном содержании сернисшх соединений в природном 
газе применяется очистка адсорбционним методом с использованиеш 
синтетнческих цеолитов (молекулярних сит). Наиболее подходяин^И 
для сероочистки является цеолит марки NaX, всостав которого входяЯ 
оксидм Na.O, A l20 3, S i0 2. Сорбция осушествляется при температурви 
близкой к комнатной; регенерируют цеатитн при 300—400 СС. РегеИ 
нерация пронзводится либо азотом, либо очшценннм газом при пост(И 
пенном увеличении температурн, причем основная масса серн (65%* 
внделяется при 120—200 “С.

Аппаратн, применяемне для сероочистки, могут бнть как ради*| 
ального, так и полочного или шахтного типа. На рис. 14.2 приведенв 
схема двухступенчатой сероочисткн природного газа с нспользова 
нием полочннх адсорберов.

Қонверсия водяним паром. Равновесннй состав газовой смеси on j 
ределяется такими параметрами процесса, как температура и 
ние в системе, а также соотношением реагируюших компонентОМ 
Паровая конверсия, как уже указнвалось, может бнть описана ура®| 
нением (V).

При атмосферном давлении и стехнометрическом соотношении H jJ 
ходннх компонентов достаточно полная конверсия метана достига^И 
ся при температурах около 800 СС. При увеличении расхода водяноШ 
пара такой же степени разложения метана можно достичь при боЛШ 
низких температурах. Применение давления сушественно сн и Ж ^ Г  
полноту конверсии. Так, при давлении 3 МПа достаточно лолная к 
версия наблюдается лишь при температуре около U00°C .



В современннх установках прн давленин 2 МПа и вьние при соот- 
н о ш ен и и  СН4 : Н ,0  = 1 : 4  остаточное содержаиие метана после паро- 
вон конверсии составляет 8— 10%. Для достижения остаточногосодер- 
Ж а н н я  СН4 около 0,5% конверсию ведут в две стадии: паровая кон- 
в е р с и я  под давленнем (первая стадия) и паровоздушная конверсия 
с иснользованием кислорода воздуха (вторая стадия). При этом полу- 
чается сннтез-газ стехиометрического состава и отпадает необходимость 
в разделении воздуха для получения техиологического кислорода и 
азота.

Рнс. 14.2. Схема двухступенчатой очистки прнродного газа:
' глови й  комлргссор: 2 сепарагор; 3 — подогреватель; 4 — аппарат гидрирова
ния; 5 — адсорбер с цинковим поглотителем

Конверсия метана кислородом. Д л я  п о л у ч е н и я  в о д о р о д а  к о н в е р с и е й  
метана к и с л о р о д о м  н е о б х о д и м о  п р о в е с т и  п р о ц е с с  п о  р е а к ц и и  н е п о л -  
ного о к и с л е н и я  м е т а н а .  Р е а к ц и я  п р о т е к а е т  в  д в е  с т а д и и :

| Ч СН4+ 0 .Ю , СО + 2Н,; \ Н  = - 35.6 кДж  
СН4 20, — С 0 ,+ 2 Н ,0 ; \Н  =  — 800 кДж  
2) CH4+ H ,0  СО +  ЗН ,; Д// =  206.4кДж  
с ,|4 СО, 2СО +  2Н,; Д// = 248кДж
Значения к о н с т а н т  р а в н о в е с и я  р е а к ц и й  п е р в о й  с т а д и и  н а с т о л ь к о  в е л и -  

что эти р е а к ц и и  м о ж н о  с ч и т а т ь  п р а к т и ч е с к и  н е о б р а т и м и м и .  
^ в я з н  с э т и м  п о в и ш е н и е  к о н ц е н т р а ц и и  к и с л о р о д а  в  г а з о в о й  с м е с и  

* Р *  с т е х и о м е т р и ч е с к о г о  н е  п р и в о д и т  к  у в е л и ч е н н ю  в и х о д а  п р о д у к -

й Човишение д а в л е н и я  п р и  к о н в е р с и и  к и с л о р о д о м ,  к а к  и п р и  к о н -  
n РС И И водяним п а р о м ,  т е р м о д и н а м и ч е с к и  н е ц е л е с о о б р а з н о ;  ч т о б ь !  п р и

пЬ11ЦецUUfY n g o n o u u a Y  nп Л u т и л a  o u p n v n f i  л т о п о и ч  п п о о п о ш о и и а  i i o t o .
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Рассмотренние npoueccu конверсии метана водянмм наром и кис 
лородом протекают с различним тепловим эффектом: реакции napo- 
вой конверсии эндотермические, требуют подвода теплоти; реакции 
кнслородной конверсии экзотермичеекие, причем виделяюшейся теп- 
лоти достаточно не только для автотермическогоосушествления собст- 
венно кнслородной конверсии, но и для покрития расхода теплоти на 
эндотермические реакции паровой конверсии. Поэтому конверсию

метана целесообразно проводить со смесью 
окислителей.

//арокислородная, парокислородовоэдуш- 
нин и паровоэдушная конверсия .четана{ 
Автотермический процесс (без подвода теп- 
лоти извне) может бить осушествлен пу- 
тем сочетания конверсии метана в соот«1 
ветствии с экзотермической реакцией (IV ) 
и эндотермнческой (V). Процесс називается 
и-а р о к и с л о р о д н о й  к о н в е р -  
с и е й, если в качестве окислителей ис- 
пользуют водяной пар и кислород, и п а- 
р о к и с л о р о д о в о з д у ш н о й ,  если 
в качестве окислителей используют водя- 
ной пар, кислород и воздух.

Как тот, так и другой процесс нашлн 
прнменение в промишленной практике. 
При проведении парокислородной конвер* 
сии получаютбезазотистий конвертирован- 

ний газ, при проведеиии парокислородовоздушной конверсии — кон- 
вертированний газ, содержаш ий азот в таком количестве, когорое 
необходимо для получения стехиометрической азотоводородной смесЦ 
для синтеза аммиака, т. е. 75% водорода и 25% азота.

На рис. 14.3 показано влияние давления и избитка водяного napa 
на минимальную температуру, необходимую для получения синтез-ПЯ 
за стехиометрического состава с остаточним содержанием мсгнна 0,5%* 
В ннтервале давлений I 4 МПа увеличение соотношення водяного 
napa и метана в 2 раза позволяет снизить температуру конверсин н  ̂
55 -60 °С.

Катализатори конверсии метана. Скорость взаимодействия мета 
на с водяним паром и диоксидом углерода без катализатора чрезвм* 
чайно мала. В промишленних условиях процесс ведут н ирнсутствИШ 
катализаторов, которие позволяют не только значительно ускорить 
реакции конверсии, но и при соответствуюшем избитке окнслителя 
позволяют исключнть протекание реакции: СН4- » С - Ь 2 Н 2. Ката 
лизатори отличаются друг от друга не только содержанием активного 
компонента, но также видом и содержанием других составляюших 
носителей и промоторов.

Наибольшей каталитической активностью в данном процессе обла* 
дают никелевие катализатори на носителе глиноземе (AI.»Os)

0 Ofi Ifi 1J5 гл V  ЗЛ 3,5 UJl 
ДаЧпение, МПс

Рис. 14.3. Зависимость от 
лавлеиии минимально не- 
обходимой температури нри 
получении технологическо- 
го газа для синтеза аммна- 
ка:
I -  ппи С Н . : н ю -  1 :2 ; 1 -  
при С Н , : H jO - l : 4

368



Цнкелевме катализаторм npouecca конверсии метана вииускают в виде 
таблетнрованних и экструдированних колец Рашига. Так, катализа- 
тор марки ГИАП-16 имеет следуютнй состав: 25°« NiO, 57“о A ljO s, 
Ю°о СаО, 8°о М«0.

Срок служби катализаторов конверсии при правильной эксплуата- 
ции достигает трех лет и более. Их активность снижается при дейст- 
вии различних каталитических ядов. Никелевие катализатори наибо- 
лее чувствительни к действию сернистих соединений. Отравление про- 
исходит вследствиеобразования на поверхности катализатора сульфи- 
дов ннкеля, совершенно неактивних по отношению к реакции конвер- 
син метана и его гомологов. Отравленний серой катализатор удается 
почти патностью регенерировать в определенних температурних усло- 
виях при нодаче в реактор чистого газа. Активность зауглероженного 
катализатора можно восстановить, обрабативая его водяиим па 
ром.

Конверсия оксида углерода. Процесс конверсии оксида углерода во- 
дяним паром протекает no уравнению ( I I I ) .  Как бнло показано више, 
эта реакция частично осушествляется уже на стадии паровой конвер- 
син метана, однако степень преврашения оксида углерода при этом 
очень мала и в виходяшем газе содержится до 11,0% СО н более. Для 
получения дополннтельних количеств водорода и сниження до мини- 
мума концентрации оксида углерода в конвертированном газе осу- 
шествляют самостоятельную стадию каталитической конверсии СО во- 
дяним паром.

В соответствии с условиями термодинамического равновесия по- 
висить степень конверсии СО можно удалением диоксида углерода 
из газовой смеси, увеличением содержания водяного пара или прове- 
дением процесса прн возможно низкой температуре. Конверсия оксн- 
да углерода, как видно из уравнения реакции, протекает без изме- 
нения объема, поэтому повишение давления не визивает смешення 
равновесия. Вместе с тем проведение процесса прн повишенном дав 
лении оказнвается экономическн целесообразним, поскатьку увелнчи- 
вается скорость реакции, уменьшаются размери анпаратов, полез- 
но нспользуется энергня ранее сжатого прнродного газа.

Процесс конверсии оксида углерода с промежуточним удаленнем 
диоксида углерода применяется в технологических схемах производ- 
ства водорода в тех случаях, когда требуется получнть водород с мн- 
нимальним количеством примеси метана.

Концентрация водяного пара в газе обнчно определяется коли- 
чеством, дозируемим на конверсию метана и оставшимся после ее 
"Ротекания. Соотношение нар : газ перед конверсней СО в крупних 
«•грегатах пронзводства аммиака составляет 0,4—0,5. Проведение про- 
Uecca при низких температурах — рациональний путь повншения 
Р^вновесной степенн преврашения оксида углерода, но возможннн 
г°лько при наличии високоактивннх катализаторов. Стедует отме 
г"ть. что нижний температурннй предел процесса ограннчен условия 
Ми конденсации водяного пара. В случае проведения нроцесса иод дав
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лением 2—3 МПа этот иредел составляет 180—200 °С. Снижение тем- 
пературн ниже точки pocw вьсшвает конденсацию влагн иа катализа- 
торе, что нежелательно.

Реакция конверсии СО сопровождается значительним виделением 
теплоти, что обусловило проведение процесса в две стадии при разних 
температурних режимах на каждой. На первой стадин вмсокой тем- 
пературой обеснечивается високая скорость конверсии большого ко- 
личества оксида углерода; на второй стадии прн пониженной темпе- 
ратуре достигается вмсокая степень конверсии оставшегося СО. Тепло- 
та экзотермнческой реакцнн используется для получения пара. Таким 
образом, нужная степень конверсии достнгается при одновременном 
сокрашенин расхода пара.

Температурнмн режим на каждой стадии конверсии определяется 
свойствамн применяеммх катализаторов. На первой стадии использу- 
ется железохромовмй катализатор, котормй вмпускается в таблети- 
рованном и формованном видах. В проммшленности широко применя- 
ется среднетемпературнмй железохромовмй катализатор.

Для железохромового катализатора ядами являются сернистме 
соединения. Сероводород реагирует с Fes0 4, образуя сульфид железа 
FeS. Органические сернистме соедииения в присутствии железохромо- 
вого катализатора взаимодействуют с водянмм паром с образованием 
сероводорода. Помимо сернистмх соединений отравлякмцее действие 
на железохромовмп катализатор оказмвают соединения фосфора, бора, 
кремния, хлора.

Низкотемпературнме каталнзаторм содержат в своем составе соеди- 
нения меди, цинка, алюминия, иногда хрома. Известнм двух-, трех-, 
четмрех- и многокомпонентнме катализаторм. В качестве добавок к 
указаннмм вмше компонентам применяются соединения магния, тита- 
на, палладия, марганца, кобальта и др. Содержание меди в каталн- 
заторах колеблется от 20 до 50% (в пересчете на оксид). Налнчие в 
низкотемпературнмх катализаторах соединений алюминия, магния, 
марганца сильно повмшает их стабильность, делает более устойчивм- 
ми к повмшению температурм.

Перед эксплуатацией низкотемпературнмй катализатор восста- 
навливают оксидом углерода или водородом. При этом формируется 
его активная поверхность. Оксид меди и другие соедннения меди вос- 
станавливаются с образованием мелкодисперсной металлической меди, 
что, по мнению многих исследователей, н обусловливает его катали- 
тическую активность.

Срок службм низкотемпературнмх катализаторов обмчно не пре- 
вмшает двух лет. Одной из прнчин их дезактивации является рекрнс- 
таллизация под действием температурм и реакционной средм. При 
конденсации влаги на катализаторе происходит снижение его меха- 
нической прочности и активности. Потеря механической прочности 
сопровождается разрушением катализатора и ростом гидравлического 
сопротивления реактора. Соединения серн, хлора, а также ненасм- 
шеннме углеводородм и аммиак вмзмвают отравление низкотемпера-
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rypiibix катализаторов. Концентрация сероводорода не должна пре- 
вьппать 0,5 мг/м3 исходного газа.

Технологическое оформление конверсии природного газа. В настоя- 
шее время в азотной промншленности используются техиологические 
схеми конверсии природного газа при повишенном давлении, вклю- 
чаюшие конверсию оксида углерода. Достоинством этих схем явля- 
ется уменьшение расхода энергии на сжатие конвертированного газа, 
,>бъем которого сушественно больше объема исходних газов; при этом 
уменьшаются габарити аппаратов, коммуникаций и арматури; 
молнее рекуперируется теплота влажних газов (так как повишается 
гемпература конденсации водяних паров), упрошается конструкция 
азотоводородного компрессора, что создает предпосилки для соору- 
жения агрегатов большой единичной мошности с использованием 
принципов энерготехнологии. Последнее позволяет снизить себестои- 
мость продукции и капитальиие вложения и резко повисить произ- 
водительность труда.

Широкое применение как в мировой, так и в отечественной азот- 
иой промишленности получнл процесс двухступенчатой паровой и па- 
ровоздушной каталитической конверсии под давлением. На его основе 
создани крупнотоннажние агрегати по энерготехнологической схеме с 
глубокой рекуперацией теплоти каталитических реакций конверсии 
СН, и СО, метанирования и синтеза аммиака.

На рис. 14.4 приведена схема агрегата двухступенчатой конвер- 
сии СН, и СО под давлением производительностью 1360 т/сут аммиа- 
ка.

Природний газ сжимают в компрессоре / до давления 4,6 МПа, 
мешмвают с азотоводородной смесью (авс : газ - 1 : 10) и подают в 

огневой подогреватель 2, где реакционная смесь нагревается от 130— 
140 до 370—400 'С. Для обогрева используют природний или другой 
горючий газ. Далее нагретий газ подвергают очистке от сернистих 
соединений: в реакторе .3 на а.пюмокобальтмолмбденовом катализаторе 
ироводится гидрирование сераорганических соединений до сероводо- 
рода, а затем в адсорбере 4 сероводород поглошается сорбентом на ос- 
чове оксида цинка. Обично устанавливают два адсорбера, соединенние 
последовательно или параллельно. Один из них может отключаться 
"а загрузку свежего сорбента. Содержание H ,S в очишенном газе не 
должно превишать 0,5 мг/м* газа.

Очишенний газ смешивается с водяним паром в отношении I : 3,7 
и падученная парогазовая смесь поступает в конвекционную зону 
тРубчатой печи 12. В радиационной камере печи размешени труби, 
'аполненние катализатором конверсии метана, и горелки, в которих 
°жигается природний или горючий газ. Полученние в горелках 
ДУмовие гази обогревают труби с катализатором, затем теплота этих 
' а:,ов дополнительно рекуперируется в конвекционной камере, где 
1’азмешени подогреватели парогазовой и паровоздушной смеси, пе- 
,)егреватель пара високого давления, подогреватели питательной води 
1!Ь,с°кого давления и природного газа.
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Парогазовая смесь нагревается в подогревателе 10 до 525 "С и за- 
тем под давлением 3,7 МПа распределяется сверху вннз по большому 
чнслу параллельно включенннх труб, заполненних катализатором 
Виходяшая из трубчатого реактора парогазовая смесь содержит 9— 
10% СН4. При температуре 850 С конвертированний газ поступает в 
конвертор метана второй ступени 13— реактор шахтного типа. В верх- 
нюю часть конвертора 13 компрессором 19 подается технологнческий 
воздух, нагретий в конвекционной зоне печи до 480—500 С. Парога- 
ювая и паровоздушная смеси поступают в реактор раздельнммн пото- 
ками в соотношении, требуемом для обеспечения практически пол- 
ной конверсни метана и па^учения технаюгнческого газа с отноше- 
нием (СО +  H 2) : N , =* 3,05ч-3,10. Содержание водяного пара соот 
ветствует отношенню пар : газ = 0,7 : 1. Прн температуре около 
1000 С газ направляется в котел-утилизатор 14, вмрабативаюший пар 
давлением 10,5 МПа. Здесь реакционная смесь охлаждается до 380 - 
420 С и идет в конвертор СО первой ступени 15, где на железохромо- 
вом катализаторе протекает конверсия основного количества оксида 
углерода водяним паром. Виходяшая из реактора при температуре 
450 С газовая смесь содержнт около 3,6% СО. В паровом котле 16, 
в котором также вирабативается пар давлением 10,5 МПа, парогазо- 
вая смесь охлаждается до 225 °С и подается в конвертор СО второй 
ступени 17, заполненний низкотемпературним катализатором, где 
содержание СО снижается до 0,5%. Конвертированний газ на внходе 
из конвертора 17 имеет следуюший состав (%)  : Н 2 —  61,7; СО —  
0,5; COt — 17,4; N t + Аг — 20,1; СН4 — 0,3. После охлаждення н 
дальнейшей утилизацни теплотн конвертированннй газ при темпера- 
туре окружаюшей среди и давленни 2,6 МПа поступает на очистку.

Двухступенчатая паровая и паровоздушная каталитическая кон- 
версия углеводородннх газов и оксида углерода под давлением явля- 
ется первой стадией энерготехнологической схемн производства 
аммиака. Теплота химических процессов стадий коиверсии СН4, СО, 
метанирования и синтеза аммиака используется для нагрева водн ви- 
сокого давления и получения перегретого пара давлением 10,5 МПа. 
Этот пар, поступая в паровие турбинн, приводит в движение компрес- 
copu и насосн производства аммиака, а также служит для технологи- 
ческих целей.

Основннм видом оборудования агрегата конверсии является труб- 
чатая печь. Трубчатне печн различаются по давлению, типу трубчатнх 
^кранов, форме топочннх камер, способу обогрева, расположению ка- 
мер конвективного подогрева исходних потоков и т i В промишлен- 
чой практике распространенн следуюшиетипн трубчагнх печей: мно- 
горядная, террасная двухъярусная, многоярусная с внутренннмн пе- 
Регородками, с панельннми горелкамн. В современннх производст- 
ғ,ах синтетического аммиака и метанола чаше всего применяют прямо- 
точнне многоряднне трубчатне печи с верхним пламенннм обогревом. 
Ча рнс. 14.5 показан обший внд топочной камерн многорядной пе- 
чи. Печь состоит нз камерн радиации и камерн конвекции и соединена
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димоходом с димососом и димовой трубой. Печь имеет наружний ме- 
таллический кожух 1. Длина печи 26,1 м, ширина радиационной ка- 
мери 21,5 м, строительная висота этой камери 18,3 м. К  камере кон- 
векции пристроен пусковой котел високого давления, в котором полу- 
чают пар давлением 10,5 МПа. Он служит для пуска установки и, в 
случае необходимости, виработки некоторого количества пара при 
эксплуатации агрегата. В камере радиации вертнкально размешени

12 рядов труб 6 (504 труби), 
внутренний диаметр которих 
71 мм, толшина стенки 
21,5 мм, каждая труба имеет 
висоту 10,75 м.

Труби заполнени катали- 
затором, обший объем кото- 
рого составляет 20,4 м3. Ка- 
тализатор представляет собой 
кольца с наружним диамет- 
ром 15 мм, внутренним диа- 
метром 7 мм, висотой 12 мм. 
Допустимая температура на- 
гревания труби прн давлении 
3,7 МПа 930 XL. Труби изго- 
товлени методом центробеж- 
iioro литья. Сплав содержит 
24—28 %  хрома и 18— 22% 
никеля. Способ прнсоедине- 
ния труб к коллекторам 2 
позволяет им свободно удли- 
няться в результате нагрева- 

ния. В верхнем своде камери радиации между рядами реакционних 
труб для их обогрева расположени 260 инжекционних горелок фа- 
кельного типа 8.

В камере конвекции П-образного типа размешени четире подогре- 
вателя и пароперегреватель високого давления, обогреваемие димови- 
ми газами, которие поступают из камери радиации по сборним димо- 
ходам 4 при начальной температуре 1050 °С и покидают трубчатую 
печь при температуре 160—200 X,. Объем димових газов 400 тис. м*/ч. 
В димоходе перед камерой н в камере конвекции также имеются го- 
релкн, обеспечивакмцие при необходимости дополнительний подвод 
теплоти.

Конвертор метана второй ступеии (рис. 14.6) представляет собой 
вертикальний аппарат, в верхней части которого расположена сме- 
сительная камера //. В нижней конусной части аппарата виложен 
свод 6, на которой укладиваются шари из глинозема 5, а на них нике- 
левий катализатор 9 в форме колец обшим объемом 38,5 м3. Внутри 
аппарат футерован жаропрочним бетоном 10, снаружи он имеет водя- 
ную рубашку 4, не допускакмцую опасних перегревов корпуса при

Рис. 14.5. Обший вил гопочнон камерм мно- 
горялнои трубчатой печи:
I — кожух; ‘2 — коллскторЬ! парогаювоП смеси: 
■I коллекюр конкртнрованного газа; 4 — сбор 
Hbie димоходи; 5 — ннжнне секционние коллек 
тори; 6 — реакцноиние труби: 7 -- гаэоотводятие 
труби; в — горелки
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Кч()ектах футеровки. Внутренний диаметр аппарата 3,7 м, внсота ero 
(с опорой) 17,4 м.

Конструкция конвертора оксида углерода радиального типа пока- 
(ана на рис. 14.7. В радиальних реакторах катализатор располагают в 
корзинах, образованних коаксиально расположенними центральной

возду*

Водг

НонВерти-
роВанньш

Конбертиро- 
Ъомнши еаз

^ис. 14.6. IIIaxTiiuii конвертор метана (koii- 
ч1ртор мстана I I  ступени):
'  'срмопари; 2 — эатитиий  слой; 3 — корпус; 

ВОДИН.1Я рубашка; 5 — шарь| иэ глиноэема; 
оаол; 7 — onop*; « — лестннца; 9 — хатализа. 

■ор; 10 — футеровка; I I  — сиеситсльнаи хамсра; 
вгрхния плошадка для обслуживаиия

Рис. 14.7. РадиальниП конвертор 
оксида углерода, работаюшиЯ 
под давлением 2,0 МПа:
/ — основние слон катализатора; 2 — 
эапаснме слои каталнэатора

'Рубой и наружной обечайкой, рабочие поверхности котормх перфо- 
Рированм и покрмтм сеткой со сторонм катализатора. Между корпу- 
с°м реактора и наружной обечайкой катализаторной корзинм обра- 
3Уется кольцевой канал, по которому отводят продуктм реакции нли 
вводят смрье.

1 аким образом, в радиальном реакторе имеет место сложное 
^ижение потока одновременно в осевом направлении (по кольцевому 
‘)Иалу н центральной трубе) и в радиальном (через слой катализатора).
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§ 3. Очистка О ТХО Д Я1Ц И Х газов от оксидов азота

Отходяшие газь! крупнмх агрегатов производства аммиака образу- 1 
ются в результате сжигаиия прнродного газа в огневом подогревате- j 
ле сероочистки и в трубчатой печи паровой конверсии. Эти газм I  
содержат в своем составе оксндм азота, содержанне которих в зна- 1 
чительной степени зависит от соотношения воздуха и природного га- j 
за, атакже от объема добавляемих к прнродному газу танковнх и про- I 
дувочннх газов, содержашнх аммиак, в определенннх условиях превра- I 
шакмцийся в оксндь! азота. Объем димовнх газов составляет около |

375 Tbic. м* ч, в них содержится I 
0,01 —0,05 °о оксидов азота. До-1 
пустимая концентрация оксндов ] 
азота в внбрасиваемих газах на ] 
сегодня составляет 0,005°«.

Для очнстки отходяшнх га-Я 
зов аммначного производства нс-И 
пользуют метод каталнтическогоЯ 
восстановления прн умеренннх! 
температурах. В качестве вос- 1 
становнтеля прнменяется ам- I  
миак, с помошью котсрого 1 
пронсходнт восстановлеиие ок-1 
сндов азота до элементного азо-1 
та ио следуюшнм реакциям:
6NO 4 N H ,-  = 5 N ,+ 6 H ,0  
6NO, -8NH, =  7N,- I2H.O

Восстановленне проводят прн избнточном содержанни аммиака по срав-1 
нению со стехиомегрическим для обеспечения b w c o k h x  степеней пре- j 
врашения оксидов. Для процесса очнсткн используют алюмова- ] 
надиевнй и алюмомарганцевованадневнн катализаторн, срок службн ] 
которих около 5 лет. Необходимо достаточно точно регулнровать тем- 1 
пературу процесса (180 320 С), так как нри иизких температурах | 
возможно образованне н отложение нитрнт-нитрата аммония, при j 
високих температурах будет происходить окисленне аммиака до \ 
оксидов азота.

Схема очисткн отходяшнх газов нронзводства аммнака представле- j 
на на рис. 14.8. Газн для очистки отбнрают из определенной зони 
днмовой труби 1 при температуре около 200 'С, для чего в  ней уста- j 
новлена сплошная перегородка 2, н направляют в смеситель аммнака 1 
с димовими газами 3. Аммиак дозируется в газн из блока подготовки  
■). состояшего из нспарителя аммиака и аппарата для его очнстки от j 
масла н катализаторной пнли. Основннм аппаратом в схеме я в л я е т с Я  1 
каталитический реактор, которий должен обладать високой п роиуск-  |
ной способностью и ннзким гидравлнческим сопротивленнем. Манболь* j
шее прнменение нашли радиальние реакторн.

Расход аммиака на очистку 1000 м3 газа прн содержании оксндов 
,пота 0,1"» составляет 0,85—0,9 кг. Степень восстановления оксидов 
аюта достигает 98%.

§ 4. Очистка конвертироваиного газа
o i оксидов углерода

Для удаления нз азотоводородной смеси оксидов углерода применяют 
збсорбционние, адсорбционние и каталитическне методи очистки.

Очистка от диоксида углерода. Способ очистки от СО, определяет- 
i-H технологнческой схемой производства. Сначала широкое распростра- 
ненне получила водная очистка под давлением. Основной ее недоста- 
ток — батьшой расход электроэнергии вследствие низкой раствори- 
\кк'тн СОг в воде. Как правило, после водной промивки требуется 
кючистка газа другими способами, напрнмер раствором шелочи.

В настояшее время наиболее широко применяют процессн очистки 
от COj растворами моноэтаноламина (МЭА) и поташа (K ,CO s). Эти 
хемосорбентн обладают високой емкостью и селективностью. Их не- 
достаток — большой расход теплоти на 1 м3 очишаемого газа при 
високой концентрации диоксида углерода в исходной смеси.

В связи с этим на некоторих установках для очистки газов с вн- 
соким содержанием СОг испапьзуют органнческие растворители: про- 
ниленкарбонат («флюор-процесс»), N -метилпнрролидон («иуризол»), 
диметиловнй эфир («селексат»), захоложенннй метанат («ректизол»),

В последние годи разработанн и внедренн процесси очистки раст- 
ворами алканоламинов в органических растворнтелях (с целью по- 
вишения концентрации активного компонента в растворе). Нашли при- 
мененне процесс «амизат» (раствор диэтаноламина н моноэтанолами- 
на в метанате), процесс «сульфинол» (раствор алканатамина в сульфо- 
лане) и др.

Во всех перечисленннх методах очисткн, за исключением абсорб- 
чии раствором NaOH, в качестве иобочного продукта получают диок- 
сид углерода, которий находит широкое нспользование, наиример, в 
"ронзводстве карбамида.

В иромишленности СССР нанбольшее распространение иолучили 
•фоцессн очнстки от СОг растворами моноэтаноламина и горячими 
активированннми растворами поташа.

Мпнпэтаноламиновая очистка от диоксида углерода. Этот способ 
°чнсткн основан на том, что воднне растворн моноэтаноламнна обра- 
‘УЮт с диоксндом углерода карбонатн н гидрокарбонати, которне при 
^“мпературах внше 100 С диссоциируют, виделяя диоксид углерода. 
‘ фоцесс может бить описан следуюшими реакциями:

^ N H , H ,0 + C 0 f JZ ?  (R N H a) t CO, (VII)
,R n H , ) (C 0 $+ H ,0  СО, 2RN H ,H CO , (VIII)

гДе OHCHtC H t— .
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Рис. 14.8 Схема очистки дммоних газов 
от оксидов азота:
/ — димовая труба; 2 -- перегородка; 3 — сме 
сигель аммиака с дммовмми га >ами; 4 -  ка 
талитический реактор; 5 — блок дозировании 
аммиака



Как следует из реакций, 1 моль амина связмвает I моль диоксида 
углерода. Практически степень карбонизацни неочшценного раствора 
моноэтаноламнна при атмосферном давлении оставляет 0,4—0,5, а при 
давлении 2.5—3,0 МПа — 0,6—0,75.

Для очистки от С О „ как правило, применяют 20°о-ний раствор 
моиоэтаноламина. Раствори более високой концентрации применять 
мецелесообразно по следуюшим причинам: резко усилнвается корро- 
зия оборудования, возрастают потерн растворнтеля, увеличивается 
вязкость раствора, что ухудшает смачивание насадки и сннжает ко- 
«ффнцнент абсорбции.

Раствори моноэтананоламина обладают високой поглотительной 
способностью даже при малмх парцнальних давлениях СО. в нсход- 
ном газе, следовательно, способ пригоден для очистки газов и при ат- 
мосферном давлении.

Вмше указмвалось, что при температурах више 100 °С реакции 
(V II)  и (V I I I )  идут справа налево с вмделением диоксида углерода. 
На этом основана регенерация моноэтаноламинових растворов. Для 
проведения процесса регенерации необходимо подвести теплоту в ко- 
личестве, которое можно определить из уравнения теплового баланса 
регенерации:
0о — Qh +  Одю г  O nap  f  Qpi

где Qp — теплота регенерации раствора; Q„ — теплота нагрева раст- 
*ора до температури регенерации; Qxrc — теплота десорбции COt, от- 
гоняемого из раствора; Qnap — теплота парообразования (испарения 
водь() при отгонке СО»; Q„ — теплопотери в окружаюшую среду.

Счедует отметнть, что при моноэтаноламиновой очистке основние 
энергетические затрати связани с расходом теплотн на регенерацию 
абсорбента. С целью сокрашения этого расхода и удешевления стои* 
мости очистки в промьпнленнмх условиях стремятся возможно полнее 
рекуперировать теплоту горячего регенерированного раствора, СО, 
и водяного пара. Тепловие потери в окружакмцую среду снижакгг пу- 
тем теплоизоляции горячей аппаратури и коммуникаций.

Основними технологическими параметрами моноэтаноламиновой 
очистки являются давление абсорбции и регенерацин, температура, 
концентрация раствора, степень карбонизации. Вибору этих парамет- 
ров при пронзводстве аммиака уделяется большое внимание, так 
как они определяют надежность и экономичность процесса.

Особенности технаюгической схеми очнстки зависят в значи- 
тельной мере от обшей схеми производства. В производствах аммна- 
ка и водорода с низкотемпературной конверсией СО очистка от COi 
производнтся под давленнем 1,0—3,0 МПа до остаточного содержаниД 
диоксида углерода 0,01—0,1 °о с последукмцей тонкой очисткой от 
и COj метанированием.

В технологических схемах парокислородной каталитической коН- 
версии при атмосферном давленин с последуюшей промивкой газ« 
жидким азотом необходима предварительная тонкая очистка от диок*.
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сида углерода. В этом случае применяют двухстадийную моноэтанала- 
миновую очистку. На первой стадии под давлением, близком к атмо- 
сферному, конвертированнмй газ очишают от COt до его содержания
3 — 5 % ,  на второй стадии под давлением 2,8 МПа ведут тонкую очист- 
ку до остаточного содержания СО, 0,004%.

При конверсии под давлением с промивкой газа жидким азотом 
также применяют двухстадийную очистку, но при одинаковом давле- 
нии газа на обеих стадиях.

Рис 14.9. Схема моно»таноламнновой очистки от С 0 2:
I — абсорбер; 2 — воздушний холоднльннк; 3 — насос; 4 — теплообмен 
ннк; 5 — регенератор: t — кнпятнльннк; 7 — смоловмделнтель: в — 
дроссель: / — комвертированнмй гаэ: I I  — очншеннмй газ; I I I  — глубо- 
корегенерированнмй раствор; IV  — груборегенерированнмй раствор.
V — насмшеннмй раствор: VI — диоксид углерода; VII — теплоиоси 
тель; V III — nap; IX — кубовмй остаток

в  современних технологических линиях мошностью 1360 т аммиа- 
ка в сутки моноэтаноламиновая очистка ведется по схеме с разделен- 
нь!ми потоками поглотительного раствора. Такая схема показана на
Рис. 14.9.

Конвертированньж газ под давленнем 2,8 МПа при температуре 
25 40 °С поступает в абсорбер /, оборудованний ситчатмми тарелка- 
V’H с вмсоким барботажнмм слоем. Абсорбер состоит из двух секций.

нижней секцнн проводится очистка газа до 5—7% СО, грубореге- 
"ерированнмм раствором. В верхней секции абсорбера осушествляется 
г°нкая очистка газа глубокорегенерированнмм раствором, которнй, 
"аемтившись диоксидом углерода в верхней секции, смешивается с по- 
г<жом груборегенерированного раствора и поступает на орошение 
"нжней секции. Степень карбонизации насмшенного раствора на вм- 
х°Де из абсорбера составляет 0,65 моль СО,/моль амина. Этот раствор
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разветвляется на три потока: первмй (около 10ио) направляется на 
одиу из верхних тарелок регенератора 5 (холодньж байпас); второй по- 
ток (около 45%) нагревается до 90—95 С в теплообменнике 4 и пода 
ется в среднюю часть регенератора; третий поток, равнмй второму. 
дополнительно нагревается до 104— 107 СС и поступает в регенератор 
ннже второго потока (на 18-ю тарелку). В верхней части регенератора 
происходит грубая регенерация раствора до содержания диоксида 
углерода 0,3—0,35 моль моль амина. Затем раствор делится на два 
приблизительно равних потока: один поток поступает в межтрубное 
пространство теплообменника 4, где охлаждается до 70 С, и далее 
насосом 3 прокачивается через воздушний холодильник 2 и поступает 
при температуре 40 С на орошение ннжней секции абсорбера; второй 
поток через переливние труби внутри регенератора поступает в ниж 
нюю секцню. в которой продолжается процесс регенерации раствора

Окончательная десорбцня СОа из раствора происходит в кипятиль- 
нике 6, обогреваемом обично конвертированним газом. Глубоко- 
регенерированний раствор охлаждается до 70 'С в теплообменнике 4 
и насосом 3 подается в воздушний холодильннк 2, где охлаждается до 
40 °С. Охлажденний раствор поступает на орошение верхней секции 
абсорбера.

Парогазовая смесь виходит из регенератора при температуре 75-- 
85 °С под давленнем 0,17МПа и охлаждается в воздушном холодильнн- 
ке, где конденсируются водяние napu, отделяемие в сепараторе, h.i 
которого виводят охлажденний диоксид углерода.

Из нижней частн регенератора непреривно виводится 0,5— 1% цир- 
кулируюшего раствора, которьш направляют в специальний аппа- 
рат — смоловиделитель 7, где при постепенном повишении темпера- 
тури до 145 °С в присутствин острого пара производится отгонка мо- 
ноэтаноламина от образовавшихся в процессе работи високомолеку- 
лярних смолистих вешеств. Пари моноэтаноламнна н води из смоло- 
виделителя поступают в куб регенератора.

Разгонка раствора моноэганолампна, которая предусматрнвается 
во всех современних установках, является главним средством снн- 
жения потерь амниа, предотврашения вспенивания и снижения кор- 
розии. Основное преимушество моноэтаноламиновой очистки — воз- 
можность осушествления тонкой очистки и нспатьзования аппарату- 
pu с относнтельно небольшими габаритами.

Очистка горячими активированнмми растворами поташа. В ос- 
нове метода лежит обратимая реакцня:
К,С О ,+  СО, + Н гО izT 2КНСО, 4

Процесс ведут прн повишенних температурах, так как при этом 
возрастает растворимость поташа в воде и увеличивается скорость 
хемосорбции.

Било показано, что скорость поглошения СОг горячнм раствором 
поташа сушественно возрастает при введении в него некоторих До- 
бавок. Применявшиеся ранее в качестве добавок соединения ми-
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шьяка ( I I I )  в настоятее время не используются вследствие их ток- 
сичности. Широкое распространеиие получила очистка горячим раст- 
вором поташа с добавкой диэтаноламнна (ДЭА). Наиболее эффекти- 
вен водиий раствор, содержаший 25—28% K tCOs и 1,5—2% ДЭА. 
Для уменьшения коррозии в раствор добавляют оксид ьаиадия, со- 
яержаине которого составляет доли процента.

л  J

r1
ж  X  

85

; 'JlLГ ЯЯЯ Ш ---  т
2 " '

у

Рнс. 14.10. Схсма очистки от COt горючим раствором поташа:
I — абсорАер: t — сепаратор: 3 — поздушнмй холоднльннк: 4 — регенера 
тор: S — кипятнльннк; 6 — фильтр; 7 — теплообменник: й — насос; 9 — 
гндраалическая турбнна; / — конвертнроваиний газ: // — очишениий 
от CO, газ; /// — глубокорегенерированниА раствор; /V — грубореге 
нерированнмй расгвор; V — насмшенниО раствор; VI —- диоксид угле 
рода; VII — теплоноситель

Технологическая схема очистки показана на рис. 14.10. Это упро- 
'Ценньж вариант двухпоточной схеми, применяемой в агрегатах снн- 
Tt̂ a аммиака мошностью 1360 т/сут.

Конвертированиьж газ /, содержашнй 17— 18% COt под давлением 
>̂8 Л\Па и при температуре около 80 "С поступает в нижнюю часть 

аСч-орбера /, орошаемую груборегенерированнь/м раствором IV  н раст- 
К()Ром, прошедшим верхнюю секцию абсорбера. В нижней секции газ
0,*ншается до 1,7—2% COt и направляется в верхнюю секцию. оро-
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шаемую глубокорегенерированним раствором ///. Здесь газ очшца- 
ется до конечного содержания диоксида углерода не више 0,1%. Ос- 
вобожденньж от СО, газ проходит сепаратор 2, где частици раствора, 
увлеченние газовим потоком, сепарируются и возврашаются в цикл 
раствора, а газ направляется на метанирование.

Десорбция С02 из раствора происходит при снижении давления в 
гидравлической турбине 9 с 2,8 до 0,65 Л\Па и при кипячении. Гру- 
борегенерированний раствор после верхней секции регенератора (80®о) 
отбирается и подается в нижнюю секцию абсорбера. Остальние 20% 
раствора регенерируются в нижней секции регенератора и в кипятиль- 
нике 5. Давление в кубе регенератора составляет 0,17 МПа. Глубоко- 
регенерированний раствор I I I  охлаждается в теплообменнике 7 и в 
воздушном холодильннке 3 и подается в верхнюю часть абсорбера. 
О каю  2%  от обшего потока раствора проходит непреривную фильт- 
рацию на активном угле в фильтре 6.

Диоксид углерода в смеси с водяним паром при температуре 
~102 °С  виходит из регенератора, охлаждается, отделяется в сепа- 
раторе 2 от бризг растворителя и либо испатьзуется в производстве, 
либо вибрасивается в атмосферу.

Очистка газа от оксида углерода. После удаления диоксида угле- 
рода конвертированний газ поступает на очистку от СО. Ранее для 
очистки от окснда углерода широко применялась абсорбция медно- 
аммиачними растворами. Этот способ очистки отличается невисокой 
интенсивностью и сложностью поддержания технаюгического режима. 
В современних агрегатах папучила распространение промивка газа 
жидким азотом. В этом процессе одновременно с оксидом углерода 
жидкнй азот растворяет метан и аргон, в результате получается азото- 
водородная смесь, тшательно очишенная от каталитических ядов н 
инертов. Содержание оксида углерода в такой смеси не превишает 
20 см /̂м*.

На рис. 14.11 приведена упрошенная схема агрегата промивки га- 
за жидким азотом. Конвертированний газ охлаждается в предамми- 
ачном теплообменнике потоком азотированной смеси; сконденснро- 
вавшаяся при этом влага отделяется в сепараторе 2. Дальнейшее ох- 
лажденне газа осушествляется в аммиачном холодильнике 3 за счет 
нспарения в трубном пространстве аммиака, затем в теплообменнике 
4 до — 186 °С потоком холодной азотоводородной смеси. Далее газ про- 
ходит испаритель 5, где охлаждается до — 192 °С фракцией оксида 
углерода. При этом из конвертированного газа конденсируются СО, 
СН4 и Аг. Затем газ поступает в промивную колонну 6, орошаемую 
сверху чистим жидким азотом. Колонна снабжена большим числом 
тарелок. Здесь происходит окончательное освобождение газа от СО, 
С Н 4 и Аг, которие растворяются в жидком азоте.

Очишенная азотоводородная смесь при — 190...— 193 °С по виход* 
из промивной капонни поступает в теплообменники 4 и I  для охлаж- 
дения конвертированного газа и затем при 20—30 °С идет на синтеэ 
аммиака.
382



Чистьж газообразньж азот, сжатий до 19,6 МПа, охлаждается 
фракцией оксида углерода в теплообменнике 9, а затем в аммиачном 
чолодильнике 8 до —45 °С. Пройдя влагоотделитель, осушитель и 
фнльтр (на схеме не показаньО, азот вмсокого давления охлаждаетея 
до — 184 °С  фракцией СО в теплообменнике 7, дросселируется до 
давления 2,6 МПа, дополнительно охлаждается при этом, проходит 
шеевик испарителя 5, полностью сжижается и поступает на орошение
К О Л О Н Н Ь ! 6 .

Жидкая фракция СО, виходятая из нижней части промивной ко- 
лоннь! 6, дросселируется до 0,05 МПа и присоединяется к основному

Конбсрти 
раВачтЛ eaJ

AjomaSodo - | 2 
оодная смесь

NH,(>«) N H ,(WJ

Рис. 14 I I .  Схема агрегата промивкн синтез-газа жидким азотом:
I. 4. 7, 9 - теплообмениики; 2 — сепаратор; 3. 8 —  аммиачиие холодильиики; 5 — испаритель, 
*» мроммвиая колоииа

потоку фракции СО, виходяшей из испарителя 5. Затем холод этой 
фракции рекупернруется в теплообменниках 7 и 9.

Метанирование. Тонкую очистку азотоводородной смеси от СО и 
f-0, на современнмх установках синтеза ведут каталитическим гидри- 
Рованием этих соединений до метана в агрегате метанирования. 
Процесс основан на следукмцих реакциях:

г-0 +  З Н ,  £ 2  С Н 44 Н ,0 ;  АН =  -206.4 к Д ж  

rA  i  4H, j z i  С Н , +  2Н ,0 ; А// = - 165.4 к Д ж  

°- 5 0 .+  H t ;z£ Н.О; АН  — 241.6 к Д ж

• хдрирование осушествляют на катализаторе при 250—350 °С. 
этих условиях реакции практически необратнмн и идут до конца 

вмделением батьшого катичества теплотн. В качестве катализатора 
Метанирования применяют предварительно восстановленннй никель-
1 "оминневнй катализатор. Каталнзатор внпускают в виде таблеток 
Рэзмером от 4— 5 до 8— 10 мм.
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На рис. 14.12 приведена схема процесса каталитического гидри- 
рования (метанирования). Газ под давлением 2,7—2,8 МПа нагрева- 
ется в теплообменниках / и 2 до 300 4Z парогазовой смесью и пода- 
ется сверху в реактор метаннрования 3. Это вертикальньж цилиндри- 
ческий сосуд диаметром 3,8 м и висотой 7,6 м, в котором размешают 
до 40 м3 катализатора. Очишенная азотоводородная смесь нагрева- 
ется за счет теплотм реакции гидрирования до 350 ‘С , отдает 
свою теплоту, проходя последовательно подогреватель води високого 
давления 4, подогреватель води низкого давления 5 н воздушний 
холодильник 6. Затем газовую смесь направляют во влагоотделитель'

Рис. 14.12. Схсма устаиовки каталитического гидрировании:
/. 7 — теплообменники; 3 — метанатор; 4, 5 — подогреватели водьс 6 — воздушнмй холодиль- 
ник; 7 — влагоотделитель

7 для удаления води, сконденсировавшейся прн охлажденни. Прн 
температуре 35 °С азотоводородная смесь поступает на сжатие в ком- 
прессор високого давлення и далее на синтез аммиака.

Процесс метанирования отличается простотой, легкостью унравле- 
ния, хорошо сочетается с энерготехнологической схемой синтеза аммна- 
ка.

% 5. Смнтез аммиака

Аммиак — ключевой продукт различних азотсодержаших вешеств^ 
применяемих в промишленности и сельском хозяйстве. Д. Н. Пря* 
нишников назвал аммнак «альфой и омегой» в обмене азотистих вешеств 
у растений.

На схеме показани основние области применения аммиака.
Состав аммиака бил установлен К. Бертолле в 1784 r. Аммиа* 

N H S — основание, умеренно сильний восстановительний агент н 
эффективний комплексообразователь по отношению к катионам, обла* 
даюсцим вакантними связиваюшими орбиталями.
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Минеральнме удобрения

Физнко-химические o ch o b w  процесса. Сннтез аммнака из элемен- 
гов осушествляется по уравнению реакции
Ч  ЗН, 2NHS; Д//<0

Реакция обратимая, экзотермнческая, характеризуется большим отри- 
Цательнь/м энтальпнйним эффектом (A//w  = — 91,96 кДж моль) и 
чри bucokhx температурах становится еше более экзотермической 
■ W/;,4 - — 112,86 кДж/моль). Согласно принципу Ле Шателье при 
чагреванни равновесие смешается влево, в сторону уменьшения вмхо- 
Ui аммиака. Изменение энтропии в данном случае тоже отрицательно 
' - — 198,13 кДж/(мать • K )l и не благоприятствует протека- 
иню реакции. Прн отрицательном значении AS повмшение темпера- 
тУРи уменьшает вероятность протекания реакции, так как Л5 опреде- 
'Яет характер завнсимости AG от температурм согласно уравнению

( * 0 _ \  А С - Л Н
l ^ J ;)= - AS =  — r -----  ( | 4 | )

Реакция синтеза аммиака протекает с уменьшением объема. Со- 
0 ‘̂*С|,°  уравнению реакции 4 моль исходнмх газообразнмх реагентов

2 моль газообразного продукта. Основмваясь на принципе 
с0л ,ателье, можно сделать вмвод о том, что в условиях равновесия 
Ч( еРЖание аммиака в смеси будет больше прн вмсоком давлении, 

‘ При низком.
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Ислользованне константи равновесня полволяет колнчественно 
оценнть степень предсказиваемих нзмененнй. Для реакцнн синтеза 
константа равновесня

рассчитана по равновесним даннмм, определеннмм эксперименталь- 
но. Зависимость константн равновесия от температурн и давления 
показана в табл. 14.2.

Т а б л и ц а  14.2. Коистакта рааноаесиа реакции c n h t c h  
при различимх темпсратурах м даааемиях

Константа р а м о м сяя  прн давленнн. М П а
тур». *C 1 б 10 30 60 100

200 0.64880 0.69780 0.73680 0,91200 2.49300 10,35000
300 0.06238 0.06654 0.06966 0.08667 0.17330 0,51340
400 0.01282 0.01310 0,01379 0.01717 0,02761 0,06035
500 0.00378 0.00384 0.00409 0.00501 0,00646 0.00978
600 0.00152 0.00146 0.00153 0.00190 0,00200 0.00206
700 0.00071 0.00066 0,00070 0,00087 0,00085 0.00052

Зная числовне значения константн равновесия, можно внчислить 
равновесную концентрацию аммиака при любнх температурах и дав- 
лениях. Обознавив через х, молярную долю аммиака в равновесной 
смесн, согласно уравнению реакцни будем нметь в момент равновесия 
(1 —  дг,) моль N t, (3 — Зх,) моль H t и 2х, моль N H ,. Всего в равновес 
ной смеси будет находиться

a*e4-2re= 4 — 2хе моль.

Парциальнне давления отдельннх компонентов смеси будут равнн:

l—** 
Pn-= 4-2xe Р.

З- З х ,
P li‘ ~  4— 2xr Р ' Pnh» " ‘ 4 - 2 X '

где р — обшее давленне равновесной смеси. \ i
После подстановки значений парциальннх давлений в уравнение 

(14.2) получим

2 Х 'р  2 1'*  ( 2 - Х ' ) 1' * 2 3 ' г ( 2 - Х ' ) 3 ' ?

2 (2— xt ) ( I - х е ) ,/2р' /г-33/2 (1 — х«)3/2 р3/2
4 (2 — х,) xt

З3/2 ( I —х ,)1 р
(14.
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решнв уравнение (14.3) относительно xf, получнм расчетное уравненне 
для определения равновесной концентрацни аммиака при различних 
температурах и давлениях:

x .- l + (14.4)

Итак, качественная и количественная оценки условий термодина- 
мнческого равновесия позволяют сделать вивод, что максимального 
нихода аммиака можно достичь, проводя процесс при вмсоком давле- 
нии и низких температурах. Однако даже при очень високих темпе- 
ратурах (више 1000 °С) процесс синтеза в гомогенной газовой фазе 
практически неосушествим.

Сннтез аммиака протекает с заметной скоростью только в присут- 
ствни катализатора, причем катализаторами данной реакции служат 
гвердме вешества. Гетерогенно-каталитический процесс синтеза ам- 
миака имеет сложний механизм, которий может бить описан следую- 
|цими стадиями:

1) диффузия молекул азота н водорода к поверхности катализа-
ropa:

2) хемосорбцня молекул реагентов (адсорбатов) на поверхности
катализатора;

3) поверхностная химическая реакция с образованием неустойчи- 
них промежуточних комплексов и взанмодействие между иими;

4) десорбция продукта;
5) диффузия продукта реакции (аммиака) от поверхности катали- 

taropa в газовую фазу.
Исследование кинетики и механизма реакции синтеза позволило 

сделать вивод о том, что лимитируюшей стадией процесса является 
чемосорбция азота. Этот вивод дает возможность описать механнзм 
‘■ннтеза аммиака сокрашенной схемой:

где Z — свободний центр поверхности катализатора; ZN S — хемосор- 
бированная частица (адсорбат).

Скорость обратимой реакции получения аммиака из элементов на 
Гк)льшиистве известнмх катализаторов описивается уравнением Тем- 
кина — Пижева:

гДе fc, и kt — константи скоростей образования и разложения аммиа- 
Ка; Р n „  рн,, P n h , — парциальние давления азота, водорода, аммиа- 
қа; а — постоянная, удовлетворяюшая неравенству 0 <  а  <  1 и ха- 
Рзктеризуюшая степеиь покрнтия поверхности катализатора азотом.

ZM. 1н
ZN ,

2NH, 7
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При проведении процесса при атмосферном давлении величина а 
.аля промь1шлениь1х катализаторов в интервале температур 400— 
500 °С равна 0,5.

Скорость реакции синтеза аммиака зависит от температури, давле- 
ния и состава реакционной смеси. Оптимальними считают такие зна- 
чения указаннмх параметров, при которм.х скорость процесса макси- 
мальна. Чтобн определить оптимальную температуру синтеза Т т , 
надо продифференцировать по температуре кинетическое уравнение 
114.5), приравнять полученное виражение нулю н найти Т т . Вьшолнив 
чти действия, получнм формулу

\Н
Т т  — -------- ' .-----  (14.6)«20 С,

R  l n --------------
*i» Pn , Р\\,

Из формулн (14.6) следует, что с увеличением содержания в цир- 
куляционном газе аммиака и уменьшением содержания азотоводород- 
ной смеси оптимальная температура падает.

Из уравнения Темкина — Пмжева видно, что скорость прямой 
реакции синтеза пропорциональна р'-5, а скорость обратной реакции 
пропорциональнаpo s. Отсюда очевидно, чтосростом давления наблю-i 
даемая скорость процесса увеличивается.

И термодинамические, и кинетические факторм свидетельствуют в 
нользу проведения процесса при вмсоких давлениях (увелнчнвается 
равновеснмй вмход, повмшается скорость синтеза). Конденсация 
аммиака также улучшается при вмсоком давлении. Вместе с тем повм* 
шение давления увеличивает расход электроэнергин на компресссию, 
новмшает требования к машинам и аппаратам. При пониженнмх дав- 
лениях упрошается аппаратурное оформление процесса, снижается 
расход энергии, но при этом растут габаритм аппаратов, увеличивают- 
ся энергозатратм на циркуляцию газа и вмделение аммиака, повмша- 
ются требования к чистоте синтез-газа.

Для определения оптимального давления синтеза бмла исполь- 
зована комплексная математическая модель агрегата синтеза аммнака. 
В качестве критерия оптимизации в ней принятм приведеннме затра- 
тм:
3 =  С + Е К / П ,  (14.7)

где 3 — прнведеннме затратм, руб/т; С — себестонмость аммиака- 
руб./т; К  — капитальнме затратм, руб.; Е  — нормативнмй коэф ф н- 
циент эффективности, год-1; П  — производительность агрегата по 
аммиаку, т/год.

Результатм расчетов представленм на рис. 14.13. Расчетм показа- 
ли, что приведеннме удельнме энергоматериальнме и капитальнм е 
затратм с повмшением давления уменьшаются. На основанни провет 
денного анализа определено, что для современнмх схем наиболее 
эффективнмм является давление ~30 МПа.
№



Поскольку присутствие ннертнмх Э.руб/п n h , 
примесей в реакционнон смеси равно- 
^ильно сниженню обшего давления, то 
с увеличением содержания метана, ар- 
гона и гелия в смеси скорость реакции 
синтеза уменьшается.

Анализируя кинетическое уравненне 
(14.5), видим, что скорость нрямой реак- 
ции обратно пропорциональна пар- 
ииальному давлению аммиака, а для об- 
ратной реакции характерна прямая про- 
порциональность. Таким образом, с по- 
вьииением содержания аммнака обшая 
скорость реакцнн падает. Увеличение 
объемной скорости смесн приводит к 
уменьшению прироста содержания ам-
миака и, тем самим к увеличению средней скорости и повьннению 
ироизводительности процесса.

На рис. 14.14,а—в, прнведень! зависимости содержания аммиака 
в изотоводородной смеси стехиометрнческого состава от темнературн, 
давления и объемной скорости для промьпнленного катализатора СА-1.

Реакция синтеза аммиака обратнма, ноэтому полного преврашения 
азота н водорода в аммиак за время их однократного прохождения 
через аппарат не происходит. Условия равновесия процесса и кине- 
гическне закономерности его протекання на железннх катализато- 
рах обусловливают возможность преврашения в аммиак только 
20 40°n нсходной реакционной смеси. Для батее иатного использо- 
вания реагентов необходнма их многократная циркуляция через ко- 
юнну сннтеза. Все современнме схеми синтеза аммиака являются иир-

Рис. 14.13. Зависимость от 
лавлеиия приведеннмх ( I ) ,  ка 
питальних (?) и удельнмх 
энергоматериальннх ( J )  затрат 
на сталиях компрессии, синте- 
за и конленсации аммиака
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куляционньши, предусматрнваюшнми виделение аммиака и возвра- 
тение непрореагировавшей азотоводородной смеси в цикл сиитеза.

Чтоби виделнть аммиак, азотоводородную смесь вместе с аммиа- 
ком охлаждают до температури сжижения аммиака. Достичь полной 
конденсации аммиака не удается; небольшая часть его остается в азо- 
товодородной смесн. Коинентрация аммиака (объемние долн,?ъ) вазо- 
товодородной смеси, содержашей инертние гази, в состоянии насьпце- 
ния при давлении 30 МПа и различних температурах приведена ннже:

l . ° С  .

CNH,
Приведенние данние показивают, что при давлении 30 МПа газ j 

необходимо охлаждать до —5— 0 °С. Для этого помимо водяногоили! 
воздушного охлаждения азотоводородную смесь охлаждают кипяшим j 
жидким аммиаком. В системах, работаюших нри более високом давле-1 
нии (например, 60— 100 МПа), для виделения аммиака m а иповодо-! 
родной смеси можно ограничиться воздушним или водяним охлажде-1 
нием Ненрореагнровавшая азотоводородная смесь с остаточни»# 
аммиаком вновь возвратается на синтез аммиака.

Катализаторм синтеза аммиака. Високую каталитическую актив- 
ность в процессе синтеза аммиака проявляют металли V I, V II  и V I I I  
групп периоднческой системи. Наибольшей актнвностью обладают 
Ғе, Ru, Re, Os. В  промишленности нашли примененне железние ка- j 
тализатори, получаемие сплавлением оксидов железа с активаторами 
(промоторами) и последукяцим восстановленнем оксидов железа. ■ 
В качестве активаторов применяют оксиди кислотного и амфотерного! 
характера — A ljO ,, SiO,, TiO* и др., а также оксиди телочнмх и me-j 
лочно-земельних металлов — K sO, Na40, СаО, МцО и др.

Процесс восстановления каталнзатора можно опнсать суммарним! 
уравнением
FejOj : 4Н, -  ЗҒе г 4Н,0;ДН>0

Катализатори синтеза аммиака необратимо отравляются сернис-1 
iumh соединениямн и хлором. Их концентрация в газе в сумме не долЖ-И
на превишать 5 • 10"* % .

Кнслородсодержашнесоединення (Н.О, СО, СО,) и кислород, при-Я 
сутствуюшне в азотоводородной смеси, являются снльними каталити- 1 
ческими ядами, снижаютими активность катализатора обратиМО. I  
Их отравляюшее действие пропорционально содержанню в них кисло- 1 
рода. Если в составе свежего газа имеются кислородсодержашие при-1 
меси или масло, газ следует вводнть в цикл перед вторнчной коидеНЯ 
сацией для удаления вредних соедннений конденсирукхцимся N H ^ jl

Технологическое оформление процесса синтеза аммиака. Агрегать* |  
синтеза аммиака в зависимости от применяемого давления можно Pa3j| 
делить на три груипи: низкого давления (10,0— 16,0 МПа); b u c o k o I ®  
(авления (80,0 100.0 МПа); среднего давлбния (20,0 Г.о.о МПаШ
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Раньше на установках низкого давления процесс осушествляли под 
давлением 10,0 МПа и при низкой температуре (400 43). Благодаря 
применению активного катализатора, состояшего из комплексной соли, 
содержатей цианид железа, получали 8— 13% аммиака. В  настояшее 
время схеми синтеза под ннзким давлением связивают с перспективой 
снижения энергозатрат, так как одной из главних статей расхода в 
пронзводстве аммиака является компрессия технологического газа н 
его рециркуляция. В  ряде нових схем сннтеза аммиака предусматрива- 
ется вести при том же давлении, что и получение технологического га- 
за (ниже 10 МПа).

Установки високого давления имели широкое распространение в 
30 40-е годи. Процесс вели под давлением 90— 1(ЮМПа, что позво- 
ляло получать високую степень преврашення азотоводородной смеси в 
аммиак (40%). В настояшее время снстеми високого давления не 
сгроятся.

В мировой азотной промишленности наибольшее распространение 
получили установки среднего давления. В  СССР эксплуатируются 
системи, работаюшне под давлением 30—36 МПа, а также несколько 
агрегатов под давлением 45 МПа; строяшиеся снстеми рассчитани 
пренмушественно на давление 32 МПа.

В современних агрегатах синтеза аммнака большой еднничной мош- 
ности процесс ведут на плавлених железних катализаторах при тем- 
пературах 420—500 ‘С, давлении 25— 32 МПа, объемной скорости 
15—25 тис. ч-1. Съем аммиака с 1 м* каталнзатора составляет 20— 
40 т/сут.

На рис. 14.15 приведена принципиальная технологическая схема 
синтеза аммиака в агрегате мошности 1360 т/сут на отечественном обо-
рудованин.

Свежая азотоводородная смесь после очистки метанированием сжи- 
мается в центробежном компрессоре до давления 32 МПа и после ох- 
лаждения в воздушном холодильнике (на схеме не показан) поступает 
в нижнюю часть конденсационной колонни 8 для очистки от остаточних 
примесей С О „ H tO и следов масла. Свежий газ барботирует через 
слой сконденсировавшегося жидкого аммиака, освобождается при 
этом от водяних паров и следов COt и масла, насишается аммиаком 
До 3—5% и смешивается с циркуляционним газом. Полученная смесь 
'фоходит по трубкам теплообменннка конденсационной колонни и 
"аправляется в межтрубное пространство виносного теплообменника

где иагревается до 185— 195 ^С за счет теплоти газа, виходяшего из
колонни синтеза. Затем циркуляционний газ поступает в колонну син-
теза 2.

В колонне синтеза газ проходит снизу вверх по кольцевой шели 
МежДУ корпусом колонни и кожухом насадки и поступает в межтрубное 
"Ространство внутрениего теплообменника, размешенного в горловине 
и°Р пУса колонни синтеза. В теплообменнике циркуляционний га.ч 
'агРевается до температури начала реакции 400—440 *С за счет теп- 
0ТЬ| хонвертированного газа и затем последовательно проходит чети-
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ре слоя катализатора, в результате чего коицеитрация аммиака в га- 
(е повишается до 15%. Пройдя через центральную трубу, при темпе- 
ратуре 500— 515 С азотоводородоаммиачная смесь направляется во 
внутрениий теплообменник, где охлаждается до 330 С. Лальнейшее 
охлаждение газовой смесн до 215 X) осушествляется в трубном про- 
странстве подогревателя питательной води 3, в трубном пространстве 
виносного теплообменннка 4 до 65 '"С за счет хаюдного циркулирую- 
mero газа, идушего по межтрубному пространству, и затем в аппаратах 
воздушного охлаждения 7 до 40 “С, при этом часть аммиака конденси- 
руется. Жндкий аммиак, сконденсировавшнйся при охлаждении, отде- 
Гяется в сепараторе 6, а затем смесь, содержашая 10— 120/о NHS, идет 
на циркуляционное колесо компрессора 5 азотоводородной смеси, где 
сжимается до 32 МПа.

Циркуляционний газ при температуре 50 "С иоступает в систему 
вторичной конденсации, включаюшую конденсационную колонну 8 
и испарители жндкого аммиака 15. В конденсационной колонне газ 
охлаждается до 18 С и в испарителях за счет кипения аммиака в меж- 
трубном пространстве до —5 С. Из трубного пространства испарителей 
смесь охлаждениого циркуляционного газа и сконденсировавшегося 
аммнака поступает в сепарационную часть конденсационной колонни, 
где происходит отделение жидкого аммиака от газа и смешение све- 
жей азотоводородной смеси с циркуляционннм газом. Далее газовая 
смесь проходнт корзину с фарфоровнми кольцами Рашига, где отде- 
ляется от капель жидкого аммиака, поднимается ио трубкам теплооб- 
менника н направляется в внносной теплообменник 4, а затем в колонну 
синтеза 2.

Жндкнй аммиак из первичного сепаратора проходит магнитньж 
фильтр 16, где из него внделяется катализаторная пнль, и смешива- 
ется с жидким аммиаком из конденсационной колоннн 8. Затем его 
дросселируют до давлення 4 МПа и отводят в сборннк жидкого аммиа- 
ка II. В результате дросселировання жидкого аммиака до 4 МПа про- 
нсходит внделенне растворенннх в нем газов Н2, Ns, Ог, СН4. Эти га- 
'W. назнваемне танковнми, содержат 16— 18°о NH3. Поэтому танковне 
газн направляют в нспаритель 12 с целью утилизации аммиака путем 
ег« конденсацни при —25 °С. Из испарителя танковне газн и сконден- 
^ировавшнйся аммиак поступают в сепаратор 13 для отделения жидко- 
го аммиака, направляемого в сборник жидкого аммиака I I .

Для поддержання в цнркуляционном газе постоянного содержания 
инертинх газов, не превншаюшего I0 °o, пронзводнтся продувка газа 
|10сле первичной конденсации аммиака (после сепаратора 6). Проду- 
',г»чнне газн содержат 8—9°о NHS, которнй внделяется при температу- 
f*e 25...—30 °С в конденсационной колонне 9 и испарителе Ю про- 
Н вочннх газов. Смесь танковнх и продувочннх газов после внделения 
ачмиака используют как топливннй газ.

()борудование агрегата. Килонна синтеза. В агрегатах мошностью 
,J60 т̂ сут получнли распространение аксиальнне четнрехполочнне
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насадки с предварительнмм теплообменником и трехполочнме с вм- 
носнмм теплообменником.

На рис. 14.16 показана четмрехполочная колонна с аксиальнмми 
насадками. Основной поток газа поступает в колонну снизу, проходит 
no кольцевой тели между корпусом колоннм 15 и кожухом катал изатор- 
ной коробки 3 и поступает в межтрубное пространство теплообмен- 
ника 6. Здесь синтез-газ нагревается конвертированнмм газом до 
420—440JC и ироходит последовательно четмре слоя катализатора 
8, 10, 12, 14, между которнми подается холодннй байпасннй газ. Пос- 
ле четвертого слоя каталнзатора газовая смесь при 500—515 °С подни- 
мается по центральной трубе 2, проходит по трубкам теплообменника
6, охлаждаясь при этом до320—350 °С, и внходнт из колоннм.

Корпус катализаторной коробкн изготовлен из хромоникелевомо- 
либденовой стали 10Х18Н12М2Т, теплообменник — из стали 
I2X18H10T. Ниже приведенатехнологическая характернстика колон- 
нн:

Давление, М П а ................................................  31,5
Рабочая теипература, ° С ...................................  300—520
Диаметр (внутренний), м м ..............................  2400
Вькгота, м ........................ 1 ..............................  32
Толшнна стенки, м м ........................................... 250
Объем каталнзатора no полкам I—IV, м1 . 7 ;  8.4: 12.8; 14,7

Конденсационная колонна — вертнкальннй цилиндрический аппа-
рат внутренним диаметром 2 м и внсотой 18,89 м (рис. 14.17) состоит 
из теплообменника и сепаратора, размешенного под теплообменником. 
Число теплообмеиннх трубок 7808, диаметр 14x2 мм, внсота 7,21 м 
поверхность теплообмена 2120 м* (по среднему диаметру). В межтруб- 
ном пространстве размешенн перегородки. Охлаждаемнй газ идет 
по межтрубному пространству, а газ после сепарации аммиака — по 
трубкам.

Газ, охлажденннй в испарителе, через нижний штуцер поступает в 
сепарациониое устройство 4, в котором создается врашательное движе- 
ние; при этом частицн жидкости отделяются от газового потока, соби- 
раются в нижней части аппарата и непрернвно внводятся. Газ подни- 
мается вверх, проходит отбойник 3, состояший из слоя колец Рашига, 
и, проходя трубное пространство, отдает свой холод. Свежий газ, 
входяший через боковой штуцер в нижней части аппарата, барботи- 
рует через слой жидкого аммиака, освобождаясь от паров водн и СО,.,

Охрана окружаюшей средн в производстве аммиака. Крупнотон- 
нажное производство аммиака характеризуют следуюшие внбросн в 
окружаюшую среду: I) газовне, содержашиевсвоем составе аммиак, 
оксидназота и углерода и другие примесн; 2 ) сточнне водн, состояшив] 
из конденсата, продуктов промнвки реакторов и систем охлаждения; 
3) низкопотенциальную теплоту.

Огносительная концентрация токсичннх примесей производствв! 
аммиака в виде оксида углерода и оксидов азота в отходяших газаХ
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В йьтосной 
теппооомемчик

Ис 14.16. Четьфехполочная колонна 
интеза аммнака агрегата мошно-

Стью 1360 т/сут:
Ц.~ *■« яли вигруэки катализатора; ? — 
топм^вЛ1,11а* ТР У °* : i — кврпус катали»а
- коробки 4 — термопарний чехол;
«ик 7arPy,0,,HU* люк; 6 — теплообчеи 
*• t t  i i  13— пвод байпасного ra j» ;
Konnu • ^  — кяталиэаториие слои; / i —

1 нус колоиим

испарителя

Рис. 14.17. Қонденсацнонная колонна:
/ — корпус; 1 — тгилообменник; 3 — от 
бойиик; < — сеиарациоииое устройстшо
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невисока, но для устранення даже незначительнмх вибросов разра- 
батмваются специальние мероприятия. Патное исключение токсич- 
Hbix вмбросов возможно при испатьзовании каталитической очистки 
в присутствии газа-восстановителя, когда происходнт восстановление 
оксидов азота до элементного азота.

В результате воздушного охлаждения и заменм поршневих ком- 
прессоров турбокомпрессорами значительно уменьшилось потребление 
води на 1 т NHS, что прнвело к сушественному сннжению количества] 
сточннх вод (~  в 50 раз).

Ннзкопотенцнальную теплоту удается утилизировать повишением 
ее потенциала; это достигается вводом некоторого колнчества високо- 
потенциальной теплоти. Но этот путь получения механической энер- 
гии связан с увеличением загрязненности воздушного бассейна днмо- 
BbiM и газами.

Одним из способов уменьшения вибросов и повьпиения эффектив 
ности производства аммиака является применение энерготехнатогнчес 
кой схеми с парогазовим цикло.м, в котором в качестве рабочей теп- 
лоти используется не татько теплота водяного пара, но и продуктов 
сгорания топлива.

§ 6. Технология азотной кислотм
Азотная кислота является одним из важнейших многотоннажних иро- 
дуктов химической проммшленности. Она занимает второе место по 
объему пронзводства после серной кислоти. Азотная кислота ишро- 
ко прнменяется для производства многих продуктов, испатьзуемих в 
промишленности н сельском хозяйстве. Так, около 40°о ее расходу- 
ется на патучение сложних и азотних минеральних удобрений; азойЯ 
ная кислота нспользуется для производства синтетических красителей, 
взрмвчатих вешеств, нитролаков, пластических масс, лекарственннх 
синтетических вешеств н других важнейших продуктов.

Первий завод по производству HN03 из аммиака коксохимическо- 
го производства бил пушенвРоссии в 1916 г. В 1928 г. било освоено 
производство азотной кислоти из синтетического аммиака.

Процесс производства разбавленной азотной кислоти складнва- 
ется из трех стадий:

1) конверсии аммиака с целью получения оксида азота

4NH, 50, = 4N0-f6H,0

2) окисления оксида азота до диоксида азота 

2NO-f O, 2NO,

3) абсорбция оксидов азота водой 
4NO,+Ot H 2H,0-=4HN0,
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Суммарная реакция образования азотной кислотн внражается 
уравнением
SH , i 20, = H N0,+  Н ,0

Сирье для производства азотной кислотн. Снрьем для получения 
азотной кислотн служат аммиак, воздух и вода.

Сннтетический аммиак в большей или меньшей степени загрязнен 
примесями. Такими примесями являются катализаторная пиль, сма- 
аочное масло (при сжатии поршневим компрессором). Для получення 
чистого газообразного аммиака служат испарительние станции и дис- 
тнлляционние отделення жидкого аммиака. Дальнейшая очнстка осу- 
тествляется в фильтрах, состояших из чечевицеобразннх элементов, 
фильтруюшим материалом в которнх служит хлопчатобумажная зам- 
nia. Тонкой очистке аммиачно-воздушная смесь подвергается в фильтре 
с норолитовнми трубками.

Атмосферннй воздух, применяемнй в пронзводстве азотной кисло- 
тн, забирается на территорин завода или вблизи его. Этот воздух за- 
грязнен газообразними примесями и пилью. Поэтому он подверга- 
ется тшательной очнстке во избежание отравления каталнзатора окис- 
ления аммиака. Очистка воздуха осушествляется, как правило, в 
скруббере, орошаемом водой, затем в двухступенчатом фильтре.

Вода, применяемая для технаюгических нужд, подвергается спе- 
циальной подготовке: отстою от механических примесей, фильтрованию 
и химической очнстке от растворенннх в ней солей. Для получения 
реактнвной азотной кислотн требуется чистнй паровой коиденсат, 
которнй дололнительно очишают от возможннх прнмесей.

Физико-химические основн процесса конверсии аммиака. Окисле- 
ние аммиака кислородом воздуха без катализатора возможно только до
N*.

На катализаторе между аммиаком и кислородом протекают следую- 
•Цие параллельнне реакции:
^H,-(-50, = 4N0-f-6H,0; Д Я « -  946кДж (IX)
4NH,- 30, = 2N,-(-6H,0; Д//=-1328кДж (X )
4N>H,-|-40, = 2 N ,0-6H ,0 ; Д//=-1156кДж (X ! )

Одновременно с этими реакциямн могут протекать (параллельно 
11 "оследовательно) побочние реакцин:
^ Н ,  -f 6NO = 5N, + 6H,0
2NH.,= N,-r 3H,

(XI I)  
(X I I I )

N',-rO, (XIV)
Чриведеннне уравнения каталитического окисления аммиака яв- 

'яются суммарннми и не отражают истинного механизма процесса.
В табл. 14.3 приведенн термодинамические характеристики этих 

1накцнй, из которнх можно видеть, что средн реакций окислення 
Ммиака кислородом наибольшую термодинамическую вероятность

397



Т а 6 л и ц а 14.3. Те 
окислеиия аммиака

кций II
Реак1(ия Д/Ука. хДж/моль

АО. кДж/моль. при температуре
A-S|m .

кДж/(иоль-К)298 К 1173 К

IX -226,00 -246,21 —414,55 44,78
X -317.20 -326,85 - 335,22 32,44

XI - 276,11 —274,75 — 4,67
X II -452.62 -1814.80 -874,00 13,90

X III 45,80 16,55 -82,54 103,16
XIV 90,310 84,50 78,30 12,36

имеет реакция (X), характеризукмцаяся наибатьшим изменением I 
энергии Гиббса. Вероятность реакции (IX )c  повьниением температурм I  
возрастает почти вдвое, а реакции (X) почти не изменяется.

Реакции окисления аммиака сопровождаются значительной y6bi-l 
лью свободной энергии, протекают с большой скоростью, практическиЯ 
необратимо (до конца). Теплотм, вмделяюшейся в результате реакции, I 
вполне достаточно, чтобм процесс протекал автотермично.

Катализаторм, применяемме для окисления аммиака, должнм обла-1 
дать избнрательнм.ми свойствами, т. е. ускорять только одну из всех| 
возможних реакций, а именно реакцию (IX ) окисления аммиака до I 
оксида азота (II). Наиболее селективннм и активним катализатором ] 
данной реакцпи оказался платиноидньж катализатор, представляюший ] 
собой сплав платини с палладием и родием.

Каталитическое окисление аммиака — многостадийний гетеро-1 
генно-каталитический процесс, протекаюший во внешнедиффузионной 1 
области и лимитируемий диффузией аммиака к поверхности катали- j 
затора. Ряд гипотез относительно механнзма окисления аммиака на I 
платиноидних катализаторах сводится к предположенням об образо- 1  
вании в процессе окисления NH3 нестойких промежуточиих соедине- | 
ний, которие в результате распада и перегруппировки дают окснд 
азота (II) и элементний азот.

Скорость каталитического окисления аммиака по реакции (IX ) 1 
очень висока. За десятитисячние доли секунди степень преврашения 
аммиака в оксид азота (II) достигает 97—98% при атмосферном дав-j 
лении и 95—% °о  под давленнем до 0,88 —0,98 МПа. Однако виход ок- j 
сида азота (II) может бить различним на одном и том же каталнзаторе J 
в зависимости от вибранних технологических параметров — темпера- 1 
тури, давления, линейной скорости газа, содержания аммиака в ам- 1 
миачно-воздушной смеси, напряженности катализатора, числа сеток 
и некоторих других факторов.

Влияние температури. Температура оказивает наибольшее влиЯм 
ние на виход оксида азота (II). Зависимость вихода N0 от темпера* 
тури на платиновом катализаторе показана на рис. 14.18. При п о в ь Л  
шении температури виход NO возрастает, причем сушествует опти-j
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малъная температура (для чистой платини 900 920 °С), при которой 
достнгается максимальний виход.

1>г»льшое значение нмеет температура зажигания катализатора, 
которая зависнт от состава катализатора и в меньшей степени от состава 
аммиачно-воздушной смесн. На платине реакция окисления аммиака 
начинается при 195 ‘С. Особенностью окисления является то, что сна- 
чала происходит так називаемое мягкое окнсление аммиака до моле- 
кулярного азота. Заметное количество оксида азота (II) начинает по- 
являться прн 300 XI. С ростом температури виход оксида азота (II) 
растет, достигая максимального значения 96% на чистой платине и

600 800 1000 1200 
Тсмперотура, •С

Рнс. 14.18. Завнснмость вмхода 
оксида азота ( I I )  от температу-
pu:
I — одна сетка йз платиим: 2 — три
сстки иэ сплава М  5

/ 100
о 98
z

ч 9Ь
«3

90

\ \ \ \

М ---
N

—X —
0,53 1,57 2,55 J J J  

ДпОленис, МЛа

Рис. 14 19 Зависнмость вмхолп 
оксида аэота ( I I )  от давления н 
температури при тоит:
Z -  900 X ;  2 -  950'C ; 3 -  9S0 'С : 4 — 
1010 *С

99"о на сплавах Pt—Pd—Rh. Проведение процесса при високих тем- 
пературах помнмо увелнчения вихода оксида азота (II) имеет и другие 
преимушества: растет скорость реакции окисления аммиака и умень- 
шается время контактнрования*. Так, при повишении температури с 
(i50 до 900 X. время контактирования сокрашается с 5 • I0~4 до 
М • 10_4с. Но при повишении температури увеличиваются потери 
дорогостояшей платини, т. е. ухудшаются экономическне показатели 
нроцесса. Для экономичного проведення окисления аммиака реко- 
мендуются следуюшие условия:

Лавление, МПа 
Температура, °С

0.1 
780 - 800

^304 -0,51 
850 - 870

0.71— 1.011 
880—920

' 'овмшение температури с 780 до 850 °С приводит к увеличению нрямих 
"отерь катализатора почти вдвое.

При виборе температури конверсии необходимо также учитивать 
налнчие примесей в аммиачно-воздушной смеси. Температура должна 
1>Ь1ТЬ тем више, чем больше примесей содержится в исходной газовой 
м̂еси.

С|| * Время коитактирования или время сопрнкосновення реагируютей сме- 
ам с поверхиостью сеток — это величниа, обратная объемной скорости потока 

иачно-возлушной смесн-воздушной смесн.
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Влияние давленип. С ростом давлення наблюдается снижение вшо> 
да окснда азота(П). Поэтому проектирование исооружениеустаиовок 
с нспользованием повьпиенного давлення на стадии конверсии аммиа- 
ка сдержнвались. Вместе с тем испатьзование b u c o k o io  давленйя при 
окислении аммиака позволяет повисить производительность агрега- 
та, уменьшить размери аппаратов. Этот факт в связн состремлением к 
увеличению едииичной мошности агрегатов приобретает все большее 
«начение. На современних круиних агрегатах производства азотной

кислотм процесс окнсления аммиака 
осушествляется под давлением 0,41—J  
0,73 МПа.

Основнмм условием получения вм- 
соких вмходов N0 под давлением 
више атмосферного являются повмц 
шение температури и времени кон- 
тактнрования (увелнченне числа ceJ 
ток).

Из рнс. 14.19 видно, что для обесн 
печения вихода оксида азота (II) бо- 
лее 98% при давлениях 0,41—j 
0,71 МПа необходими температурм 
више 950 X .

Повишением давления в процессв 
конверсии можно увеличить линей- 
ную скорость газа и напряженносп 

катализатора, что в свою очередьсвязанос увеличеннем числа катали- 
заторних сеток. Из рис. 14.20 видно, что увеличение чнсла сетоя 
ведет к повишению степени конверсии аммиака н линейной скорости 
газа. Очевндно, что такие параметри, как давление, линейная ско- 
рость газа, напряженность катализатора, тесно связани между соб(■ 
и при виборе режнма окнсления для получения високого вихода N 
должни подбираться с особой тшательностью.

Влияние концентрации аммиака. Для окисления аммнака, как уже 
указмвалось, применяют воздух. Поэтому концентрация NH3 в ам- 
миачно-воздушной смеси определяется в том числе содержанием кисло- 
рода в воздухе. Согласно уравнению реакции 4NH3 ■+■ 502 = 4NO +( 
+ 6Н20 для патного окисления 1 мапь аммиака необходнмо 1,25 моль 
кислорода. Исходя из этого, определим максимально возможное col 
держание аммнака в аммиачно-воздушной смеси (объемние доли, %)•>

I _ i ! _ : [ l00  -j_—~ ) |  10 0 =1 4 .4 % .
1 1 . 2 5  1.25 /J

Однако при соотношении 0 4 : NH 3 = 1,25 даже при атмосферно* 
давленин виход оксида аэота (II) не превишает 60—80%. Кроме того, 
при содержанни в смеси 14,4% NH3 пришлось 6u работать в областн 
взривоопасних концентраций. Нижний предел взриваемости а м м и а Ч ч  
но-воздушной смеси прн атмосферном давлении составляет 13,8% N H j

100
оz. 90

ie o«Q
70

Скорость, м/с 
2.36 <*,29 5,72

2 3

/
40 80 120 160 200 

Скорость, л/мин

Рис. 14.20. Зависимость вихода 
NO от скорости газа и числа се- 
гок при 1,96 МПа и 900 °С:
/ — 10 сеток; 2 — 20 сеток: 3 — 50 се-
ток
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I !р*дель1 взрьтаемости аммиачно-воздушнмх смесей показани на 
рнс.ч 14.21. 11ри увеличении соотношения 0 .2 : NH3 до 1,7, что соот- 
нетгТвует содержанию аммиака в смесн 11,5 % , виход NO возрастает 
|1рн Дальнейшем увеличении соотношения 0 4 : NH3 путем снижения 
кониентрации аммиака виход оксида азота (II) меняется незначи- 
гельно.

Таким образом, прн использованин воздуха максимально возмож- 
иой концентрациен аммиака в аммиачно-воздушной смеси, при кото- 
рой достигается вмсокий вмход NO, является 11,0—11,5%, и соотно-

Мьемнаи доля N H „  Ч

п i6 ib го гг ги «  гв за
Концентроция N H ,t%

0,75 0J5 1,гя 1,82 
IO ,0 N H ,J

Рнс. 14.21. Пределм взриваемости
аммиачно-воздушной смеси

Рис. 14.22. Зависимость вихода NO 
от соотношения [Oj]:[NH)] в аммн- 
ачно-воэдушной смеси:
/ — тсорстический вмход NO: 2 — в рсаль- 
Hbix условиях при 900 °С

шенне О, : NH3 = 1,7 при температурах 870—920 С. На рнс. 14.22 
нредставлена зависимость вихода NO от соотношения О, : NH3 в ам- 
миачно-воздушной смесн. Для получения високого вихода NO необ- 
ходим примерно 30%-ний избиток кислорода сверх стехиометрическо- 
го. Эго связано с тем, что поверхность платинового катализатора долж- 
на бить постоянно покрита кнслородом (в отсутствие кислорода аммиаь 
уже при 500 °С начинает разлагаться на азот и кислород).

Киталиэаторм. Превосходство платини по активности н се.1екгив- 
ности над всеми другими видами катализаторов било показано в 
|(*)2 г. Оствальдом. Характерно, что активность к реакции окисления 
;,ммиака проявляет подавляюшее большинство металлов и нх соеди- 
иеннй, но високий виход NO (више 90%) обеспечнвают очень немногие 
Из иих.

Обладая високой активностью и селективностью, платина нмеет 
"чзкую температуру зажигания ~200 сС, хорошую пластичиость, тя- 
r Учесть. Недостаток платини — ее бистрое разрушение при високнх 
Гемпературах под воздействием больших скоростних потоков реагентов
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и каталмзаторних ядов. Это приводит к потерям дорогостояшего *са- 
тализатора н снижению вихода N0, что и явилось причиной поисков 
каталитическн активнмх сплавов платинм с другими металлами,

Проведеннме проммшленнме нспмтания показали стабнльную ра- 
боту катализаторов нз платинм с добавками палладия, а также из трой- 
ного сплава Pt—Rh—Pd; это и послужило основанием для их про- 
ммшленной реалнзацни в СССР. Нанбольшее распространение полу- 
чили следукмцие каталнзаторм окисления аммиака (ГОСТ 3193—59): 
Pt + 4% Pd + 3,5 %  Rh — для работм при атмосферном давлении 
и Pt + 7,5% Rh — при повмшенном давлении.

Используемме для контактного окисления NH3 катализаторм изго- 
тавливают в видесеток. Такая форма катализатора удобна в эксплуата- 
ции, связана с минимальнмми затратамн металла, позволяет приме- 
нять наиболее простой и удобнмй в эксплуатации тип контактного ап- 
парата. В СССР применяются сетки из проволокн диаметром 0,09 мм 
(ГОСТ 3193—74), размер сторонн ячейки 0,22 мм, число ячеек на 1 см 
длинм — 32, на 1 см* — 1024.

Платинородиевме (ГИАП-1) и платинородневопалладневме (сплав 
№ 5) катализаторм весьма чувствнтельнм к ряду примесей, которме со- 
держатся в аммиаке и воздухе. К таким примесям относятся гидрндм 
фосфора и ммшьяка, фгор и его соединения, дихлорэтан, минераль- 
нме масла, ацетилен, днокснд серм, сероводород и др. Наиболее силь- 
ннми ядами каталнзатора являются соединения серн и фтора. Примеси 
заметно снижают селективность катализатора, способствуют увеличе- 
нию потерь платинн. Для поддержания стабильной степени конверсии 
аммиака необходима тшательная очистка аммначно-воздушной смеси 
и от мехаиических примесей, особенно от оксидов железа и пнли 
железного катализатора синтеза аммиака. Пнль и оксидн железа, по- 
падая на катализаторнне сетки, засоряют их, уменьшая поверхность 
соприкосновения газовс поверхностью катализатора, и сннжают сте* 
пень окислення аммиака.

Чистоту исходннх вешеств в производстве азотной кислотм обеспе' 
чивают двумя путямн — осушествлением дальнего забора воздуха и 
усовершенствованием систем очистки воздуха и аммиака.

В процессе реакцни окисления аммиака поверхность платиноидннх 
сеток сильно разрнхляется, эластичнне нити сеток становятся хруп- 
кими. При этом поверхность сетки увеличивается примерно в 30 раз. 
Сначала это ведет к повншению каталитической активности катализа- 
тора, а затем к разрушению сеток. Практикой установленн следукмцие 
срокн работн катализаторнмх сеток: для работн под атмосферннм дав* 
леиием — до 14 мес, под давлением 0,73 МПа — 8—9 мес.

Аппаратурное оформление стадии конверсии аммиака. Агрегат 
окнсления аммиака, работакнций при любом давлении, включает сле- 
дукмцие аппаратн (рис. 14.23): фильтр очистки воздуха /, турбоком- 
прессор (воздуходувка) для сжатия и подачи воздуха 2, смеситель, 
часто совмешенннй с фильтром тонкой очистки 3, подогреватели аммиа*
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II к а  7 н воздуха 4, контактннй аппарат 5 с нароперегревателем и кот- 
iom -утил изатором 6.

Основнмм и нанболее сложнмм аппаратом этой стадии производ- 
сгва азотной кислотн является контактнмй аппарат, конструкция ко- 
горого претерпела значнтельнне усовершенствования.

На рис. 14.24 и:юбражена схема контактного аппарата д,1я окис- 
л еи и я аммиака под атмосферпмм давлением с верхней подачей аммиач- 
ио-воздушной смеси. В верхней части аппарата расположен картоннмй 
фильтр 2для тонкой очистки аммиачно-воздушной смеси. Катализатор-

Рис. 14.23. Схсма агрегата окислеиии аммиака:
/ фильтр; '2 - турбокомпрессор. 3 смеситель с фильтром тоикой очистки; 
4 подогреватель воздуха; 5 контактнмй аппарат; 6 — котел утилизатор; 
7 — подогреватель аммиака

нмесеткиопнраются на копосники; ниже на решетке расположен слой 
металлнческих капец 5, вмпашяюшнх роль аккумулятора теплотн, не- 
обходимой для бнстрого розжига аппарата nocie кратковременной 
остановки; кроме того, эти кольца служат для улавливания наиболее 
крупнмх частиц платинм, уносимнх газом. Конвертор установлен на 
верхней части котла-утилизатора. Производительность его 48—50 т 
HN03 в сутки.

Для сокрашения потерь платинн производят ее улавливание и 
ВДлврашение на изготовление катализаторов. Наиболее распростране- 
"о улавливание частиц платинн фильтрованием нитрозннх газов. Для 
г̂ого испатьзуют разнообразнне конструкции механических фильтров 

11 фильтрукмцие материалн. В основном для набивки фильтров приме- 
ияют непрернвное стекловолокно. В настояшее время разработанн и 
()"робованн массн на основе оксида кальция, которне химически свя- 
"••вают парн платинн. При этом способе улавливания сорбент уста- 
Мавливается непосредственно в контактном аппарате за катализатор- 
‘нчми сетками и работает в условиях процесса окисления аммиака. 
,;1атиноидную пнль извлекают из кислотн и из шлама, периодически 
"^ирают из аппаратов и газоходов, протирая их внутреннюю по- 

НеРхность гигроскопической ватой, смоченной спиртом.
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Рис. 14.24. Контактнмй аппарат, совмешенннй с картоннмм фильт- 
ром:
/ — •■арийная чсчбрана. 2 — картоиние фильтри: 3 — распределителкна» ре- 
шетка; 4 - - катализаторнме сетки; 5 — слой колец; 6 — жаростойкая футСрОг 
ка



Рнс. 14 26. Контактиии аппарат с 
двухступенчатим каталнзатором, 
работаюший под давленисм 
0.54 МПа:
I  — всрхний конус: 7 — платиноваг 
сетка: S — инжний коиус; 4 — трубка 
для отбора iiport: 5 - водинаи руЛаш 
ка; 6 — терчопара; 7 — иеплзтиипвмй 
каталиэатор

Сочетание химического связивания (массой на основе оксида каль- 
ция) и применения обмчних механических фильтров с насадкой из во- 
i o k h h c t m x  материалов лозволяет довести степень улавливания плати-
им ДО 85—90%.

Контактнмй аппарат, изображеннмй на рис. 14.25, предназначен 
для окисления аммиака до оксида азота под давлением 0,716 МПа.Он 
vOCTOHT из двух частей: верхней в виде усеченного конуса днаметром 
2200—1600 мм и нижней цилидрической части. Между конусообраз-

Нитроэнь/е еазь4

Рнс. 14.25. Контактний аппарат:
1 корлус; кольца Рашига; J  — термопа- 
>i.i; 4 _  смотровое окно; 5 — иовор<>тимй ме- 
'^ниjm; 6 — взривная пластииа; 7 — трубка 
для разогрева каталиэаюра: 0 — распредели- 
нльная решетка; 9 -  проЛоотЛорник. 10— ка 

лнзаi орнме сетки; I I  — колосиики

Вадород
9
10

Анмиачнр-

воздушная
вмесь

м°й и цилиндрической частями в специальной кассете расположенм 
•2 нлатнновмх катализаторнмх сеток. Кассета с катализаторнмми сет- 
ками установлена на решетке из концентрических колец. Под ними 
lla колосниковой решетке размешен слой керамических колец, уло- 
'Кеннмх правильнмми рядами вмсотой 200мм. Этот слой колец, с од- 
ной сторонм, частично улавлнвает платину, с другой — стабилизи- 
Рует тепловой режим на катализаторнмх сетках.

Аммиачно-воздушная смесь поступает в контактнмй аппарат сбоку, 
,)Гибаег внутренний конус и сверху подается на катализаторнме сетки.

ерхний штуцер аппарата перекрмт предохранительной взрмвной 
11 'ястиной, которая разрмвается в случае внезанного повмшения дав- 
'ении внутри конвертора.
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С целью сниженин потерь платини перспективним нвляетси нро- 
веденне процесса окисления аммиака на двухступенчатом катализато* 
ре, в котором первой ступенью служат платиноидние сетки, второй — 
оксиди металлов.

На рис. 14.26 приведен обшнй вид контактного аппарата, работаю- 
|цего под дамением 0,54 МПа, с двухступенчатим катализатором, в 
котором первая ступень окисления аммиака осушествляется на плати- 
ноидних сетках. Неплатиновий катализатор загружают в катализа- j  

торную корзину, изготовленную из жаропрочной стали. На опорние 
ребра, приваренние к корпусу аппарата, укладивают литую колосии- i 
ковую решетку из жаропрочной стали. Поверх решетки размешают.1 
нихромовие сетки, которие перекривают все зазори между корпусом 
и корзиной, чтоби исключить проскок аммиака и унос потоком газа 
таблеток катализатора. В качестве неплатинового катализатора хоро- 
i i io  зарекомендовал себя железохромовий катализатор. i

Окисление оксида азота (II). Нитрозние гази, полученние при 
окислении аммиака, содержат оксид азота (II), азот, кислород и napu 
води. При переработке ннтрозних газов в азотную кислоту необходимо 
окислнть оксид азота (II) до днокснда. Реакция окисления
2N 0+ 0, JZ ? 2NO,; \Н  ̂— 124кДж

обратима, протекает с уменьшением объема и сопровождается виделе- 
нием теплоти. Следовательно, всоответствии с принципом Ле Шателье 
снижение температури и повишение давления способствуют смеше-j 
нию равновесия реакции вправо, т. е. в сторону образования NOf. 
Ниже приведени значения константи равновесия реакции окисления

i «>

7

К ;>*= Pfio,.t l(po,.r Pho.t) 

для различних температур
l. °С  
К р

20
1.24 -I01S 

900 
1.5110-«

100 
1.82-10'

200
7,41-10*

:Ю0
45,5

500 
8.5-10-«

700 . 
2.12-10-*]

из которих видно, что прн температурах до 100 °С равновесие реакции 
практически полностью сдвинуто в сторону образования NO,. Пря 
более високой температуре равновесие смешается в левую сторону *| 
при температуре више 700 °С обра;ювания диоксида азота практичес* 
ки не происходит. В связи с этнм в горячих нитрозних газах, нихоДЯм 
|цнх из контактиого аппарата, N02 огсутствует, и для ero полученив 
газовую смесь необходимо охладить до температурш ниже 100 °СЛ 

Окисление оксида азота (II) — самая медленная стадия пршивод* 
ства азотной кислоти. Скорость реакции окисления, определяюшуЧ 
скорость всего процесса, можно виразить следуюшим образом;
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Она сильио зависнт от концентрацин реагентов, давлення и темпера- 
тури. Примененне в производстве азотной кислоти воздуха, обога- 
шенного кислородом. нли чистого кислорода позволяет получать 
нмтрозние гази с повишениим содержанием оксида азота (II) и увели- 
чить скорость окисления NO в NOt.

Реакция окнсления NOb NOj ускоряется при понижеиии темпера- 
тури, а с повишением температури замедляется почти до полного 
прекрашення. Для объяснення этого явления предложено несколько 
гипотез, одна из которих, наиболее признанная, заключается в том, 
что окисление NO в NO, идет через образоваиие промежуточного 
иродукта — димера оксида азота (II):
2NO (NO),;A//<0 
0 ,+  (N 0)t 2NO,:A//<0

Обра;ювание димера оксида азота — процесс обратимий, протекаю- 
1ций с виделеннем теплоти. Следовательно, повишение температури 
ви.ювет смешение равновесия этой реакции влевую стороиу. Прн этом 
константа равновесия будет уменьшаться и равновесная концентра- 
ция димера в газовой смеси будет понижаться. Скорость дальнейшего 
окисления димера в диоксид 
d«NOt

^  **•  P(N0 ),P 0, (14.9)

зависит от концентрацин димера p (no>«. Таким образом, уменьшение 
скорости окисления оксида азота в диоксид с повишением температури 
можно объясиить сильним снижением концентрации димера.

В  установках, работаюших под атмосферним давленнем, окисляют 
оксид азота примерно на 92%, а оставшнйся NO поглошают (совместио 
с NO,) шелочью, так как для окисления понадобилось 6u много време- 
нн п соответствеино большне объеми аппаратури. Обично переработку 
ннтрозних газов в разбавлеииую кислоту проводят прн температурах 
'0—50 °С, при которих часть диоксида азота полимеризуется в N,04:
2NO, N, 04; ДН = — 57 кДж

Зависимость степеии полимеризации NO, от температури характе- 
ризуется следуюшими данними:

Температура, *С . . . 
Степень полимеризаиин. %

200
0.7

100
2.5

70
38

30
77,8

0
89

-20
92

Скорость полимеризации NO, очень висока, поэтому в любой мо- 
Мент времеии числовое зиачение отиошеиия NO, : N,04 определяет- 
Ся условнями равновесия, которое устанавливается практически мгно- 
Ве1'но Так как реакция протекает с уменьшением объема, то увеличе- 
Ние̂ давлеиия способствует образованию N,0 «.----...... «MWVVWIWJVI wj/u^wuunniu

м ^нтрознме гази, поступаюшие на абсорбцию, содержат NO„ 
NO, N,0, N „ NtO „ napu води.
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Абсорбция диоксида азота. Все оксиди азота, за исключением N0, 
взаимодействуют с водой с образованием азотной кислоти. Поглоше- 
ние оксидов азота водой связано с растворением в ней NO.,, N204, N20 ;i 
и с образованием азотной и азотистой кислот. Азотистая кислота яв- 
ляется малоустойчнвим соединением н распадается на азотную кисло- 
ту, оксид азота (II) и воду. Абсорбция протекает по схеме 
2NO, Н ,0  H N O ,-H N O f; Д// = — 1!6кДж (XV )
3HNO, H N 0.+  2N0 +  H /); Д «= 76кД ж  (X V I )

Суммарно взаимодействие N02 с водой можно представнть уравне- 
нием реакции
3NO, 1 Н.О 2HNO,-f N0; \Н  ■= -  136кДж

которое является исходним для всех расчетов ироцесса абсорбцни. Из 
него следует, что нз 3 моль N04 образуется 2 моль HNO;, и 1 моль N0,] 
которьж снова окнсляется до N02:
2 N 0 + 0 , J i i  2NOt ( X V I I ) 5

Механизм образования разбавленной азотной кислотм можно пред- 
ставить следуюшим образом. В газовой фазе N02 и N20 4 постоянио 
находятся в состоянии химического равновесия и их перенос на по-

верхность соирикасакмцихся фаз 
совершается в соответствни с за-| 
конамн молекулярной диффузии 
газов. В пограничном слое газ —|j 
жидкость пронсходит переход N0* 
в жидкуюфазу. Затем после раст-' 
ворения N02 пронсходит хнмиче- 
ская реакция (XV), которая ПО) 
сравнению с процессом дис})фузии 
протекает относительно бнстро. I  

Далее в жидкой фазе происхо- ] 
дит сравнительно медленное разло- 
жение азотнстой кислотн по реак* 
цни (XV I). Образуютийся N0 час*| 
тнчно окисляется в р а с т в о р е  кис* 
лородом, но ero ббльшая часТЙ  
взаимодействует с кислородом уЖв| 
в газовой фазе по реакцни (XV IIM  
Одновременно с абсорбцией и npoj 
теканнем химических реакций * 
растворе в газовой фазе частиЧ1Я  
происходят те же реакции, приво*! 

дяшие к образоваиию азотной кислотн. Медленнмм процессом, onp^l 
деляюшнм скорость поглошения оксндов азота, является диффузия И* 
в жидкую фазу. При взанмодействии паров води и диоксида азота Ш 
газовой фазе происходит образование кислотного тумана. в с л е д с т в И в

*/.NO,

го ио so во
Массебая допя H N 0 3, %

Рис. 14.27. Зависимосгь степеии по- 
глошеиия диоксида азота от коицен- 
трацни азотной кнслоти в условиях 
равновесия при 35 °С и обше.м дав- 
лении газа 0,1 МПа
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r̂oro создается дополнителное сопротив- 
,ение при поглошении оксидов азота.

Степень погло1дения диоксида азота 
н о д н и м н  растворами азотной кислотн 
шределяется такими факторами, как 
н-мпература, давленне, концентрация 
кнслоти. При понижении темиератури и 
концентрацни кислоти и повишении 
давлення степень превра[цения диоксида 
,мота растет. При концентрации азот- 
ной кислотн више 65°/b поглошение 
ночти прекрашается. На рис. 14.27 при- 
ведепа равновесная днаграмма для про- 
uecca иоглошення N02 растворами 
Ц\0 ;,. Из анализа этон диаграмми вид- 
но. что концентрация получаемой азот- 
ной кислоти определяется условиями 
равновесия N 0 2 над кислотой.

Следует отметить, что степень окис- 
ления N0 в N02 зависит от свободно- 
го объема, а колнчество поглошаемнх 
оксидов азота — от поверхностн сопри- 
косновения газа с жидкостью. Поэтому 
одно из основннх требований, предъя- 
вляемое к абсорбционной аппарату- 
ре. создание максимального свобод- 
noro объема при одновременно сильно 
развитой новерхностн поглошення.

В промншлениостн используют раз- 
1нчнне типи абсорбционних колонн с 
м>лпачковнми тарелками, с ситчатнми 
'нрелками, переливннмн стаканами
11 Др. На рис. 14 28 нзображена колонна 

тарелками с двумя зонамн контакта 
фаз для абсорбции нитрозних газов.

Производство азотиой кислотм под 
n,>«uiiieHHbiM лавлением. В 1960-х годах

фаботан агрегат по производству азот- 
"()й кислотн мошностью 120 тис. т/год 
"°Д давленнем 0,716 МПа с использованием внсокотемпературной 
Каталитической очистки внхлопних газов, внпускакхций продукцню 
" цчде 53—58°о-ной HN03. Технологнческая схема этого производ- 
‘iia в упрошенном варнанте представлена на рис. 14.29.

Ат.мосферннй воздух проходнт тшательную очнстку в двухсту- 
а1*ицатом фильтре / (первая ступень фильтра внполнена нз лавсано- 
<>и ткани, вторая — из ткани Петрянова). Очишенннй воздух сжи- 
,IK)T Двухступенчатнм воздушннм компрессором. В первой ступени 18

МРпроэнь/х
tajQti

Рнс. 14 28. Колонна длм аб- 
сорбцин нигрознмх газов агре 
гата производства азотной 
кислоть! АК-72:
/ — корпус; 2 — ситчатам тарслка; 
•i — тарелка с двумн юнамн кон- 
гакта фаз



воздух сжимают до 0,35 МПа, при этом он нагревается до 165— 175 °С  
за счет адиабатического сжатия. После охлаждеиия воздух направля- 
кгг на вторую ступень сжатия 16, где ero давление возрастает до
0,716 МПа.

Основной поток воздуха после сжатия нагревают в подогревателе 
воздуха 12 до 250—270 °С теплотой нитрозинх газов и подают на сме- 
шение с аммиаком в смеситель 6.

Рнс. 14.29. Схема пронзводства азотной кнслоти под давленнем 0,716 МПа с при- 
водом компрессора от гаэовой турбннм:
I  — фнльтр воэдула; 2 — реактор каталнтнческой очнсткн; 3 — топочное устройстю; 4 — ПО- 
догрешатель метана: J  подогренатель аммнака; < — смеснтель аммнака н «оздуха с поро- 
литовмм фнльтром; 7 - холодильник конденсатор; 8 — сепаратор; 9 — айсорбционная коло»-', 
иа; 10 — продувочнаи колонна; I I  — подогреватель отходяшиг газоа; 12- подогреаатель *о*-( 
духа; 13 — сосуд длн окнсленнн иитротних гаэов; 14 — контактнмй аппарат; lS  — котел ут«*1 
лизатор: IS. 1в — днухступенчатмй турбокомпрессор; /7 — гаю вая турбина

Газообразний аммиак, полученний путем испарения жидкого ам-j 
миака, после очистки от влаги, масла и катализаторной пнли через 
подогреватель 5 при температуре 150 °С также направляют в сме- 
ситель 6. Смеситель совмешен в одном аппарате с поролитовнм фильт- 
ром. После очистки аммиачно-воздушную смесь с содержанием NH, не 
Лолее 10%  подают в контактннй аппарат 14 на конверсию аммиака. J

Конверсия аммиака протекает на платинородневнх сетках при темл 
пературе 870—900 °С, причем степень конверсни составляет 96%*Ц 
Нитрознне газн при 890—910 °С поступают в котел-утилизатор 
расположенний под контактннм аппаратом. В котле за счет охлажДв* 
ния нитрозннх газов до 170°С происходит испарение химически очи* 
шенной деаэрированной водн, питаюшей котел-утилнзатор; при этои 
получают пар с давлением 1,5 МПа и температурой 230 °С, которь»  ̂
вндается потребителю.
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После котла-утилизатора нитрозиие гази поступают в окисли- 
гель нитрозних газов 13. Он представляет собой полий аппарат, в 
верхней части которого установлен фильтр из стекловолокна для 
улавливании платинового катализатора. Частнчно окисление нитроз- 
iibix газов происходит уже в котле-утилизаторе (до 40%). В окислителе 
13 степень окисления возрастает до 85%. За счет реакции окисления 
нитрозние гази нагреваются до 300—335 °С. Эта теплота исполь- 
зуется в подогревателе воздуха 12. Охлажденнне в теплообменни- 
ке 12 нитрознме гази поступают для дальнейшего охлаждения в 
теплообменник 11, где происходит снижение их температури до 150 СС 
и нагрев вихлопних (хвостових) газов до 110—125 °С. Затем нитрозние 
газь! направляют в холодильник-конденсатор 7, охлаждаемьж оборот- 
ной водой. Прн этом конденсируются водяние парм и образуется сла- 
бая азотная кислота. Нитрозние гази отделяют от сконденсировав- 
шейся азотной кислоти в сепараторе 8, из которого азотную кислоту 
направляют в абсорбционную колонну 9 на 6—7-ю тарелку, а нитроз- 
nue гази — под нижнюю тарелку абсорбционной колонни. Сверху в 
колонну подают охлажденний паровой конденсат. Образуюшаяся в 
верхней части колонни азотная кислота низкой концентрации перете- 
кает на нижележашие тарелки. За счет поглошения оксидов азота кон- 
центрация кислоти постепенно увелнчивается и на виходе достигает 
55—58%, прнчем содержание растворенних в ней оксидов азота до- 
стигает ~  1 % . Поэтому кислота направляется в продувочную колон- 
ну 10, где подогретим воздухом из нее отдувают оксиди азота, и от- 
беленная азотная кислота поступаетнасклад. Воздух после продувоч- 
ной колонни подается в нижнюю часть абсорбционной колонни 9.

Степень абсорбции оксидов азота достигает 99%. Виходяшие из 
колонни хвостовие гази с содержанием оксидов азота до 0,1 1 %  при 
температуре 35 °С проходят подогреватель 11, где нагреваются до 
110—145 °С и поступают в топочное устройство (камера сжигания) 3 
установки каталитической очистки. Здесь гази нагреваются до тем- 
ператури 390—450 °С за счет горения природного газа, подогретого 
иредварительно в подогревателе 4, и направляются в реактор с двух- 
слойним катализатором 2, где первим слоем служит оксид алюминия. 
с нанесенним на него палладием вторим слоем — оксид алюминия 
Очистку осушествляют при 760 °С. Очишенние гази поступают в газо- 
вую турбину 17 при температуре 690—700 °С; энергия, вирабативае- 
мая турбиной за счет теплоти хвостових газов, используется для при- 
иода турбокомпрессора 18. Затем гази наиравляют в котел-утилизатор 
" к̂ономайзер (на схеме не показани) и вибрасивают в атмосферу. 
-одержание оксидов азота в очшценних вихлопних газах составляет 
,005—0,008%, содержание СО, — 0,23%.

Таким образом, данний агрегат полностью автономен по энергии’. 
^ергия рекуперируется в результате установки на одной оси с турбо- 

к°мпрессором газовой турбини.
Производство азотиой кислоти по схеме АК-72. В основу схеми 

''••72, разработанной в СССР, положен замкнутий энерготехнологи-
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ческий цикл с двухступеичатой конверсией аммиака и охлаждением 
нитрозних газов под давлением 0,42—0,47 МПа и абсорбцией оксидов 
азота при давлении 1,1—1,26 МПа; продукция вьшускается в виде 
60%-ной HNO,. Первнн агрегат АК-72 мошностью 380 тис. т год 
бил путеи в 1976 г.

Принципиальная технологическая схема процесса приведеиа на 
рис. 14.30. Воздух забирают из атмосферм через трубу25, очишаютот 
пь1ли в фильтре 24, сжимают воздушним компрессором 23 до0,42 МПа 
и, разделив на два потока, подают в контактньж аппарат и подогре- 
ватель аммиака. Жндкий аммиак (парожидкостная смесь) через реси- 
вер / поступает в испаритель 2, где испаряется при 10—16 °С и дав- 
лении 0,6 МПа. После испарителя газообразний аммиак очишают от 
масла и механических прнмесей в фнльтре 3 и направляют в подогре- 
ватель аммиака 4, где он нагревается до 80—120 СС воздухом.

Очшценньж воздух и аммиак поступают в смесительную камеру 
22 контактного аппарата 20. Образуюшаяся аммиачно-воздушная смесь 
содержит9,6— I0,0°/o NH*. Пройдя тонкуюочистку вфильтре, встроеи- 
ном в контактньж аппарат, аммиачно-воздушная смесь поступает на 
двухступенчатий катализатор, состояший из трех платиноиднмх сеток 
и слоя неплатинового катализатора. Нитрознне гази при температуре 
840—860 СС поступают в котел-утилизатор 19, расположенньш под кон- 
тактнмм аппаратом, где за счет их охлаждения патучают пар дааие- 
нием 40 МПа с температурой 440 °С. Котел питают химически очишен- 
ной водой, деаэрированной в колонне 17. Деаэрированная вода прохо- 
дит теплообменник 16, где нагревается нитрознмми газами до 150 С, 
экономайзер 18 н затем поступает в барабан котла-утилизатора 21. 1

Ннтрознме газм после котла-утилизатора охлаждаются в эконо- 
майзере 18, отдают свою теплоту в подогревателе 15 и затем поступают 
в водяной холодильник 14 для дальнейшего охлаждения до 55 LC. 
Прн охлаждении нитрознмх газов происходит конденсация па- 
ров водм с образованием 40—45%-нон азотной кислотм, которая пода- 
ется в газовмй проммватель 13. Сюда же поступают нитрознме газм. 
В проммвателе происходит одновременно с охлажденнем промнвка 
нитрознмх газов от нитрит-нитратннх солей и дальнейшая конденса- 
ция азотной кислотн. Кислота из нижней частн промнвателя подается в 
в абсорбционную колонну 10, а нитрознне газн сжимаются в компрес- 
соре 12 до 11 —12,6 МПа, нагреваясь при этом до 210—230 °С. После 
сжатия нитрознне газн охлаждают в холодильнике 16 до 155—165 СС, 
в холодильнике 11 второй ступени до 60—65 °С и подают в абсорб* 
ционную колонну 10. Натарелках колоннн расположенм земеевики для 
охлаждения кислотн. Сверху в колониу поступает паровой конден' 
сат (Н..О) с температурой не внше 40 °С. Снизу колоннм внводится 
58—60%-ная азотная кислота; она поступает в продувочную колонну 
9 для удаления растворенннх в ней оксидов азота и далее направляется 
в хранилише.

Отходяший газ из абсорбционной колоннн нагревается в подогре* 
вателе (топочном устройстве) 8, смешивается в смесителе 7 с природнмм
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газом и подогретьж до 480 °С направляется на каталнтнческую очист- 
ку от оксидов азота в реактор 6. Катализатором очистки служит алю- 
мопаллалиевмй катализатор АПК-2. После каталитического разложе- 
ния вмхлопние гази, содержатне до 0,008% оксидов азота при тем- 
пературе 750 °С, поступают в рекуперационную турбнну 5, входя- 
шую в состав газотурбинного агрегата. Здесь тепловая энергия вм- 
хлопнмх газов преобразуется в механическую с одновременнмм сни- 
жением лав.н-иня газа до 0,95—1,05 МПа. Энергия, вирабатмваемая : 
в газовой турбине, используется для привода компрессоров 12 и 23 
(нитрозного и воздушного).

/7роизводство концентрированной аэотной кислотм пряммм син- 
теэом изоксидоваэота. Прямой синтез HNOs основан на взаимодейст- 
вии жидких оксидов азота с водой и газообразнмм кнслородом под 
давлением до 5 МПа по уравнению
2N,04-f 0 , + 2H^)=4HN0,

100%-нмй дноксид азота при атмосферном давленни и температуре
21,5 X. полностью переходит в жидкое состояние. При окислении ам- 
миака полученнмй NO окисляется в NOt, содержание которого в га- 
зовой смеси составляет ~  11 % . Перевести диоксид азота такой кон- 
центрацин в жидкое состояние при атмосферном давлении не представ- 
ляется возможнмм, поэтому для сжнжения оксидов азота применяют 
повмшенное давление.

В табл. 14.4 приведена завнсимость степени сжижения NOt от 
давления и температурм.

Т а б л и ц а  14.4. Степень сжижения N02 (•/•) при объемной 
доле N0 2 в  газовой фазе 10*/«

Даалснн* 
газ». П»10-‘

Степсиь сжнжсния прн тсмпсратурс, •с
+ 5 -3 —10 —30

10 33,12 56,10 72,90 84,49
8 16.61 44,74 66.18 80.54
5 — 9,75 45,10 68.59

Как видно из таблицм, при повмшенном давленни н сниженнн тем* 
пературм даже до —20 С нитрознмй газ, содержашин 10"» N03, пол* 
ностью превратить в жидкость невозможно. Поэтому для получения 
концентрированной азотной кислотм применяют метод сжижения ДИ* 
оксида азота, основаннмй на растворимости NOt в концентрированнон 
азотной кислоте. Концентрированная азотная кислота обладает cnoj 
собностью поглошать NOt из разбавленнмх нитрознмх газов с обра* 
зованием соединения HNOj • NOt (нитроатеум). В результате ero раз* 
ложения образуется 98%-ная азотная кислота (товарнмй продукт) и 
концентрнрованнмй диоксид азота, котормй при двухступенчатом оХ* 
лаждении переходит в жидкое состояние. На первой ступенн для оХ*
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иждения применяют воду, на второй — рассол прн температуре 
— 10...—7 *С. Прн охлаждении ннже— 10 С диоксид а.юта вмиада- 
ет в твердом виде, что может привести к забивке трубок холодиль-
ников.

В окислнтельннх башнях ие происходит полного окисления окснда 
азотв до NO„ поэтому доокисление газа ведут в отдельиой насадочной 
башне концентрированной азотной кислотой:
\04-2HN0, = 3\0, Н,0; Д// = 73.6кДж

При этом степень преврашения NO в NOt достигает 98— 99%, ио од- 
новремеино исходная концентрированная азотная кислота разбавля- 
ется прпмерио до 70—75% HNOs.

Полученние жидкие оксидм азота вступают во взаимодействие с 
разбавленной азотной кислотой и прн действни кислорода под дав- 
леннем 5 МПа и температуре 80 “С образуют коннентрированную азот- 
ную кислоту.

Концентрирование аэотной кислотм с пом(НЦЬЮ оодоотнимакмцих 
нпцеств. Получить концентрированную азотную кнслоту перегонкой 
разбавленной кислотм невозможно. Прн кипении и перегонке разбав- 
ленной азотной кислотм ее можно упарить лншь до содержання 68,4 °о 
HNOj (азеотропная смесь), после чего состав перегоняемой смеси не 
изменктся.

В проммшленности перегонку разбавленнмх воднмх растворов 
азотной кислотм осушествляют в прнсутствии водоотнимаюшнх ве- 
теств (концентрированная серная кислота, фосфорная кислота, кон- 
нентрированнме растворм нитратов и др.). Применение водоотнимаю- 
1цих вешеств дает возможность понизить содержанне водянмх паров 
над кипяшей смесью и увелнчить содержание паров азотной кислотм. 
при кондеисацнн котормх получается 98%-ная HNOj.

Технологическая схема коицентрирования азотной кислотм с при- 
менением серной кислотм показана на рис. 14.31. Разбавленная азот- 
ная кнслота нз напорного бака / подается в колонну 6 через два фона- 
ря 2 расходомера, включеннме параллельно. Один поток кислотм про- 
ходит в испарнтель.? и подается в виде смеси жидкости и пара на 10-ю 
тарелку колоннм 6, другой поток без подогрева поступает на вншеле- 
'Кашую тарелку.

Серная кислота из напорного бака 4 через регулятор 5 подается в 
черхнюю часть колоннм 6 внше ввода холодного потока азотной кис- 
чоть|. В ннжнюю часть каюннм вводится острмй nap, при нагреванни 
которнм из тройной смеси начинает испаряться азотная кислота. 
^арм азотной кнслотн при температуре 70—85 XI, подннмаясь вверх, 
виходят через штуцер в кришке колоннм и поступают в холодильник- 
конденсатор 7. В этих парах имеются прнмеси оксидов азота и водм.

холодильнике-конденсаторе парн азотной кислотн при температуре 
° коло 30 °С конденсируются с образованнем 98— 99%-ной HNOs, при 
,г°м оксидн азота частичио поглошаются этой кислотой. Концентри- 
Р°ванная азотная кислота, содержашая оксидн азота, направляется
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на две верхние тарелки и проходит их последовательно, причем оксиди 
видуваются из раствора парами азотной кислоти, поступаютимн в 
конденсатор 7. Несконденсировавшнеся napu азотной кнслоти и вьг 
делившиеся оксиди азота направляют на абсорбцию в башню 10, оро- 
шаемую водой. Патученная 50°о-иая кислота поступает в сборник I I  
н вновь направляется на концеитрирование. Концентрированную азот- 
ную кислоту после охлажде- 
нии направляют на склад го- 
товой продукцни.

Отработанная серная кис- 
лота, содержашая 65-85%
H,S04. поступает на концен- 
трирование. При концентри- 
ровании азотной кислоти с 
применением 92—93%-ной 
серной кислоти расход пос- 
ледней значительно сокра- 
шается при подаче на концен- 
трирование 59— 60%-ной 
HN03 вместо 48—50%-ной.
Поэтому в некоторих случаях 
вигодно проводить предвари- 
тельное концентрирование 
50%-ной HN03 до 60%-ной 
пугем простого упаривания.

Большим недостатком кон- 
иентрнрования азотной кисло- 
ibic помошью серной кислоти 
явлиется високое содержание 
иаров и тумана H2S04 в ви- 
■'лопних газах после электро- 
фнльтров (0,3—0.8 г/м* газа).
Ноэтому серную кислоту за- 
м' няют, напрнмер. ннтратом 
магния илн цинка.

А'онцентриривание азотной кислопш с гшлиицью нитрата магния. 
^тотсиособ концентрирования обеспечивает полученне чистой концент- 
Рнрованной азотной кнслоти без вредних вибросов в атмосферу.
1 ^хнаюгическая схема нронзводства азотной кислотн с применением 
""трата магния представлена на рис. 14.32.

Плав нитрата магния (72—80%), нагретий до температурн не 
,и>ке 100 °С, подают на верх отпарной колонни 2, внше ввода разбав- 
' е"ной азотной кислотн. В нпжней частн колоннн с помошью кипя- 
"̂•'ьника / поддерживают температуру раствора 160—180 X,. Пари, 
^ходяшие из колоннн с содержанием около 87% HNOs и 13°о волн. 
т К̂тУпают в дистилляцнонную каюнну 3, где 87%-ная азотная кисло- 
d концентрируется до 95%-ной Парн концентрированной кислотн
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Рис. 14 32. Схема концентрирования азот- 
ной кнслоть! с применснисм ннтрата маг- 
ния
/, f< — кипятильники; ?~ о тп а р и а я  колониа. J  —  
днстилляциоиная колоииа; 4 -- кондеисатор кис 
л о т у ; 5 — бзрометрнчсскнА коидеисатор; 6 — иа 
сос; 7 — ьак>ум-испаритсль



поступают в конденсатор 4. Отсюда часть кислотм в качестве флегмь! 
возврашается в колонну 3, остальная часть направляется на склад го- 
товой продукцин. Образуюшаяся в нижней частн дистилляционной 
колоннь! 75%-ная азотная кислота стекает в отпарную катонну 2. 
Раствор ннтрата магния, содержатий 55— 70% Mg(N03)t, из отпарной 
колонни поступает на концентрирование в кипятильник 8 и вакуум- 
испаритель 7 для получения 80%-ного раствора Mg(N03)j.

Охрана окружаюшей среди в производстве азотной кислоти. Не- 
уклонний рсхгт пронзводства азотной кислоти тесно связан с увеличе- 
ннем объема отходяших газов, а следовательно, с увелнчением коли- 
чества вибрасиваемих в атмосферу оксндов азота. Оксиди азота очень 
опасни для любих живих организмов. Некоторие растения поврежда- 
ются уже через 1 ч пребивания в атмосфере, содержашей I мг оксидов 
в I м* воздуха. Оксиди азота визивают раздражение слизистой обо- 
лочкн дихательних путей, ухудшение снабжения ткаией кислородом 
и другие нежелательние последствия.

Хвостовие гази производства азотной кислоти содержат после 
абсорбционних колонн от 0,05 до 0,2°о оксидов азота, которие по са- 
нитарним требованиям без дополнительной очистки запрешено вибра- 
сивать в атмосферу.

Радикальное решение проблемн очистки хвостових газов — ката- 
литическое восстановление оксндов азота горючнми газами — водо- 
родом, природним газом, оксидом углерода, аммиаком. Условия про- 
ведения процесса и тип используемого катализатора определяются ви- 
дом прнменяемого газа. Восстановленне оксидов азота снижает их 
содержание в очишенном газе до 0,001—0,005%, что обеспечнвает са- 
ннтарнне нормн посодержанию оксидов азота в приземном слое возду- 
ха при мошностях производства кислотн до 1 млн. т/год, сосредото- 
ченннх в одной точке и при висоте внброса 100—150 м.

На рядесушествуюших производств азотнон кислотн под давлением 
применен метод очистки, в котором восстановителем является природ- 
ннй газ, а в качестве катализатора используется палладий иа носителе# 
в качестве второго слоя катализатора — носитель (оксид алюминия).

На катализаторе протекают следуюшие реакцни:

СН4 + 2NO, = N, +- 2Н,0 -ь СО,
C H .+  4NO 2N, -f 2HjO СО,

Метод обеснечивает снижение содержания оксидов азота в внхлоп- 
ннх газах до 0,005%. Теплота реакции используется для получения па* 
ра. Данннй метод очистки органически связан с технологией азот* 
ной кислотн. Он нашел применение в агрегате, работаюшем под №в' 
лением 0,716 МПа, н в агрегате АК-72.

В качестве восстановителя вместо природного газа применяют так- 
же аммиак. Этот метод характеризуется тем, что на а л ю м о в а н а д н е в о М

I катализаторе аммиак реагирует только с оксидами азота, т. е. обеспе- 
чивается селектнвное восстановление:
4\Н Я -r-6NO = 5N,-r6HtO 
8\H J + 6NOt = 7Nt +  12H,0

Одним из наиболее реальннх способов утилнзации оксидовазота, 
обеспечиваюших санитарнне нормн содержания оксидов азота в нри- 
(емном слое атмосферн после рассеивания их из внхлопной трубн, 
является адсорбционно-десорбционний метод, в котором испапьзует- 
ся непрернвно циркулируюший сорбент (силикагель). Разработанн 
способн адсорбции на' матекулярннх ситах, промнвкн кислим раст- 
вором мочевинн и другими промнвними жидкостями.

На современних установках папучения азотной кислотн нет по- 
стоянннх источников сточних вод. Эти установки потребляют боль- 
шое количество оборотной охлаждаюшей водн. Раствори, периоди- 
чески сливаемне из насосов и другого оборудования, например прн 
проведеннн ремонта, собирают в приямок и нейтрализуют.

Вопр эработкм

1 Перечнслнте основпие способи фкксацнн атчосферного а.юта.
2 Как нзменялась структура смрьевон базм по мере развитня а (отной про- 

чншленности в нашен стране? 'Какой вид природного сирья находил практичес- 
кое мрнмененне вначале для получення технологического газа?

3. В чем преимушества природного газа перед другнмн видамн прнродного 
смрья?

4 Составьте хнмическую и функцнональную схемм получения техиологи- 
ческого газа для синтеза аммиака нз прнродного газа.

5. Псчему необходима очистка природного газа от серннстмх соединений? 
Как и при какнҳ условиях она осушествляется?

Н Проанализируйте химнческую н функцнональную схемм сероочистки
7. Какимн соображениями руководствуются прн вмборе технологического 

|н-жнма основнмх стадий парово<душной конверсии прнродного газа?
8 Какне катализаторм применяют на стаднях конверсии метана н окснда 

углерода? Какие примеси в газе вмзмвают отравление катализаторов? Каков 
l'POK II х службм?

9. Что собой представляют отходжцне газм агрегатов синтеза аммиака? 
Как осушествляется их очистка?

10. Какие методм нашли практическое применение для очистки конверти- 
Рованного газа от диокснда углерода? Перечислите их достоинства и недостатки.

11. Напншнте хнмические реакции, лежашие в основе моноэтаноламиновой 
'чисткн. Что ивлиетси побочним продуктом процесса и какое практическое 
"римененне он находит?

12 Обоснуйте вмбор технологического режнма на стаднях абсорбции СО, и 
Регенерации растворителя в процессе моноэтаноламиновой очистки технологи- 
'^кого газа.

'3 Какие методм очнстки от окснла углерода прнменяют в современнмх 
ехн°логических установках производства синтез-газа?

14. Как осушествляется тонкая очистка конвертированного газа от оксидов
Млерода?
Ве 15. Назовите важнейшне области прнменения аммиака в народном хозяйст-

418 IL 16. Соетавьте функциональную схему синтеза аммиака.
14* 419



17. Какови основнме филико-химнческие особенности реакции синтеяа лммн- 
ака из азота и водорода, влияютне на вибор технологического режима процесса? 
Учитмвая эти особенности, обоснуйте вибор давления, температурного режима 
процесса, тип технологической схеми.

18 Какими соображеннями руководствуются при вмборе объемной скорос- ; 
ти газа в колоннах сннтеза аммиака?

19 Объясните механизм гетерогенно-каталитнческого процесса синтеза 
аммиака. Какими стаднями он может бить описан?

20. Какие катализаторь! применяют для синтеза аммнака?
21. Какне методм вмделения аммиака из циркуляционного газа применяют 

в установках среднего давления?
22. Что собой представляют продувочнме и танковме газм? Какое они нахо- , 

дят прнмененне?
23. Объясните устройство колоннм синтеза Проанализируйте режнм ее 

работм.
24. Сформулируйте основнме требования к колоннам синтеза аммнака.
25 Какие технологнческие меропрнятия способствуют охране окружаютей 

средм в производстве аммиака?
26 Где находнт применение азотная кислота?
27. Что является смрьем для производства азотной кнслотм н какие требо- , 

вания к нему предъявляются?
28. Составьте хнмнческую н функциональную схемм получення ра<бавленной 

аэотной кислотм.
29. Какая реакция имеет наибольшую термодинамическую нероягность ис- 

<одя из анализа термодннамических характернстик реакций окисления аммиа- 
ка?

30 Обоснуйте вмбор температурм, давления, концентрации аммиака в ам- 
миачно-воздушной смесн, обеспечиваюшнх оптимальнмй вмход окснда аюта 
на стадии контактного окнслення аммиака.

31. Что такое время контактирования, от чего оно зависит?
32. Какие кагализаторм применяют для окисления аммнака? Какие приме- 

си газовой смеси являются ядами катализатора? С чем связанм потери катали- j 
tarapa и какие пути снижения этих потерь можио предусмотреть?

33. Как устроенм контактнме аппаратм для окисления аммиака?
34. Каков механизм образования разбавленной азотной кислотм на стадии 

абсорбции нитрознмх газов? Какими технологическими параметрами опреде- 
ляется степень поглошения диоксида азота?

35 Каким требоваииям должна удовлетворять абсорбционная аппаратура 
в производстве слабой азотной кнслотм?

36 С какой целью продукционную азотную кислоту продувают воздухом? 
Куда направляют отходяшне газм со стадии продувки?

37 Какие методм могут бмть использованм для очнстки хвостовмх газов 
производства азотной кислотм? Сравннте их достоииства и недостатки

38 В чем состоит сушность кониентрирования азотной кнслотм с помошью 
нодоотнимаюших средств?

39 Составьте химическую схему получения концентрнрованной ;цотион 
кислотм пряммм снитеэом Используя физико-химнческие основм нроцесса, 
обоснуйте вмбор техноло! ического режима.

Технология серной кислотм 
и минеральнмх удобрений

(JpeAH отраслей химической иромькиленмости наряду с нроизводством 
соеднненнй связанного азота одно нз важнейших мест занимает про- 
нзводство серной кислоть! и минеральнмх удобрений. Этн комнлек- 
см иронзводств тесно связанм друг с друго.м, так как серная кислота, 
аммиак, азотная кислота являются важнейшими исходнмми реаген- 
lavui для получения минеральнмх удобрений.

§ 1. Технология серной кислотм
Средн минеральнмх кислот, производиммх химической проммшленно- 
стью, сериая кнслота по объему нроизводства н потребления заннмае! 
нервое место. Объясняется это и тем, что она самая дешевая из всех 
кислот, а также ее свойствами. Серная кнслота не дммит, в кониентри- 
рованном виде не разрушает чернме металлм, в то же время ивляется 
одной нз саммх снльнмх кислот, в широком дианазоне те.миерагур 
(от 40...—20 до 260 - 336,5 13) находится в жидком состоянни.

Областн прпменения серной кислотм чрезвмчайно обширнм. Су- 
шественная ее часть нспользуется как папупродукт в различнмх от- 
раслях хнмической проммшленности, прежде всего для получения ми- 
неральнмх удобрений, а также солей, кислот, взрмвчатмх вешеств 
Серная кислота применяется и при производстве красителей, химичес 
ких волокон, в металлургической, текстильной, пшцевой проммшлен- 
ностн н т. д.

Применеиие серной кислоти

Гпава 15

Е ПроизводстаоiCr,Q, “  -и Na2Cr20 7
Производство сульфатов 
Na, К, Ғе. Cu, Zn, Al и др.

Мииеральнмс
удобрения

В^рмвчатие 
l_____ вешества

г
Получение спиртов, 

кислот, зфиров 
и Других органи- 
ческих вешеств

Органические
красители

Чроизводство 
патоки 

и тлюкозм

Сульфат аммония 
(NH4),S0 4

Травление
металлои

Мсталлуртня: 
Al, Mg. Cu, llg. 
Co. Ni, Au и др.

Минеральнмг
кислотм 

Hl . Н,ГО,. II,ВО,
Химическжг Очиака

волокна. иефтепродукюн
(екстильиан и минеральимх

нромишлеииосгь масел

Минсральнме 
i ih i ментм

420
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Серная кислота может сушествовать как самостоятельное химичес-1 
кое соединение H2S04, а также в виде соединений с водой H2S04 -1
• 2Н.О, H2S04 • HjO, H.S04 • 4H,0 н с триоксидом cepw H2S04 -j
• SOj, H2S04 • 2S03.

B технике серной кислотой називают и безводную Н2S04 и ее вод- 
ние раствори (no сути дела, это смесь Н20, H2S04 и соединений 
H2S04 • лН20), н раствори триоксида cepw в безводной H2S04 
олеум (смесь H2S04 и соединений H2S04 • nS03).

&LOU
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Рис. 15.1. Температура крнсталлияации сернои 
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Рис. 15.2. Температура ки- 
нсния сернон кислотн при 
атмосферном давлении

Безводная серная кислота — тяжелая маслянистая бесцветная 
жидкость, смешиваюшаяся с водой и трноксидом cepu в любом соотно- 
шении. Физические свойства серной кислоти, такие, как илотность, 
температура кристаллизации, темнература кинения, зависят от ее 
состава. На рис. 15.1 нредставлена диаграмма кристаллизации снсте-! 
Mbi Н20—H2S04—SOj. Максимуми на ней отвечают составу соединений 
H2S04 • лН20 или H2S04 • nSOj, наличие минимумов объясняется тем, 
что температура кристаллизацни смесей двух вешеств ниже температу- 
рн кристаллизацин каждого из них.

Безводная 100°«-ная серная кислота имеет сравннтельно високую 
темнературу кристаллнзацни 10,7 С. Чтоби уменьшить возможность 
замерзания товарного продукта при перевозке и хранении, концентра- 
цию технической серной кислотн вибирают такой, чтоби она имела 
достаточно низкую температуру кристаллизацни. Промьпнленность; 
внпускает три вида товарной серной кислош.

Ьашенная кнслота 
Контактная кис.юта 
О л е у м ..................

Концентрация

75%

20% своб. SOj

Температура ^
крштпллизациш

29.5
22.0

+ 2
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Зависимость температури кипения серной кислотм от состава при 
атмосферном давлении представлена на рнс. 15.2. Нижняя кривая 
этой диаграмми фазового равновесия отвечает составу жидкой фази. 
верхняя — составу паровой фазм, находяшейся в равновесии с кипя- 
шей жидкой. Из днаграмми следует, что серная кислота и вода обра- 
зуют азеотропную смесьсостава 98,3®о H2S04 и 1,7% Н ,0 с максималь- 
ной температурой кнпення (336,5 С̂). Состав находяшихся в равнове- 
сни жидкой и паровой фаз для кислотм азеотропной концентра- 
цин одинаков; у более разбавленнмх растворов кислоти в паровой фа- 
зе преобладают парм водм, в паровой фазе над олеумом висока равно- 
песная концентрация SOs.

Рассмотреннме свойства серной кислотм необходнмо учитмвать как 
прн вмборе технаюгического режима процесса, так и прн проектн- 
ровании отдельнмх аппаратов, трубопроводов и т. д. Например, прн 
размешении цеха на открмтой плошадке необходимо предусмотреть 
теплонзатяцию трубопроводов, no котормм циркулнруют растворм 
серной кнслотм, имеюшие достаточно внеокие темнературм кристал 
лизации. Учет диаграммм фазового равновесня паров и жндкостн поз- 
воляет правильно вмбрать условня проведення стадии абсорбиин 
триоксида серм, обеспечиваюшне вмсокую степень абсорбции и пре 
дупреждаюшие побочнме явления, такие, иапример, как образование 
сернокислотного тумана.

Смрье для серной кислотм и методм ее получения. Исходнмми реа 
гентами для получения серной кислотм могут бмть элементная сера и 
серосодержашие соединения, из котормх можно получить либо серу, 
лнбо дноксид серм. Такими соединениями являются сульфидм желе- 
за, сульфидм цветнмх металлов (меди, цинка и др.), сероводород и 
ряд других сернистмх соединений.

Традицнонно основнмми источниками смрья являются сера и же- 
тезнмй (сернмй) колчедан. Около половинм серной кислотм в СССР 
"олучают из серм, треть — из колчедана. Значительное место 
в смрьевом балансе заннмают отходяшие газм цветной металлургии. 
содержашие диоксид серм.

В целях зашитм окружаюшей средм во всем мире принимаются 
ч,ер м  iio  использованию отходов проммшлености, содержаших серу. 
В атмсхх}>еру с отходяшими газами тепловмх электростанций и метал- 
•тургнческих заводов вмбрасмвается диоксида серм значительно 
г>ольше, чем употребляется для производства серной кислотм. На 
"Рнмер, в 1980 г. мировое потребление серм составило 65 млн. т. 
а иотеряно SOt с отходяшими газами (в пересчете на серу) 100 млн. т. 
И;‘-за низкой концентрации SOt в таких отходяших газах их перера- 
,)()тка пока еше не всегда осушествима.

В то же время отходяшие газм — наиболее дешевое смрье, низки 
°"товь1е ценм и на колчедан, наиболее же дорогостояшим смрьем яв 
^яется сера. Следовательно, для того чтобн производство серной кис- 
1Г)тм из серн бнло экономически целесообразно, должна бнть разра
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ботана схема, в которой стоимость ее переработки будет сушественно 
ниже стоимости переработки колчедана или отходяшнх газов.

Получение серной кислоти включает несколько этапов. Первим 
этапом является полученне диоксида cepbi окислением (обжигом) 
серосодержашего сирья *. Стедуюшнй этап — превратение оксида 
серм (IV ) в окснд cepu (VI). Этот окислительний процесс характери- 
зуется очень високнм значением энергии активацнн, для понижения ко- 
торой необходимо, как правило, прнменение катализаторов. В зави- 
симости от того, как осушествляется процесс окисления S04 в SOJt 
различают два основних метода патучения серной кислоти.

В к о н т а к т н о м  методе получения серной кнслоти процесс 
окислення SO. и S0 3 проводят на твердих каталнзаторах.

Трнокснд cepu переводят в серную кислоту на последней стадин 
лроцесса — абсорбции триоксида cepu, которую упрошенно можно 
представить уравнением реакции
SO, Н.О — H ,S04

При проведенин процесса п о н н т р о з н о м у  ( б а ш е н н о м у )  
методу в качестве переносчика кислорода используют оксиди азота.

Окисление диоксида cepu осушествляется в жидкой фазе и конеч- 
ним продуктом является серная кислота:
SO , +- NtO,-fН ,0  -  H,SO,+2NO

В настояшее время в промишленности в основном применяют кон- 
тактний метод патучения серной кислоти, позватяюшнй испатьзо- 
вать аппарати с батьшей ннтенсивностью.

Контактний метод получения серной кислотм. Рассмотрим про- 
цесс получення серной кислоти контактним методом из двух вндов 
сирья: серного (железного) колчедана и cepu. Первой стадией процес- 
са является окнсление сирья с патучением обжнгового газа, содержа- 
шего диоксид cepu. В зависимости от вида сирья протекают экзотермн- 
ческие химические реакцин обжига:
4FeS, f  4 0 ,  — 2Ғе,0, + 8SO, ( I )
S + 0 , — SO, (П )

При протеканнн реакции (I) помнмо газообразного продукта ре- 
акции SOj образуется твердий продукт Fe.Os, которий может прн- 
сутствовать в газовой фазе в виде пили. Катчедан содержит различ- 
ние прнмеси, в частности соединения мишьяка и фтора, которие В 
процессе обжнга переходят в газовую фазу. Присутствие этих соеди* 
нений на стадни контактного окисления диоксида cepu может виз- 
вать отравление катализатора. Поэтому реакционний газ после ста- 
дии обжига капчедана должен бмгь предварнтельно направлен на

* Необходимость в этой стадии отпадает при использовании в качестве С«' 
рья отходяших газов. так как в этом случае обжиг сульфидов является о д н о и  
из стадий других технологических процессов.
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стадию подготовки к контактному окислению (вторая стадии), кото- 
рая помимо очисткн от каталитических ядов включает виделение па- 
ров води (осушку). а также получение побочних продуктов (Se и Те).

Если обжиговий газ получают сжиганием cepu, то отпадает необ- 
ходимость очисткн от примесей. Стадня подготовки будет включать 
лиш ь осушку газа п утнлизацию теплоти.

На третьей стадин протекает обратимая экзотермическая химичес- 
кая реакция контактного окисления диоксида cepu:
SO i  r l 2 0 , ^  S O , ( I I I )

Последняя стадия процесса — абсорбция триоксида cepu концеитри- 
рованной серной кислотой или олеумом.

Отдельние этаии папчения серной кислоти могут бить ио-раз* 
ному скомбинировани в технаюгнческой схеме процесса. На рис. 15.3 
представлени принципиальние схеми процесса иааучения серной кис- 
io t u . Одной из них является получение серной кислоти из колчедана 
по откритой схеме с так називаемим одинарним контактнрованием.

Важнейшей задачей в производстве серной кнслоти является повн- 
шенне степени преврашения S02 в S03. Помимо увеличення произво- 
дительности по серной кислоте виполмение этой задачи позватяет ре- 
шить н экологическне проблемн снизить виброси в окружаютую 
среду вредного компонента SOs.

Повнм1ение степени превратения S04 может бнть достигнуто раз- 
ними путями. Наиба1ее распространенннй из них — создание схем 
лвойного контактирования и двойной абсорбции (ДКДА).

Другим возможннм вариантом ремшния той же задачи является 
ироведение процесса по циклической (замкнутой) схеме с применением 
1ехннческого кислорода.

Следует отметить, что принципиальнне схемн, изображенние на 
рис. 15.3, являются лишь предварительними схемамн, не содержаши- 
"и батьшого количества информации. Например, в них не отражен 
геплообмен между отдельннми потоками, необходимнй для энерго- 
гехнологической схемн, не указанн типн аппаратов, используемнх в 
каждом узле, и т. д. Ремшть эти проблемн можно, проведя анализ 
фнзнко-хнмнческнх и технологичеекнх особенностей отдельннх ста- 
■14 й процесса.

Ниже рассмотренн особенности производства серной кислотн нз 
колчедана и cepu контактннм способом по открнтой (нециклической) 
‘ Хеме. Из приведенних на рнс. 15.3 принципиальних схем следует,
l,T0 в каждой из них можно внделить четнре основние крупнне ста- 
дии: 1) папучение обжигового газа, содержашего дноксид серн; 2 ) под- 
Гот°вка обжигового газа к контактному окислению; 3) каталитнчес- 
к°е окнслеиие днокснда серн; 4) абсорбция триоксида серн.

При различном технологическом оформлеиии некоторне детали 
,тих стадий, особенно стадни 2, будут отличаться, однако принципи-
1 м*пнй подход к их осушествлению и внбору технологнческого режима 
'звисит от тех задач, которне решаются на рассматриваемом этапе.
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и в разних конкретнмх процессах получеиия серной кислоти будет 
одинаковим.

Получение обжигового газа из серн. При сжигании cepw протекаеп 
необратимая экзотермическая реакция (II) с виделением очень 
6aibiuoro катичества теплоти: \Н  — —362,4 кДж моль, или в nepi - 
счете на еднницу масси 362,4/32 = 11,325 кДж-т = 11 325 кДж/кг S.

Расплавленная жидкая сера, подаваемая на сжигание, нспаряется 
(кипит) прн температуре 444,6 С: теплота исиарения составляот 
288 кДж кг. Как видно из приведеннмх данних, теплоти реакции го- 
рения cepu внолне достаточно для испарения исходного сирья, поэто- 
му взаимодействие cepu и кислорода происходит в газовой фазе (гомо- 
генная реакция).

Ili ки.1чедана мегодом одимврного комтактирования 

Roaa IUp

— -— )  
------- »

Обжиг
колчедана ♦ Утилиэация

TCILlOTbl
-♦ Очистка raia 

от примссей
1 ' 1

Осуижа
газа

Огарок 
(побочнмй продукт)

I

Тепло-
обмен

Окислснме
SÔ___
Отходяшие

Селеновмй Ссрная
шлам кнслота L

(нобочнмй продукт) (цслсной нроцукт)

HjO гаэм^

■-----)  Абсорбция J
so. —

lh  серь! мегодом дкойного контактировани.ч

Иик.шческа.ч u i серм Нродувочнме laiM

Серная кислога 
(целевой продукт)

Рис. 15.3 Ф> нкционяльнмг схемм ирои«вк ic iмв серной k i u . i o i m  
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Сжигание cepu в промшшленности проводят следукицим образом. 
Серу предварительно расплавляют (для этого можно нспользовать 
иодяной пар, получешшй при утнлизации теплоти основной реакции 
горения cepu). Так как темиература плавления cepu сравнительно 
низка, то путем отстаивания и последуюшей фильтрации от cepu легко 
огделить механнческие примеси, неперешедшиевжидкуюфазу, и полу- 
чить исходное сирье достаточной степени чистоти. Для сжигания рас- 
илавленной cepu испатьзуют два типа печей — ф о р с у н о ч н u е и 
п м к л о н н bi е. В них не- 
обходимо предусмотреть рас- 
пьмение жидкой cepu для ее 
Г>М1'трого испарения и обес- 
нечеиия надежного контакта 
с воздухом во всех частях ан- 
парата.

Па рис. 15.4 изображена 
инклонная печь для сжига- 
ния cepu. Она состонт из двух 
горизонтальних цнлнндров —
(|>оркамери / и двух ка.мер 
дожигания 2 и 3. Печь имеет 
ноздушиий короб (рубашку)
/ для снижения температури 
паружной обшивки печн и 
иредупреждения утечки дио- 
кснда cepu. В форкамеру 
через две группи сопл 7 тан- 
генциально подают воздух; 
через форсунку механическо- 
ro тнпа 8 также тангенциаль- 
но поступает расплавленная сера. Образуюшийся при сжигании жид- 
кой cepu обжиговий газ вместе с парами cepu поступает через пере- 
жимное кольцо 6 из форкамери в первую камеру дожигания 2, в 
которой также расположени воздушние сопла 9 и форсунки для 
"одачи cepu 10. Из первой камери дожигания газ через пережимное 
кольцо 5 поступает во вторую камеру дожигання 3, где сгорают 
остатки cepu (в пространстве между пережимнимн кольцами 5 к газу 
Добавляют воздух).

Из печи обжиговий газ ноступает в котел-утилизатор и далее в 
"оследуюшие анпарати.

Концентрация диоксида cepu в обжнговом газе зависит от соотно- 
шения cepu и воздуха, подаваемих на сжигание. Если воздух берут 
в стехиометрическом количестве, т. е. на каждий моль cepu 1 моль кис- 
'°Рода, то при полном сгорании cepu концентрация будет равна объем 
"°й  доле кислорода в воздухе C so ,.m «x  =  21 °6 . Однако обично воз- 
дУх берут в избитке, так как в противном случае в печи будет слишком 
"^сокая температура.

Рнс. 15 4 Циклонная печь для сжиганим
cepu:
/ форкачера; 2, 3 — камери дожигамия; 4 — 
■оэдушнмй короб; 5, в — пережимнме кольца; 
7, 9 — сопла для подачи воэдуха; 8. 10 — фор 
суики для подачи cepw
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Прн аднабатическом сжигании cepu температура обжнга для ре- 
акционной смеси стехиометрического состава составит ~1500 C.J 
В практическнх условиях возможности повишеиия температури i 
печи ограипчень! тем, что више 1300 С бмстро разрушается футеровк* 
печи н газоходов. Обьшно прн сжнгании cepw патучают обжиговиА 
газ, содержаший 13—14% SO,.

Получение обжигового газа иэ колнедана. Суммарную реакцню об- 
жнга катчедана можно представить в виде реакцин (1), где Л/У -  

853,8 кДж моль FeS2, или 7117 кДж/кг. Фактически оиа проте- 
кает через несколько последовательно-параллельнмх стаднй. Сначала 
происходит медленная эндотермическая реакцня термнческого разло- 
женпя дисульфида железа, а затем начннаются сильно экзотермнчес- 
кие реакции горения паров cepu и окисления сульфида железа FeS.

Часть кнслорода воздуха расходуется в реакции на окнсление же- 
леза и поэтому максимально возможная концентрацня диоксида cepw 
в обжиговом газе в этом случае ниже, чем при сжигании cepu. Ее можно 
определить следуюшим образом. В воздухе на каждий моль кнслорода 
приходится 79/21 моль азота и ннертов. Если на реакцию (I) воздух 
взят в соответствии со стехиометрнческим уравнением, то в реакци-

79оннои смеси будет ирисутствовать на каждие 8 моль SOj 1 1 • =»,i
41,4 моль азота. Следовательно,

8
‘ s o  т . х  ----------100 1 6 .2 %

Обично воздух берется в избитке к стехнометрическому количеству, 
тогда концентрация SO, в обжнговом газе будет тем меньше, чем боль- 
ше коэффнцнент нзбитка. Теоретнческую концентрацню SOj в газе 
(ири условии 100%-ного использования cepu катчедана) можно рас- 
считать по уравненню

so* 52,4 m -3
100%. (15.1)

где т  — коэффициент избитка воздуха по отношенню к стехиометри- 
ческому.

Колчедан, применяемий для обжига, предварительно обогшцают 
флотацией. Флотационний капчедан кроме пнрита FeSt содержит ряд 
примесей (в частности, соединения мишьяка, селена, теллура, фтора), 
которие при обжиге переходят в состав обжнгового газа в внде окси- 
дов AsjOj, SeOa, Te02 и фторсодержаших газообразних соединений 
НҒ, SiF4. Наличне этнх соединений обусловливает необходимость 
последуюшен очистки газа.

В состав обжигового газа входит также небольшое катичество 
триоксида cepu SO „ так как оксид железа при високнх те.мпературах 
является катализатором окисления SO, в S03.

Обжиг капчедана типичний гетерогенний процесс в снстеме 
«газ — твердое», которнй можно описать моделью с фронтальнмм пе-
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ремешением зони реакции (см. гл. 9, § 2). В соответствнн с этон мо- 
делью процесс включает ряд диффузноиних стаднй и саму хнмическую 
!1еакцию , также многостадийную. Для увеличения скоростн процесса 
Стремятся прежде всего уменьшнть сопротнвленне диффузионнмх 
стадий, т. е. не проводить обжиг колчедана в диффузионой области. 
Это может 6ь1ть достнгнуто измельчением твердой фаш н интенсив- 
ной турбулизацией потока. Наиболее удобнмм аппаратом для этой 
цели является печь с псевдоожиженнмм слоем колчедана (печь «кипя- 
шего слоя» КС).

Температура процесса должна бнть достаточно большой для обес- 
иечення високой скорости реакции. При низких температурах (ниже 
500 X.) не сможет протекать эндотермическая реакция термического 
разложения дисульфида железа. Однако проведение обжига при очень 
иькоких температурах может визвать нежелательний физический про- 
цесс спекания частиц горяшего материала, приводяшнй к увеличению 
их размеров. Следствием этого явится увеличение времени полного 
преврашення твердих частиц т„ н понижение производительности 
печи. Температура спекаиия колеблется в зависимости отсостава 
(сорта) колчедана в пределах от 800 до 900 С. Проведение процесса 
н аднабатическом режиме привело 6w к разогреву до более високих 
гемператур. Поэтому часть теплоти обжнга приходится отводнть 
внутрн печн. Удобнее всего это сделать в печах КС, так как в псевдо 
ожпженном слое твердого материала достаточно велик коэффнциент 
геплоотдачи от колчедана к поверхностн охлаждаюших элементов
I ~ l(KX) кДж (м2-ч-К)1 и в «кипяшпй» слой можпо ввести змееви- 
ки охлаждения.

Для обжига катчедана применяют несколько тнпов непреривно 
тенствуюших печей, в которих по-разному решен вопрос о характере 
лвнжения твердой фази. В стармх сернокислотних установках мож- 
ио нстретить механические (подовне) печи. Измельченньж колчедан 
находнтся в таких печах на нескольких подах и сгорает по мере пере- 
мешения его гребкамн с одного пода на другой. В печах п u л е в и д-
II <) г о обжига частицн колчедана сгорают во время падения в полой 
камере. В ц и к л о н н и е  печн кадчедан подают тангенциально 
мместе с горячнм воздухом с большой скоростью: катчедан сгорает, 
■фатаясь в печи вместе с воздухом; расплавлешшй огарок витекает 
через спецнальнне отверстия.

Н иастояшее время в сернокислотной промьпиленности для обжн 
га колчедана прнменяю! в основном п е ч и  к и п я ш е г о  с л о я  
с "севдоожижешшм слоем твердого материала. В псевдоожиженном 
Woe обеснечивается внсокая скорость диффузионнмх и теплообмен- 
M|*ix процессов (подвод кнслорода к поверхности колчедана, отвод ди- 
оксида cepu в газовьж поток, отвод теплоти от поверхности сирья к га- 
,()вому потоку). Отсутствие тормозяшего влияния массо- н теплообме- 
"а позватяет проводить обжнг колчедана в таких печах с високой 
к̂оростью. Печи КС характеризуются максимальной интенсивностью

11 ‘ равненин с другими конструкннями, прнменяемнмн для обжига кат-
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Т u 6.1 и u а 15.1. Сравнительиие характеристики печей КС 
и механических (подових)

Интенси*- Содержание 
SO i на nu Залмлен- Содержаии)

Печь ность. ность газа. S в огар-
кг/(м‘ сут1 печи, % г/и> к*. %

к с 1000 1 3 - 1 5 300 0 .5 - 1
Механическая 200 8-9 10 2

чедана. К недостаткам нечей КС можно отнести вмсокую запиленность 
обжнгового газа (табл. 15.1).

На рнс. 15.5 изображена печь КС. Она представляет собой шахту, 
стальной корпус / которой футерован огнеупорннм материалом. 
В нижней части печи расположена подовая плита (решетка) 4 с бадь- 
шим числом отверстий, через которме подаваемьж снизу воз-

дух равномерно распределяется
Печной еаз

Огарок

Рис. 15.5. Печь КС для обжига колче- 
;ана:
/ — корпус; 2 — разгрузочнан камера; 3 — 
бункер длм огарка; 4 — подовам плита (ре- 
шетка); 5 — охлаждаюшие «лементм; 6 — кол 
лектор для подачи вторичного воэдуха

по всему сечению печи. В зоне 
кипяшего слоя помешенм охлаж- 
даюшие элементм 5 (труби из 
углеродистой стали), присоеди-J 
неннме к системе принудитель- 
ной циркуляции парового кот*, 
ла-утилизатора. Огарок через 
провальную решетку камерм 2 
поступает в бункер 3. Однако 
большая часть огарка (до 90%) 
уносится с обжиговнм газом. 
Через каплектор 6 подают вто- 
ричнмй воздух дтя обеспечения 
полного сгорания серм.

Печное отделение включает 
помимо печи обжига колчедана 
котел-утилизатор и аппарать|| 
для очистки обжигового газа от 
огарковой пмли.

Подготовка обжигового гаэЛ 
к контактному окислению. Под- 
готовка обжигового газа к кон- 
тактному окислению заключает- 
ся в удалении из него примесей. 
присутствие котормх может вмз- 
вать затруднения при проведе- 
нии последуюших стадий, а так- 
же нагрев (илн охлажденне) до 
температурм, при которой начи- 
нается контактное окисление.
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Обжнговнй газ, полученний сжнганнем колчедана в мечах КС, 
•одержит большое количество огарковой пили, соединения ммшьяка. 
селена и фтора. Очнстка обжигового газа начинается в печном отде 
ении, где в циклонах и сухих электрофильтрах осаждают огарковую 

п у л ь . Содержанне пили в газе после этих аппаратов сухой очистки не 
рлжно превншать 50 мг/м*. Затем газ направляют на стадию мокрой 
омистки (в проммвное отделение), где из обжигового газа удалякл 
,ятатки пилн, каталитические ядм (соединения мьппьяка и фгора), а 
1акже соединения селена.

Наличие в газе пили, даже в небольших количествах оставшейся 
носле сухой очистки, может привести к повмшению гидравлнческого 
сопротивления аппаратов и отравлению катализатора соединениями 
As, адсорбнрованними на огарковой пили. Отравленне катализатора 
пронзойдет и в том случае, если в газовой фазе останутся оксид ми- 
шьяка As,03 или соединения фтора (НҒ и SiF4). Дноксид селена SeO, 
не является ядом для катализатора контактного окисления, однако он 
иредставляет собой ценное исходное сирье для промишленности полу- 
проводников.

.Мокрая очистка обжигового газа заключается в промивке его раз- 
павленной серной кислотой. При этом происходнт ряд фнзическнх про 
иессов: конденсация, абсорбция и т. п.

Основние прнмеси обжнгового газа (Asj03, SeOt и др.), находя 
1циеся в газо- и парообразном состоянии, виделяются ири промивке 
оерной кислотой, имеюшей более низкую температуру, чем очишаемин 
газ. Прнмесн частично растворяются в серной кислоте, но большая их 
часть иереходит в состав сернокислотного тумана. Появление тумана 
объясняют тем, что кроме SO. обжиговий газ содержит небольшое ко- 
шчество трнокснда cepu и паров води, которие при охлаждении газа 
взанмодействуют с образованнем паров серной кислоти. В нервой нро- 
мивной башне газ очень бистро охлаждается; ири этом нари серной 
кислоти конденсируются в объеме в внде тумана мелких взвешенних 
и газе капель.

Суммарная поверхность капель ту.мана серной кислоти весьма ве- 
•|ика, поэтому в них растворяется бапьшое катичество \s40 3, ЗеОг и 
Других примесей, виделяюшихся из газа вместе с туманом в промив- 
"bix башнях и электрофильтрах. Тшательная очистка газа от тумниа 
"еобходима для виделения не татько примесей. отравляюших к«1нтакт-
11 Ую массу, но и содержашейся в каилях серной кнслоти, иначе нри 
"Рохождении газа через аппаратуру н трубонроводи будет происхо- 
-1"ть коррозия. При плохой очистке газа особенно батьиюе катичество 
'Умана серной кислоти может виделяться в нагнетателях, так как 
йЬ1сокая окружная скорость газа в них благоприятствует виделению 
^елких капель кислоти. Наибатьшее разрушительное действие про- 
'иводит туманообразная серная кислота в контактном отделении. 
фодукти коррозии, образуюшиеся нри взаимодействии серной кис- 
|оти с металлом труб контактних аппаратов, подогревателей и тепло-

менников, увеличивают сопротивленне аппаратури, уменьшают
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коэффициенть! теп.юпередачн и вмзивают отложенне твердих корок 
на первих слоях контактной массьг

Для того чтоби мокрая очистка прошла эффективно, ее осушеств 
ляют в нескольких аппаратах. Первая проммвная башня — полая 
так как в насадочной или тарельчатой колонне будет происходить зг 
бнванне контактнмх элементов осаждаюшейся нмлью. Во второй |н,“ 
садочной) проммвной башне происходит укрупнение и частнчное осам- 
дение капель тумана. Окончательно туман улавливают в мокрмх 
электрофильтрах.

Для улучшения условий вмделения тумана в мокрмх электрофильт- 
рах снижают температуру газа и концентрацию орошаюшей кислоги 
во второй промивной башне, а после первого электрофильтра пропус- 
кают газ через увлажнительную башню, орошаемую очень слабой 
(5%-ной) серной кислотой. При этом повмшается относительная влаж- 
ность газа, что приводит к поглошению паров водм каплями тумана и 
увеличению их размера.

Во второй проммвной и в увлажнительной башнях газ практнчес- 
кн полностью насмшается парами водм. Присутствие паров водн в ra- 
te приводит к конденсацни кислотн в теплообменниках контактного 
отделения и образованию тумана в абсорбционном отделении. При 
этом возможнн большие потери серной кнслотн с отходяшимн газа- 
ми, так как туман очень плохо улавливается в обнчной абсорбцион- 
ной аппаратуре. Этнм объясняется необходнмость тшательной осушкн 
обжигового газа в очистном отделении. Осушку газа производят в на- 
садочннх башнях, где парн водн абсорбнруются концентрированной 
серной кислотой. Содержание влаги в газе, внходяшем из сушильннх 
башен, не должно превишать 0,08 г/м* (0,0 1%).

Подготовка к контактному окислению газа, полученного при сжи- 
гании серн, значительно проше. Сера практически не содержит лрн- 
месей, которне при ее сжигании могли бн стать каталитическими яда- 
ми. Поэтому очистка газа заключается лишь в его осушке. Так как 
осушка концентрированной серной кислотой происходит при низких 
температурах, целесообразно подвергать осушке не обжиговнй газ, 
которнй пришлось 6u специально охлаждать, а холодннй воздух, ио- 
даваемнй на сжигание серн. Обжнговнй газ в этом случае будет со- 
держать лишь миннмальное (допустимое) колнчество паров водн и для 
проведення контактного окнсления его нужно лишь охладить в кот- 
лах-утилизаторах до температурн зажигания катализатора.

В связи с отсутствием громоздкой очистной аппаратурн схемн про- 
изводства серной кнслотн из cepu називают «короткими».

Контактное окисление диоксида сери. Реакция (III)  окисления ди- 
окснда серн характеризуется очень високим значеннем энергнн акти- 
вацнн и поэтому практическое ее осушествление возможно лишь в 
присутствии катализатора.

В промишленности основним катализатором окисления S02 явля- 
ется катализатор на осиове оксида ванадия V20 5 (ванадиевая контакт- 
ная масса). Каталитнческую активность в этой реакции проявляют н
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другие соедииения, нрежде всего ллатина. Однако платиновме ката- 
1и:(аторь1 чрезвичайно чувствительни даже к следам мьпньяка, селе- 
ra, хлора и других примесей и поэтому постепенно били витеснени ва- 
надиевим катализатором.

Каталитическую активность проявляет также оксид жмеза (111) 
Ғо,03, однако лишь в области високих температур. Каталитической 
актпвностью FetOs, входжцего в состав огарка, можно объяснить на- 
личие в обжиговом газе, виходяшем из печей КС, небольших количеств 
триоксида cepu.

Реакция окисления диоксида cepu— обратимая экзотермическая. 
Тепловой эффект реакцни составляет при 500 °С 94,23 кДж/моль: в 
зависимости от температури он описивается уравнением \Н -

-101420 -f Э.гбГ Дж моль. Константа равновесия

К Р ---- (15.2)Pso,,<
1'so. t Ро,% 

может бить рассчитана по уравнению
4905.5

1цК,, ----- — 4.6455. (15.3)

Состояние равновесия реакции можно характернзовать значениями 
равновесной степени превратення

nso,.o-nso,.'rso,.» — (15.4)
” .SOt .O

В соответствии со стехиометрней реакции можно считать, что

, . и

Т огда
"чо,.о —rtSO,.e —"SO..C; ns0,.0 — nSO,.r nSO ,.t

nso,.t .......
SO,.e ~  --------------------. (1 5 .5 )

nSO ,.t nSO, ,t

"чн. при замеие равновесних капичеств компонентов на нх равновес- 
"ие парциальние давления,

Pso,.tso. ,. ------- -------- . (15 6 )
Pso,.t+Psu,.t

Подставив в уравненне (15.-6) огношение pso,.* Psu,., из уравнении 
' *̂ -2 ), патучим



Виразнв po,.t через равновес- 
ную етепень превратения (см 
гл. 2,§ 4), получим

Кр
SO , ,е =  ----------------------------

л 0J8 
?  h

0,96J|
1 $ 0,94 

«5 c
0,90

- f -/
f

1

л (fr— 0.ЧвХяо.̂ 1 
(15 8 )

где p — обшее давление: a и b 
мапярние датн SOj и O. в исхэд- 
ной реакционной смеси

Уравненне (15.8) трансцендент- 
но относительно дгво,,, и Д-тя его 
решения необходимо применение 
численних методов.

На рнс. 15.6, а нриведена зави- 
снмость равновесной степени пре- 
врашения JfSo,,r от температури 
при разнмх давлениях, а на 
рнс. 15.6, 6 — зависимость равно- 
весной степени преврашения SO, 
от соотношения кониентраций кис- 
лорода и диоксида cepu при по- 
стоянних температуре и давле- 
нии.

Скорость реакции и внд кине- 
тического уравнения зависят от 
типа применяемого катализатора. 

В проммшленности применяют в основном ванадневме контактнме 
массм БАВ, СВД, СВС, ИК, в составе котормх ~ 8 °о V ,05, нанесен- 
ного на пористмй носитеть.

Скорость каталитического окисления диоксида серн на ванадиевом 
катализаторе описмвается уравнением

1 2  3 4 
Малмрное

5 6 7 8 9 ’0 
опиошениг 0,/so, 
5

Рис. 15.6. Зависнмость равновесной 
степени преврашения SO2:
а — от температури при разнмх даиени  
ях: / — 0,1 М П а; i — \ М П а; 3 -  10 М Па  
Состав исходиой реакционной снесм: 7 %  
SOj. 11% О,. 82% Nj: * — от молярного
отношения O j : SO, (темиература 
давление 0.1 М П а)

>лярн
475 C:

d*.SO,
Нт

SO , г

где р

1 — 0.2*5̂ . [ 
b — 0,5 и х ^

*Зо, (15.9)

I 0,5 axs0t

рЧ  C - ^ s o , ) *

a tS o ,  — степень преврашения; т — время
контактирования; k — константа скорости прямой реакции; К р — 
константа равновесия реакции (III); р — давление.

Для унрошеннмх расчетов можно пачьзоваться уравненнем Bopei- 
кова:



Из уравненин (15.9) и (15.10) следует, что скорость реакции завн- 
v h t  от степени приближения к равновесию и как функция температу- 
.,н проходит через максимум (с ростом температури растет KOHcrania 
скорости прямой реакции и уменьшаются константа равновесия и рав 
новесная степень преврашения).

Скорость реакции повмшается с ростом концентрации кислорода, 
иоэтому процесс в проммшленности проводят при ero избмтке. На- 
мрнмер, при получении серной кислотм из колчедана состав газа, пода- 
насмогона контактное окисление, поддерживают таким. SOt -—7 — 9"»; 
О., — 9— 11%; Nt — 82%, т. е. берут более чем трехкратнмй избмток 
кислорода против стехиометрического. Для этого более концентри- 
рованнмй обжиговмй газ (14— I5wo SO.) разбавляют воздухом перед 
i-тадией контактного окисления.

Так как реакция окисления SOt огносится к типу экзотермических, 
гемпературнмй режим ее проведення должен прнближаться к линии 
оптимальнмх температур (см. гл. 8, § 6). На вмбор температуриого 
режнма допатнительно накладмваются два ограничения, связаннме со 
свойствами катализатора. Нижним температурнмм пределом является 
гемпература зажигания ванадневмх катализаторов, составляюшая в 
«ависимости от конкретного вида катализатора и состава газа 400— 
440 °С. Верхннй температурнмй предел составляет 600 - 650 X. и оп- 
ределяется тем, что вмше этих температур происходит перестройка 
структурм катализатора и он теряет свою активность.

В диапазоне 400—600 С процесс стремятся провести так, чтобм по 
мере увеличения степени преврашения температура уменьшалась.

Чаше всего в проммшленности используют полочнме контактнме 
аппаратм с наружнмм теплообменом. Схема теплообмена предполага- 
ет максимальное испатьзование теплотм реакции для подогрева исход- 
ного газа и одновременное охлаждение газа между полками. Такая 
схема теплообмена покачана на рис. 15.7. Ход процесса, соответствую- 
1ций приблнженню к линии оптимальнмх температур, изображен на 
рнс. 15.8. Исходнне реагентн попадают в первнй адиабатический слой 
реактора. Адиабата этого слоя почти доходит до равновесной кривой
I (верхняя граница области оптимальинх температур, соответствуюшая 
скорости, равной 80% от максимальной, проходит очень близко к рав- 
новесной кривой); затем пронсходит промежуточпое охлаждение. Ана- 
югично протекает процесс в следукхцих трех слоях катализатора. 
•иния 3 на диаграмме является адиабатой последнего слоя, а ее окон- 

чание вблизи равновесной кривой / соответствует достигаемой в ре- 
акторе степени преврашения.

Одна из важнейших задач, стояших перед сернокислотиой про- 
"ьнпленностью, увеличение степени преврашения диоксида серн 
и сннжение его внбросов в атмосферу Эта задача может бнть решена 
"ескатькими методами.

Однн из наиболее рационйльннх методов решепня этой задачи. пов- 
'■емесТНо применяемнй в сернокислотной промншленности, — метод 
1войного контактирования и двойной абсорбции (ДКДА). Его суш-
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ность состоит в том, что реакционную смесь, в которой степень иревра-, 
тении SOj составляет 90- 95“о, охлаждают и направляют в промежу ] 
точний абс-орбер для вмделения SOs. В оставшемся реакционном га.чл 
соотношение Ог : SOj сушественно повишается, что приводит к сме! 
шению равновесия реакции вправо (равновесная кривая 2 на рис. 15.8». 
Вновь нагретий реакционний газ снова подают в контактний аппа* 
рат, где на одном-двух слоях катализатора достигают 95”« степеши 
преврашенпя оставшегося SOt. Суммарная степень преврашения SO, 
составляет в гаком процессе 99,5—
99,8®». Схема контактного отделе- 
ния, соответствуюшая методу ДКДА 
(три слоя на первой стадии контак- 
шрования илюс однн слой на второн

so, 5 oScooSep

I,о
0,9 

. 0,6 
* 0,7 
$Ц0.6
4 0.5

I  ад

0.1
0400 450 500 550 600 

Температура, ‘С

Рис. 15.7. Схема контактного отде- 
ления производства сериой кислоти 
но методу одинарного контактирова- 
ния:
/ — гаэодувкз; 1 — газовме гсплообменин- 
ки: 3 коитактииП пппарат

Рис. 15.8 Ход каталигического окис- 
ления SO. в полочном реакторе:
равновсснис кривмг: / дли исходиого 
рсакциоиного ra»a (перваи ступеиь кои- 
тактмрования в схемах Д К Д А ). !  длв 
реакциоииой смеси после промежуточиой 
абсорбции SOi. адиабатм последнего слов 
реактора: J  — при одииарном коитактиро- 
ваиии. 1  — прн двойном коитактировамии

стадии контактирования), изображена на рис. 15.9, а ход ироцесса 
изображен на рис. 15.8. Рабочая линия первих трех слоев на этом 
рисуике совпадает с рабочей линией аналогичного реактора с оди* 
нарним контактированием. описанного више. Аднабата четвертого 
слоя 4 проходит уже по-другому — заканчивается вблизи новой рав- 
новесной кривой 2 (ср. с рис. 8.26).

Абсорбция триоксида сери. Последней стадией процесса производ- 
ства серной кислоти контактним способом является абсорбция три- 
оксида cepu из газовой смеси и преврашение его в серную кислоту- 
При виборе абсорбента и условий проведения стадни абсорбцни необ- 
ходимо обеспечить почти 100%-ное извлечение SOs из газовой фазм.
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'1ля n u iH o ro  и:<влечения SOs необходнмо, чтоби равновесное нарцн- 
;,льное давленне SO, над растворителем било ничтожно малмл. 1ак 
Как при этом будет велика движутая снла процесса абсорбции. О шако 
u качестве абсорбента нельзя использовать и такие раствори, над по 
верхностью которих велико равновесное парцнальное давление паро»» 
водь1. В этом случае еше не растворенние мотекули S03 буду< pc.i 
сировать с молекуламн водн в газовой фазе с образованнем парои »ч р 
ной кислоть! и бмстро конденсироваться в объемес образованием ме.м. 
чайших капель серной кнслотн, 
дмспергированних в инертной 
газовой среде — азоте, т. е. с 
>Г>ра:<ованием сернокислотного 
гумана:
'iO,! г) -r Н»0(г) — H ,S0 4(r) —
-. H2SO, (туман) ;Д//<0

Туман плохо улавливается м 
>бь1чной абсорбционной аппара- 
iype н в основном уносится с от- 
ходяшими газами в атмосферу, 
при этом загрязняется окружаю- 
тая среда и возрастают потери
сернои кислоти. р ис | g g  Кон1вктное отделеииг

Имсказаниме соображения нодсгва cep,iof< кис.юги по схемс ЛКЛЛ 
И О ЗВО Л Я Ю Т  решить вопрос О ВЬ1- / — газодувк.1; 'f газовмо тсплооОмонники
боре абсорбента. Диаграмма фа- * - «оитмтаии »ппар»т 
ювого равновесия пар — жид-
мкть для системм HtO—H.S04 SOs (см. рис. 15.2) показь1вае1 , что 
оптимальнмм абсорбентом является 98,3%-ная серная кислота (тех- 
иич1ч:кое названне — моногидрат), соответствуюшая азеотропному 
^оставу. Действнтельно, над этой кислотой практически нег ни па- 
ров водм, нн паров SOs. Протекаюший при этом процесс можно ус- 
ювно описать уравнением реакции
so , nH,S04--H,0 — ( я -l l) H.SO,

Использование в качестве поглотителя менее концентрированной 
'̂ рной кислоть! может прнвестн к образованию сернокислотного ту- 
Ч|ана, а над 100% -ной серной кнслотой или олеумом в паровой фазе 
ювольно велнко равновесное парциальное давление SOs. поэтому он 
"УДет абсорбироваться не папностью. Однако если в качестве одного 
” < продуктов процесса необходнмо получить олеум, можно совместить 
'беорбцию апеумом (1-й абсорбер) и абсорбпню 98,3%-ной кислотой 
^  абсорбер).

В нринципе прн вмсоких температурах над 98,3%-ной кислотой мо- 
GiwTb значительньш парциальное давление паров самой кнслотм, 

'То также будет снпжать степень абсорбции SOs. Ниже 100 Г. равно-
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весное давлекне паров H,S04 очень мало и поэтому может бить д 
стигнута практически 100?о-ная степеиь абсорбции (рис. 15.10).

Таким образом, для обеспечения високой степени поглотения сл 
дует поддерживать в абсорбере копцентрацию серной кислоти, блии 
кую к 98,30о, а температуру ниже 100 °С. Однако в процессе абсорб- 
ции S03 происходит закрепление кислоти (повишение ее концентря 
ции) и в силу экзогермичиости реакции увеличивается температура; 
Для уменьшения тормозяшего влияння этих явленнй абсорбцию ве! 
дут так, чтобм концентрация HtS04 прн однократном прохождени^

абсорбера повишалась только на
1 —1,5%, закрепившуюся серную кнс- 
лоту разбавляют в сборнике до кон- 
центрации 98,3°Ь, охлаждают в на- 
ружном холодильнике и вновь подают 
на абсорбцию, обеспечнвая високую) 
кратность циркуляции.

Технологическая схема производ- 
ства серной кислоти из колчедана 
методом двойного контактировання. 
Технологическая схема процесса по- 
лучения серной кислоти изколчедана- 
методом ДКДА изображена на 
рие. 15.11. Колчедан через дозатор 
подают в иечь кнпяшегослоя /. Полу- 
ченний запиленний обжиговий газ, 
содержаший 13% SO* и имеюший 

на виходе из печи температуру ~  700 X , подают сначала в котел- 
утилизатор 3, а затем на стадию сухой очистки от огарковой пили 
(в циклони 4 и в сухой электрофильтр 5). В котле-утилизаторе 
происходит охлаждение газа с одновременним получением энергети* 
ческого водяного пара (давление 4 МПа и температура 450 X ), кото- 
рий может бить использован как в самой установке для компенсации 
затрат энергии на работу компресеоров и насосов, так и в других цехах j 
завода. ■

В очистном отделении, состояшем из двух промивних башен 6 и
7, двух пар мокрих электрофильтров 8 и 9 и сушильной башни 10, 
нроисходит очнстка газа от соединений мишьяка, селена, фтора н его 
осушка. Первая полая промивная башня 6 работает в испарительн<»< 
режиме: циркулируюшая кислота охлаждает газ, при этом теплотз 
«атрачивается на испарение води из кислоти, поступаюшей на opo*j 
шение. Концентрацию орошаюшей кислоти в первой башне, равную 
40—50% HjS04, поддержнвают постоянной за счет разбавления 10-Н| 
15%-ной кислотой из втирой промивной башни 7. Кислота из второи; 
башнн поетупает в сборник 18 и после охлаждения возврашается на 
орошение.

После второй промивной башни газ проходит последовательно ДВЧ 
napu электрофильтров 8 и 9, затем насадочную суши.н.нуи) баш нКҒ

Рис 15.10. Степень абсорбции SO> 
в моиогидрагном абсорбере при 
различнмх температурах:
/ — прн 60 'С : ?  — при 80 *С: 3 — при 
100 ”С; 4 -  при 120 *С
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10, орошаемую 93 94%-ной серной кислотой прн температуре 28 
30 С. Кислота циркулирует между сушильной башней 10 и сборни- 
ком 18; часть кислотм отводится как готовая продукция на склад. Для 
поддержания постоянной концентрацин HtS04 в сборник 18 вводят 
98 -99°о-ную кислоту из моногидратнмх абсорберов 17 и 20. Для под- 
держания постоянной температурм на стадии осушки циркулируюшую| 
кислоту охлаждают в воздушном холодильнике 22. Перед сушнльной 
башней обжиговмй газ разбавляют воздухом с целью снижения в нем 
концентрации SO, до9% и увеличения избмтка кнслорода в соответ* 
ствии с оптимальнмми условиями окисления диоксида серм.

После сушильной башни обжиговмй газ проходит через фнльтр- 
брмзгоуловитель I I  н поступает в турбогазодувку 12. В теплообмен- 
никах 13 газ нагревается за счет теплотм продуктов реакции до тем- 
нературм зажигания катализатора (420—440 ‘С) и поступает на пер- 
ьмй слой контактного аппарата. В первом слое катализатора проис- 
ходит окисление SO. на 74% с одновременнмм повмшением темпера- 
турм до 600 С. После охлаждения до 465 С газ поступает на второй 
слой контактного аппарата, где степень преврашения достигает 86%, 
а температура газа возрастает до 514 X . После охлаждения до 450 С 
газ поступает на третий слой контактного аппарата, где степень пре- 
нрашення х%о, увеличивается до 94—94,5 % , а температура повмша- 
ется до 470 С.

Затем в соответствии с требованиями метода ДКДА реакционнмй 
газ охлаждают в теплообменниках 13 до 100 С и направляют на аб- 
сорбцию первой ступени: сиачала в олеумнмй абсорбер 21, затем р 
моногидратнмй абсорбер20. После моногидратного абсорбера и фнльт- 
ра-брмзгоуловнтеля газ вновь нагревают до температурм 430 СС и по- 
дают на четвертмй слой катализатора. Концентрация диокснда cepu 
в газе составляет теперь 0,75—0,85*о. В четвертом слое происходит 
окисление S04 на — 80%, сопровождаюшееся повмшением темпера- 
турм до 449 С̂. Реакционную смесь вновь охлаждают до температурм 
409 X; и направляют на последний (пятмй) слой контактного аппара- 
та. Обтая степень преврашення после пяти стадий контактировання 
составляет 99,9%. Газовую смесь после охлаждення направляют в мо- 
ногидратнмй абсорбер второй ступени абсорбции 17. Непоглошеннмй 
газ, состояишй в основном из воздуха, пропускают через фильтр П 
для вмделения брмзг и тумана и вмбрасмвают в атмосферу через вм- 
хлопную трубу.

§ 2. Техиология минерапьньи удобреиий

Мннеральнме удобрения являются одним из важнейших для народного 
хозяйства видов продукцни химической проммшленностн. Рост чис* 
ленности населения вмдвигает перед всеми странами мира одну и ту 
же проблему — умелое управление способностью природм воспроиз- 
водить жизненнме ресурсм н прежде всего продовольственнме. Зада- 
ча расширенного воспронзводства продуктов пнтания уже давно реша*|
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,гся путем применения в сельском хозяйстве минеральних удобрений. 
||аучнь!ми прогнозами н перспективньгми планами предусматривается 
1альнейшее увелнченне мирового вмпуска минеральнмх и органоми* 
„еральнмх удобрений, удобреннй с регулируеммм сроком действия и 
1ругих видов вносиммх в иочву добавок.

В нашей стране вмпускают практическн все известнме мннераль- 
нме удобренин, а также необходимме в сельском хозяйстве кормовме 
добавкн для животповодства и химические средства зашнтм растений.

Классификация минеральнмх удобрений. .Мннеральнме удобрения 
класснфицнруют по трем главнмм признакам: агрохимическому наз- 
ченпю, составу и свойствам.

По агрохнмическому иазначеиию удобрения делят на п р я м м е, 
чвляютиеся источником питательнмх элементов для растений, и 
к о с в е н н м е, служашие для мобилизацин пнтательнмх вешеств 
ночвм путем улучшения ее фнзических, химических и биологичес- 
ких свойств. К косвеннмм удобрениям принадлежат, например, из- 
нестковме удобрения, применяемме для нейтрализации кислмх почв, 
сгруктурообразуютне удобрения, способствуюшие агрегированию 
ночвеннмх частнц тяжелмх и суглинистмх почв и др.

Прямме минеральнме удобрения могут содержать один или не- 
сколько разнмх питательнмх элементов. По количеству питательнмх 
*ле.ментов удобрення подразделяют на п р о с т м е (односторонние, 
одинарнме) и к о м п л е к с н м е .

В простме удобрения входит только однн из трех главнмх пита- 
гельнмх элементов: азот, фосфор илн калий. Соответственно простме 
у добрення делят на а з о т н м е, ф о с ф о р н м е и к а л н н н м е.

Комплекснме удобрения содержат два илн трн главнмх питатель- 
нмх элемента. По числу главнмх питательнмх элементов комплекснме 
удобрения назмвают д в о й н м м н (напрнмер, типа NP или РК) и 
фойнмми (NPK); последние назмвают также п о л н м м н. Удобре- 
ння, еодержашие значительнме количества питательнмх элементов 
" мало балластнмх вешеств, назмвают к о н ц е н т р и р о в а н- 
н м м и.

Комплекснме удобрения, кроме того, разделяют на смешан-
11 u е и с л о ж н м е. Смешаннмми назмвают механические смеси 
'Добреннн, состояшие нз разнороднмх частиц, папучаеммс простмм 
'Укосмешением. Если же удобренне, содержашее несколько пита- 
'ельнмх элементов, патучается в результате химической реакции в 
‘аводской аппаратуре, оио назмвается сложнмм.

Удобрення, предназначеннме для питания растеннн элементами, 
с'нмулирукмцнми рост растеннй и требуюшнмнся в весьма малмх ко- 
'нчествах, назмваются м н к р о у д о б р е н и я м и ,  а содержашие-

1 4 u ннх питательнме элементм — м и к р о э л е м е н т а м н. Такие 
Мобрения вносят в почву в очень небольших количествах. К ним от- 
"осятея соли, содержашие бор, марганец, медь, цинк и другие эле-
ментм.
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По агрегатному состоянию удобрения подразделяют на т в е p-l 
д bi е и ж н д к н е (например, аммиак, водние раствори и суспен-1 
<ии).

Бо ibuioe значение имеют физические свойства удобрений. Водораст-1 
воримне удобрительнме соли должни бить сьшучими, легко рассеи- 1 
ваться, не бьпь сильно гигроскопичними, не слежнваться при хра- 
нении; должни обладать такнмн свойствами, чтоби сохраняться на 
почве в течение некоторого времени, не слншком бьютро вимивать- 
ся дождевой водой и не сдуваться ветром. Этим требованиям в наи- 
большей мере отвечают крупиокристаллические н г р а н у л и р о -j 
в а н н bi е удобрения, пронзводство и прнмененне которих непрерив- 
но возрастают. Гранулированние удобрения можно вносить на папя 
механизированнмми методами с помошью туковмх машнн и сеялок 
в колнчествах, строго соответствуюших агрохимическим требованиям.

Эффективнмм средством для уменьшения слеживания является 
обработка поверхности гранул поверхностно-активнмми вешествами. | 
В последние годм стали распространеннмми способм создания вокруг 
гранул различнмх оболочек, которме. с одной сторонм, предохраня- 
ют удобрение от слеживания, а с другой — 'юзволяют регулнровать 
во времени процесс растворения питательнмх вешеств в почвеннмх 
водах, т. е. создавать д о л г о в р е м е н н о  д е й с т в у ю ш и е  
у д о б р е н и я .

Ниже рассмотренм некоторме процессм получения фосфорнмх, 
азотнмх и комплекснмх удобрений.

Разложение фосфатного смрья и получение фосфорнмх удобрений.
Природнме фосфатм (апатитм, фосфоритм) используют в основном для 
иолучения мннеральнмх удобрений. Качество полученнмх фосфор- 
нмх соединений оценивают по содержанию в них P.Os — обшего, раст-; 
воримого в воде, растворимого в аммиачном растворе цитрата аммо- 
ння (цитратно растворимого).

Сушествует ряд методов переработки прнроднмх фосфатов: меха- 
нические, термнческне и методм кислотного разложения.

Одннм из методов м е х а н и ч е с к о й  о б р а б о т к и  явля- 
ется измельчение фосфатов. Полученная фосфоритная мука при ис* 
пользовании в кислмх почвах очень медленнорастворяется в почвенннх 
водах и таким образом становится долговременно действуюшим удоб- 
рением.

Фосфорнме удобрення могут бмть иолученм т е р м и ч е с к и м  
р а з л о ж е н и е м  фосфатов прн температурах 1200- 1800 С. 
Гак получают термофосфатм, обес-фтореннме фосфатм, плавленме маг- 
ниевме н термошелочнме фосфатм.

Однако основнмм методом получения фосфорнмх удобрений явля- 
ется х и м и ч е с к о е  р а з л о ж е н и е  фосфатного смрья мине- 
ральнмми кислотами, чаше всего серной. В  результате сернокислот- 
ной переработкн получают простой суперфосфат и фосфорную кисло* 
ту, которую в свою очередь, перерабатмвают в двойной сунерфос* 
фат, преципитат и сложнме удобрения.
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Проиэводство простого суперфосфата. Сушность производства 
п|)(к‘того суперфосфата состонт в превратении природного фторапа- 
тпта, иерастворимого в воде и почвешшх растворах, в растворимме 
соединения, преимушественно в монокальцийфосфат Ca(H4P04),. 
Процесс разложения может бить представлен следуюшнм суммарним 
уравненпем:
.>Ca,KP04)s1 7H,S04+6.5H ,0 -  3 |Са(H ,P04),-Н,0| +

7 |CaS04 0,5H,0|4-2HF; = — 227.4кДж ( IV )

Практически в процессе производства простого суперфосфата ра.< 
ложение протекает в две стадии. На первой стадии около 70% апа- 
тита реагирует с серной кислотой, При этом образуются фосфорная 
кислота и полугидрат сульфата кальция:
CabP (P 0 4),-f 5H,S044-2.5H,0 -  5 (CaS04 0 ,5 H ,0 )-3 H ,P0 4 -НҒ (V )

Эта стадия представляет собой химическое растворение, осложнен 
иое осаждением на зернах фосфата плотних или сравнительно рихлих 
пористих корок сульфата кальция. Плотние корки сильно затрудняют 
диффузию жидкой фази к поверхности фосфата и поэтому реакция за- 
медляется; рихлие корки замедляют реакцию в меньшей степени. 
Структура образуюшейся корки обусловлена скоростью крнсталлн- 
зации твердой фази, зависяшей главним образом от пересишения 
раствора сульфатом кальция, которое определяется в свою очередь 
концентрацией сериой кислоти, температурой и другими факторами.

Викристаллизовавшиеся микрокристалли сульфата кальция обра- 
(уют структурную сетку, удерживаюшую батьшое колнчество жид- 
кой фази, и суперфосфатная масса затвердевает (схвативается). Пер- 
вая стадия процесса разложения начинается сразу после смешения 
реагентов и заканчивается в течение 20- 40 мин в суперфоефатних 
камерах.

После полного израсходования серной кислоти начинается вторая 
1’тадия разложения, в которой оставшийся апатнт (30%) разлагается 
фосфорной кислотой:
г-а1Ғ(Р04),+  7Н,Р04+ 5Н ,0  — 5 |Ca(H,P04)t H,0) +  HF (V I )

Образуюшийся монокальцийфосфат в отлнчне от сульфата каль 
чия не сразу випадает в осадок. Он постепенно насишает раствор фос 
Ф°рной кислоти, после чего начинает викристаллизовиваться в виде 
< a(HtP04), • Н,0. Реакция (V I) протекает значительно медленнее, 
Чем реакция (V), что объясняется низкой активностью фосфорной кис- 
'°ти и кристаллизацией твердих фаз. Она начинается в суперфосфат 
ИЬ|х камерах и длится еше в течение 5—20 сут хранения суперфосфата 
Иа складе. После дозревания на складе разложеиие фторапатпта счи 
'а,°т  практически законченним, хотя в суперфосфате еше остается не 
"льшое количество неразложившегося фосфата и свободной фосфор 
"оч кислоти.
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Функциональная схема получення простого суиерфосфата нред- j 
ставлена на рнс. 15.12. Основние нроцессм проходят на первнх трех 
стадиях: смешения снрья, образования и затвердевания суперфосЛ 
фатной пульпь!, дозревания суперфосфата на складе.

Для обеспечения високой скорости гетерогенного процесса серно-■ 
кислотного разложення фосфатов используют ряд технологических 
приемов:

1) серную кислоту для разложения фосфатов берут в небольшом 
избмтке (в 1,07—1,14 раза больше стехиометрнческого количества);

2) используют 68,5—69,5%-ную серную кнслоту; такая концентра- 
ция является оптимальной для кристаллизации сульфата кальция и 
дальнейшего разложения фосфатов;

Рнс. 15.12. Фумкцнональная схома пронзводства простого суперф«хфата

3) температуру в сунерфосфатной камере поддержнвают на уров- 
не 115— 120 °С. что обеснечивает достаточную скорость разложения и 
в то же время позволяет получить продукт (суперфосфат), обладаю- 
ший хорошими физнческими свойствами.

Для получения товарного продукта более високого качества супер- 
фосфат после дозревания подвергают нейтрализацин твердимн добав- 
ками (известняком, фосфоритной мукой и т. п.) и граиулируют.

На рнс. 15.13 изображена технологическая схема получения нро- 
стого суперфосфата непреривним способом с использованием кольие- 
вой врашаюшейся камери. Серную кислоту, подогретую до 55—65°С, 
из наиорного бака 4 направляют в кислотний смеснтель 2, где ра >- 
бавляют водой до образования 68—68,5%-ной H tS04. Черея 
шелевой расходомер 3 серную кислоту непреривно иодают в смеситель 
25, где в течение нескольких мннут смешивают с апатнтовим концент- 
ратом, поступакмцим нз бункера / через весовой дозатор 26. Образую- 
шаяся прн смешении густая сметанообразная пульпа при температу- 
ре 110 115 С непрермвно поступает в суперфосфатную камеру 24 
Лдесь продолжается начавшаяся в смеснтеле реакция разложения (Jxx- 
ф.иа серной кислотой. После затвердевания суперфосфатную массу 1 
вирезают ножами фрезера 22. Срезанний суперфскфат через централь- 
ную (разгрузочную) трубу 23 удаляют из камери и ленточним транс- 
иортером 21 подают на склад. С транспортера суперфосфат иопадает
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,ia разбраснватель 20, разбиваюший комки суперфосфата. При этом 
часть влаги испаряется и суперфосфат охлаждается.

Отходятпе из камери фторсодержатпе газь! поступают на очистку 
в абсорбцнонние камери, орошаемие водой или разбавленной кремне- 
фтористоводородной кислотой. При циркуляцин в камерах получа- 
t-гся 8—10%-ний раствор H4SiF„, которий отводят иа переработку.

Рис 15.13. Техиологическая схема получения простого гранулнрованного cynep
фосфата:
I Лункср: 2 -  кислотний смеситель; 3 — шелевой расходомер: 4 — напорнмй бак; 5  —  бун 
K ip  для вь1эре»шего суперфосфата; 6. 7. 13, 21 — транспортери: в. 12 — грохоти: 9. 15 — вал 
Konbie дробнлки; 10 — бункер для нейтрализоваиного суперфосфата; I I  — злеватор; 14— xn 
лодильник; 16 — барабамнпн сушилка: 17 — барабаниий граиулятор; 18 — топка; 19 — грей 
фсрний краи; 20 — разбрасиватель; 22 —  фрсзер; 23 — центральная (разгрую чная) труба 
74 суперфосфатная камера: 25 — шиековий смеситель; 26 — весовой дозатор

Суперфосфат видерживают в течение 5—20 сут на складах, где он 
хранится в кучах висотой 6—10 м. В течение этого времени с помошью 
грейферного крана 19 суперфосфат 2—3 раза перелопачивают для
охлаждения.

Визревшнй суперфосфат смешивают с сухим известняком для ней- 
фализации, отсеивают от крупних частиц на грохотеви измельчают 
в валковой дробилке 9. Затем в барабанном грануляторе 17 порошко- 
образний суперфосфат смешивают с ретуром *, увлажняют и прн вра- 
Шеини барабаиа окативают в гранули округлой форми.

Влажние гранули сушат в барабанной сушилке 16 топочними га- 
'нми. Вмсушенннй продукт классифицируют на виброгрохоте 12 
Фракция гранул размером 1—4 мм является товарним продуктом 
' роохлаждают воздухом в аппарате 14 с псевдоожиженннм слоем твер-

* Ретуром називают часть готового продукта, не удовлетворякнцую технн- 
^ескнм требованиям на него (например, состояшую из гранул меньшего нли 
ю 1 ьш е го  размера, чем требуемий) и возврашаемую в процесс.
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дой фази и подают на затаривание. Мелкую фракцию вновь нанравля- 
ют на грануляцию, а крупную измельчают в дробилке 15 и возврашают 
элеватором // на грохот.

Простой гранулированний суперфосфат — дешевое фосфорное 
удобрение. Однако он нмеет сушественний недостаток — низкое со- 
держание основного компонента (19—21% усвояемого P 2Os) и високую 
долю балласта — сульфата кальиик. Его производят, как правило, в 
районах потребления удобрений. та как экономичнее доставлять кон- 
центрированное фосфатное сирье к с /перфосфатним заводам, чем пере- 
возить на дальние расстояния низкоконцентрированний простой cynep- 
фосфат.

Получить концентрированное фосфорное удобрение можно, заме- 
ннв серную кислоту при разложении фосфатного сирья на фосфорную. 
На этом принцнпе основано производство двойного суперфосфата.

Проиэводство двойного суперфосфата. Двойной суперфосфат —] 
концентрированное фосфорное удобреиие. получаемое разложеннем 
нриродних фосфатов фосфорной кислотой. Он содержит 42—50% yc-j 
вояг'.мого Рг04, в том чнсле в водорастворимой форме 27—42% PjOj. 
т. е. в 2 3 раза больше. чем простой. По внешнему внду н фазовому 
составу двойной суперфэсфат похож на простой суперфосфат. Однако 
он почти не содержит балласта -^сульфата кальция.

При разложении природних фосфатов фосфорной кислотой проте! 
кает реакция (V I), совпадаюшая со второй стадней производства про- 
стого суперфэсфата. Фосфорную кислоту для проведения этой реак- 
ции предваритепьно получают также из фосфатного сирья, например 
путем его разложення концентрированной серной кислотой (экстрак- 
ционная фосфорная кислота), лнбо путем високотемпературного вос- 
становления элементного фосфора с последуюшим его окнслением и 
гидратаиией (термическая фосфорная кнслота).

Двойной суперфосфат можно получать по технологнческой схеме. 
аналогичной схеме получения простого суперфосфата. Такой метод 
получения двойного суперфосфата називается камерним. Его недо- 
статками являются длительное складское дозревание продукта. сопро- 
вождаюшееся неорганнзованними виделениями вредних соединений 
фтора в атмосферу, и необходимость применения концентрированной 
фосфорной кнслоти.

Более ирогрессивним и экологичним является поточний метод 
нпоизводства двонного суперфосфата. В нем нспользуют для разложе- 
ния сирья более дешевую неупаренную фосфорную кислоту. Л\етоД 
является полностью непреривним (отсутствует стадия длительного 
складского дозревания продукта).

Технологическая схема поточного метода производства гранулиро ' 
ванного двойного суперфосфата из фосфорт i муки и неупаренпой 
экстракционной фосфорной кислоти показана на рис. 15.14.

В реактори 4 подают фосфоритную муку и фосфорную кислоту 
В течение ~  I ч прн 70—90 °С происходит разложение фосфоритов на 
55 60%. Витекаюшую из реакторов пульпу разделяют на два пото-
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ка. Часть ее (около половинм) вмсушнвают топочньши газами в рас- 
нмлительной сушилке. Висушеннмй мелкозернистмй материал под- 
нергают гранулированию. Для этого ero смешивают в шнековом смеси- 
геле-грануляторе 8 со второй частью пульгш. Сюда же подают неболь- 
nioe количество ретура. Затем гранулм, содержашне 20—22% влаги, 
висушивают в прямоточной барабанной сушилке до влажности 3—4%.

В процессе сушки разложение исходного смрья продолжается и 
обшая стенень разложения смрья увеличивается до 80—90%.

1’нс 15 14. Ноточная схсма пронзводстна грану.шрованного двойного суперфо>' 
Фата hj фосфорнтной мукн и неупаренной экстракцнонной фосфорной кислоти
I бункер для фосфоритной муки; 'J - весовой доэатор; :t — нинорнмй бак для фосфорной 
ьислотм; 4 —- реактор; 5 — топка; 6 — распмлительнан сушилка; 7 - привол гребка: М
и|нек; 9 — «леватор; 10 барабаииаи сушилка; / / — грохот; I ? -  дробилкя; /.1 — буикер мо 
лотого мела; Н  ленточнмй траиспортер; 15 барабаннмй нейтралиэатор

Продукт, вмходяший из барабанной сушилки, направляют на гро- 
хочение. Гранулм размерами от 1 до 4 мм нейтрализуют мелом в ба- 
рнбанном нейтрализаторе 15. Частицм крупнее 4 мм измельчают в 
Фобнлке, смешнвают с мелочью «  I мм) и возврашают в смеснтель- 
'ранулятор в качестве ретура.

Простой и двойной суперфосфатм содержат PtO» в легко усваивае- 
мой растениями форме. Однако в последние годм больше внимания 
пало уделяться вмпуску удобреннй с регулируеммм сроком действня, 
н частности долговременно действую1цих. Для иолучения таких удоб- 
Рений можно покрмть гранулм суперфосфата оболочкой, регулирую- 
'Uefi вмсвобождение питательннх вешеств. Другой путь — смешенне 
•1ВОЙНОГО суперфосфата с фосфоритной мукой. Например, таким дол- 
'овременно действуюшнм фосфатнмм удобрением является суперфос. 
^О удобрение содержнт 37—38% P,Os, в том числе около половинм
II бмстродействуюшей водорастворимой форме и около половинм —
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в медленнодействуютей. Применение такого удобрения удлиняет 
срок его эффективного действия в почве.

Азотнокислотное разложение фосфатов. Получение сложних удоб- 
рений. Прогрессивним направлением в переработке фосфатиого сирья 
является применение метода азотнокислотного разложения апатитов и 
фосфоритов. Этот метод позволяет использовать азотную кислоту не 
только как средство для разложенин (перевода нерастворимих средних 
фосфатов в растворимую форму), но и как дополнительний источник 
питательних элементов. На основе азотнокислотного разложения фос- 
фатов обично патучают сложние NP- или NPK-удобрення.

В основе процесса разложения фосфатов азотной кислотой лежит 
реакция
Ca5F (P 0 4), • IOHNO, -  3H,P04+ 5Ca(N 0,),4-HF (V I I )

в результате проведения которой образуется азотнокислотная витяж- 
ка — раствор, содержаший нитрат кальция и свободную фосфорную 
кислоту. Сушествует ряд методов дальнейшей обработки азотнокнслот- 
ной вмтяжки. Во многих процессах витяжку нейтрализуют аммиаком, 
получая фосфати аммония (NP-удобрения). Если перед гранулиро- 
ванием нейтрализованной пульпи к ней добавляют соли калия (KCl, 
K,S04), то получают тройное NPK-удобрение— нитроаммофоску. I

Во многих процессах азотнокислотной переработки фосфатов ни- 
трат кальция Ca(NO,)a, образуюшийся по реакции (V II), удаляют из 
реакционной смеси виморажиьанием. Разработка таких схем дает воз! 
можность комплексной переработкн фосфатного сирья и создания 
практически безотходного производства, исключаюшего сброс от- 
ходов, в частности фосфогипса. Азотнокислотний метод разложения 
фосфатов позволяет наряду с иолучением NPK-удобрений попутно 
виделить нз сирья такие ценние вешества, как стронций, редкозе- 
мельние элементи и т. д., находяшне примененне в разлнчних отрас- 
лях народного хозяйства (электронике, металлургии и т. д.).

На рнс. 15.15 представлена функциональная схема безотходного 
процесса получения нитроамм<х}хх:ки и попутних продуктов— оксидов 
редкоземельних элементов, фторнда кальция, аммиачной селитри и 
т. п.

Произволство азотних удобреннй. Важнейшим видом минеральних
удобреннй являются азотние: аммиачная селитра, карбамид, сульфа* 
аммония, водние раствори аммиака и др. Азоту прннадлежит нсклю- 
чительно важная роль в жнзнедеятельностн растений; он входнт в со- 
став хлорофилла, являкнцегося акцептором солнечной энергии, и 
белка, необходнмого для построения живой клеткн. Растения могут 
потреблять только связанний азот — в форме нитратов, солей аммо- 
ння или амндов. Сравнительно небольшне количества связанного  
азотаобразуются из атмосферного за счет деятельности почвенних мик- 
роорганизмов. Однако современное интенсивное земледелие уже не 
может сушествовать без дополнительного внесения в почву азотних
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удобрений, полученних в результате проммшленного связьшанни ат- 
мосферного азота.

Азотние удобрении отличаются друг от друга по содержанию в них 
азота, по форме соедннений азота (нитратние, аммонийние, амидние), 
фа.ювому состоянию (твердие и жидкие), различают также физноло- 
гически кислие и физиологически шелочние удобрения.

Лпатит

NPK удобрение

Рнс 15 15. Функинональная схема получснни ннтроаммофоскн на основе азотно- 
кислотного разложения фосфатов

Производство аммиачной селитри. Аммиачная селитра, или ннт 
рат аммония, NH«NO, — кристаллическое вешество белого цвета, со- 
Держашее 35% азота в аммонийной и нитратной формах, обе форми 
■t юта легко усванваются растениями. Гранулнрованную аммиачную се- 
лнтру применяют в больших масштабах перед посевом и для всех видов 
'■одкормок. В меньших масштабах ее используют для производства 
Вфивчатих вешеств.

Аммиачная селитра хорошо растворяется в воде и обладает боль- 
шой гигроскопичностью (способностью поглошать влагу из воздуха). 
^о является причииой того, что гранули удобрения распливаются, 
теряют свою кристаллическую форму, происходит слеживание удобре-
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Соховьш пор

ний — сьшучий материал превратается в твердую монолитную мас-
су.

Для получения практически неслеживакмцейся аммиачной селитри 
применяют ряд технологических приемов. Эффективним средством 
уменьшения скорости поглошения влаги гигроскопичними солями 
является их гранулирование. Суммарная поверхность однороднмх

гранул меньше поверхности такого 
же количества мелкокристалличе- 
ской соли, поэтому гранулирован- 
нне удобрения медленнее погло- 
шают влагу из воздуха. Иногда ам- 
миачную селитру сплавляют с ме- 
нее гигроскопичнмми солями, на- 
примерссульфатом аммония. В ка- 
честве аналогично действукмцих 
добавок применяют также фосфати 
аммония, хлорид калия, нитрат 
магния. В основе процесса пронз- 
водства аммначной селитрм лежит 
гетерогенная реакция взаимодейст- 
вия газообразного аммиака с раст- 
вором азотной кислотм:

Кондечса/п
соковоео

гО/.иьш 
pocmjop 

N H .N O ,

HNO

NH, f  HNOj — NH|NO,; 
SH  = — 144.9 кДж < V! II >

Рис. 15.16. Аппарат ИТН:
I  — рсакционний стакаи; 1 — барботгр ам- 
миака; 3 — барботер аэотиой кислоти: 
< — диффуэор; i  — завихрнтель: t — кол 
пачкован тарслка; 7 — бризгоотбойник; 
Я — проммватель

Химическая реакция протекает 
с большой скоростью; в проммш- 
ленном реакторе она лимнтируется 
растворением газа в жидкости. Для 
уменьшения диффузионного тормо- 
жения большое значение имеет пе- 
ремешивание реагентов.

Интенсивнне условия проведения процесса в значительной мере мо- 
гут бнть обеспеченн при разработке конструкции аппарата. Реакцию 
(V III) проводят в непрернвно действуюшем аппарате ИТН (исполь- 
зование теплотн нейтрализации) (рис. 15.16). Реактор представляет 
собой вертикальннй цилиндрический аппарат, состояший из реакци- 
онной и сепарационной зон. В реакционной зоне имеется стакан /. 
в нижней части которого расположенн отверстия для циркуляции 
раствора. Несколько внше отверстий внутри стакана размешен барбо- 
тер 2 для подачи газообразного аммиака, над ним — барботер 3 для по- 
дачи азотной кислотн. Реакционная парожидкостная смесь внходит из 
верхней части реакционного стакана; часть раствора внводится из ап- 
парата ИТН и поступает в донейтрализатор, а остальная часть (цир 
куляционная) вновь идет вниз. Внделившийся из парожидкостной см~ 
си соковнй пар отмнвается на колпачковнх тарелках 6 от брнзг раст-
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вора аммиачной селитри и наров азотной кислотм 20%-ним раство- 
ром селитрн, а затем конденсатом сокового napa.

Теплота реакцнн (V III) используется для частичного испарения 
водь! из реакционной смеси (отсюда и название аппарата — ИТН). 
Разница в температурах в разних частях аппарата приводит к более 
интенсивной циркуляции реакционной смеси.

Технологический процесс производства аммиачной селитри вклю- 
чает кроме стадии нейтрализации азотной кислоти аммиаком также 
стадии упаривания раствора селитри, гранулирования плава, охлаж- 
дения гранул, обработки гранул поверхностно-активними вешествами, 
упаковки, хранения и погрузки селитри, очистки газових вибросов 
й сточних вод.

На рис. 15.17 приведена схема современного крупнотоннажного 
агрегата по производству аммиачной селитри АС-72 мошностью 
1360 т/сут. Исходная 58—60%-ная азотная кнслота подогревается в 
нодогревателе / до 70—80 °С соковим паром из аппарата ИТН 3 
и подается на нейтрализацию. Перед аппаратами 3 к азотной кислоте 
добавляют фосфорную и серную кислоти в таких количествах, чтоби 
в готовом продукте содержалась 0,3—0,5% P 2Os и 0,05—0,2% суль- 
(|>ата аммония.

В агрегате установлени два аппарата ИТН, работаюшие параллель- 
но. Кроме азотной кислоти в них подают газообразний аммиак, пред- 
нарительно нагретий в подогреватме 2 паровим конденсатом до 120— 
130 С. Количества подаваемих азотной кислоти и аммиака регули- 
руют таким образом, чтоби на виходе из аппарата ИТН раствор имел 
небольшой избиток кислоти (2—5 r/л), обеспечиваю1ций полноту по- 
глошения аммиака.

В нижней части аппарата происходит реакция нейтрализации при 
гемпературе 155—170 °С; при этом получается концентрированний 
раствор, содержаший 91—92% NH4N03. В верхней части аппарата 
водяние napu (так називаемий соковий пар) отмиваются от бризг 
аммиачной селитри и паров азотной кислоти. Часть теплоти сокового 
иара используется на подогрев азотной кислоти. Затем соковий пар 
направляют на очистку и вибрасивают в атмосферу.

Кислий раствор аммиачной селитри направляют в донейтрализатор 
•*. куда поступает аммиак, необходимий для взаимодействия с остав- 
шейся азотной кислотой. Затем раствор подают в випарной аппарат 
> Полученний плав, содержаший 99,7—99,8% селитри, прн 175 °С 
проходит фнльтр 21 и центробежним погружним насосом 20 подается 
в напорний бак 6, а затем в прямоугольную металлнческую грануля- 
нионную башню 16.

В верхней части башни расположени гранулятори 7 и 8, в нижнюю 
часть которих подают воздух, охлаждакмций падаютне сверху капли 
селитри. Во время падения капель селитри с b u c o tu  50—55 м при 
()бтекании их потоком воздуха образуются гранули удобрения. Тем- 
пература гранул на виходе из башни равна 90—110°С; горячие гра- 
нУли охлаждают в аппарате кипяшего слоя 15. Эго прямоугольний ап-
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царат, имекмций три секции и снабженньж решеткой с отверстиями.
I ]0д решетку вентиляторами подают воздух; при этом создается 
псевдоожнженний слой гранул селитрн, поступаюших по транспор- 
repy из грануляционной башни. Воздух после охлаждения попада- 
ет в грануляционную башню.

Гранули аммиачной селнтри транспортером 14 подают на обработку 
цоверхностно-активньши ветествами во врашаюшийся барабан II.  
Затем готовое удобрение транспортером 12 направляют на упаковку.

Воздух, виходяший из грануляционной башни, загрязнен части- 
цами аммиачной селитрм, а соковьш пар из нейтрализатора и паро- 
воздушная смесь из внпарного аппарата содержат непрореагнровав- 
ший аммиак и азотную кислоту, а также частицм унесенной амми- 
ачной селитри. Для очистки этих потоков в верхней части грануляци- 
онной башни расположени шесть параллельно работаютих проммв- 
iibix скрубберов тарельчатого типа 10, орошаемих 20—30%-ним раст- 
вором аммиачной селитри, которая подается насосом 18 из сборника 
17. Часть этого раствора отводнтся в нейтрализатор ИТН для промив- 
кн сокового пара, а затем подмешивается к раствору селитри, и, сле- 
довательно, используется для виработки продукции. Очишенний 
воздух отсасивается из грануляционной башни вентилятором 9 и ви- 
брасивается в атмосферу.

Производство карбамида. Карбамид (мочевина) средп азотних удоб- 
реннй занимает второе место по объему производства после аммиачной 
селитрн. Рост производства карбамида обусловлен широкой сферой его 
ирнменения в сельском хозяйстве. Он обладает большей устойчиво- 
стью к вишелачиванию по сравнению с другими азотними удобре- 
ннями, т. е. менее подвержен вимиванию из почви, менее гигроско- 
пнчен, может применяться не только как удобрение, но и в качестве 
добавки к корму крупного рогатого скота. Карбамид, кроме того, шн- 
роко используется для получения сложних удобрений, удобрений с ре- 
гулируемим сроком действия, а также для получення пластмасс, 
клеев, лаков и покритнй.

Карбамид CDtNH,), — белое кристаллнческое вешество, содержа- 
'Дее 46,6% азота. Его получение основано на реакции взаимодейст- 
вия аммиака с дноксидом углерода:

'^ H j- fC O »  ^  C O (N H ,) t -(-HgO: \Н-= — 110.1 кД ж  ( I X ,

Гаким образом, сирьем для производства карбамида служат ам- 
миак н диоксид углерода, получаемий в качестве побочного продукта 
" Р и пронзводстве технологического газа для синтеза аммнака. Поэтому
II Роизводство карбамида на химических заводах обично комбинирукгг

чроизводством аммиака.
Реакция (IX ) — суммарная; она протекает в две стадии. На первой

•‘Дни происходит синтез карбамата:

2NH»(r)+CO|fT) ^  NHjCOONH|(^); Д//=-125,6 кДж
l&B ,3»К III

(X)
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На второй стадпи протекает эидотермический процесс отшепления 
водь! от молекул карбамата, в результате которого и происходит об- 
разование карбамида:
\Н ,СО О \Н 4(ж ) CO (NH ,)t<^)-| Н ,0 (ж ); \Н = 15.5кДж ( X I )

Реакция образования карбамата аммония — обратимая экзотерми- 
ческая реакция, протекаютая с уменьшением объема. Для смешення 
равновесия в сторону иродукта ее необходимо проводить при повьпиен- 
ном давлении. Для того чтоби процесс протекал с достаточно високой 
скоростью, необходими и повишенние температури. Повишение дав- 
ления компенсирует отрицательное влияние високих температур на 
смешение равновесия реакцин в обратную сторону. На практике син- 
тез карбамида проводят при температурах 150— 190 °С и давлении 15—. 
20 МПа. В этих условиях реакция протекает с високой скоростью и 
практически до конца.

Разложение карбамата аммония — обратимая эндотермическая 
реакция, интенсивно протекаюшая в жидкой фазе. Чтоби в реакторе 
не происходило кристаллизации твердих продуктов, процесс необхо- 
димо вести при температурах не ниже 98 СС |эвтектическая точка для 
системи CO(NHj), — NH,COONH4l. Более високие температури сме- 
шают равновесие реакции вправо и повишают ее скорость. Максималь- 
ная степень преврашения карбамата в карбамид достигается при 220 °С. 
Для смешения равновесия этой реакции вводят также избиток ам- 
миака, которий, связивая реакционную воду, удаляет ее из сфери 
реакцин. Однако добиться полного преврашения карбамата в карба- 
мид все же не удается. Реакционная смесь помимо продуктов реакции 
(карбамида и води) содержит также карбамат аммония и продукти 
его разложения — аммиак и COs.

Для полного использования нсходного сирья необходимо либо пред- 
усмотреть возврашение непрореагировавших аммиака и диоксида 
углерода, а также углеаммонийних солей (промежуточних продуктов 
реакции) в колонну синтеза, т. е. создание рецикла, либо отделение 
карбамида от реакционной смеси и направление оставшихся реаген- 
тов на другие производства, например на производство аммиачной 
селитри, т. е. проведение процесса по откритой схеме.

В последнем случае плав, виходяший из колоннн синтеза, дроссе- 
лируют до атмосферного давления; равновесие реакции (X) при темпе- 
ратурах 140—150 °С практически полностью смешается влево и весь 
оставшийся карбамат разлагается. В жидкой фазе остается водний 
раствор карбамида, которий упаривают и направляют на грануляцию . 
Рецикл образовавшихся газообразннх аммиака и диоксида углерода 
в колонну синтеза потребовал бн их сжатия в компрессоре до давления 
синтеза карбамида. Эго сопряжено с техническими трудностями, свя- 
занними с возможностью образования карбамата при низких темпера- 
турах и високом давлении уже в компрессоре и забивки машин и трУ ' 
бопроводов тверднми частицами.
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Поэтому в закрь1ть1х схемах (схемах с рециркуляцией) обично при- 
меняю т только жидкостной рецнкл. Сушествует ряд технологических 
с хем с жидкостнмм рециклом. К  числу наиболее прогрессивних при- 
надлежат так називаемме схеми с полним жидкостним рецнклом и с 
„рименением стриппинг-процесса. Стриппинг (отдувка) заключается 
в  том, что разложение карбамата аммония в плаве после колонни синте- 
;1а ведут при давлении, близком к давлению на стадии синтеза, продув-

1’ис 15.18 Упрошенная технологическая схема получения карбамида с полним 
жидкостнмм рециклом и применснием процесса стрнппинга:
1 колонна сннтеэа карбамнда; 1 — скруббгр аисокого даалгнна; J  — ннжгктор; 4 — карба 
члгиий кондеисатор аисокого даалеииа; S — отдувочная колонна; <— насоси; 1 — коиден 
'■пор ниэкого дааленна: * — ректнфикационная колонна низкого даалениа; 9 -  подогрева 
ч  л ь .  lo _  сборннк; / / —  аимарной апиарат; 12 — грануляционнаи башна

к«й плава сжатим С02 или сжатим аммиаком. В этих условиях дис- 
о̂цнация карбамата аммония происходит за счет того, что при про- 

лувке плава диоксидом углерода резко снижается парциальное дав- 
•тение аммиака и происходит смеи;ение равновесня реакции (X) влево. 
'акой процесс отличается нспользованием теплоти реакции образо- 
Ва»ня карбамата и более низким расходом энергии.

Ча рис. 15.18 приведена упротенная схема крупнотоннажного агре- 
'ата синтеза карбамида с жидкостним рециклом и применением стрнп- 
"инг-процесса. В ней можно виделить узел високого давлення, узел 
"изкого давления и систему грануляции. Водний раствор карбамата 
ач,моция и углеаммонийних солей, а также аммиак и диоксид углеро- 
Да поступают в нижнюю часть колонни синтеза / из конденсатора ви-

С О ; ( Г )
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гокого давления 4. B колонне синтеза при темнературе 170—190 °С н I 
давлении 13—15MIla заканчивается образование карбамата и проте- I 
кает реакция синтеза карбамида. Расход реагентов подбирают таким I 
обра.юм, чтобн в реакторе молярное отношение NHS : С02 составляло ] 
2,8— 2,9. Жидкая реакционная смесь (плав) из колоннь! синтеза карба- | 
мида поступает в отдувочную колонну 5, где стекает по трубкам вниз. I  
Противотоком к плаву подают сжатий в компрессоре до давления 13— 1 
15 МПа диоксид углерода, к которому для образования пассивируюшей 1 
пленки и умеиьшении коррозии оборудования добавлен воздух в ко- 1  
личестве, обеснечиваюшем в смеси концентрацию кислорода 0,5—,■ 
0,8%. Отдувочная колонна обогревается водяньш паро.м. Парогазовая I  
смесь из колоннь) 5, содержашая свежий диоксид углерода, поступает 1 
в конденсатор високого давлення 4. В него же вводят жидкий аммиак. Ш 
Он одновременно служнт рабочим потоком в инжекторе 3, подаюадем | 
в конденсатор раствор углеаммонийних солей из скруббера 2 и при | 
необходнмости часть плава из колоннь! синтеза. В конденсаторе обра- I  
зуется карбамат. Виделяюшуюся прн реакции теплоту нспользуюш 
для получения водяного пара.

Из верхней части колоннн синтеза непрермвно виходят непрореа-1 
гировавшне газн, поступаюшие в скруббер високого давления 2, в J 
котором большая часть их конденсируется за счет водного охлажде-* 
ния, образуя водншй раствор карбамата и углеаммонийннх солей. i

Воднмй раствор карбамида, вм.ходяший из отдувочной колоним 5, 1 
содержит 4—5% карбамата. Для окончательного его разложения раст- I  
вор дросселируют до давления 0,3—0,6 МПа н затем направляют в I  
верхнюю часть ректифнкационной колоннм 8. Жидкая фаза стекает » I  
колонне вниз по насадке противотоком к парогазовой смеси, поднимаю- J 
тейся снизу вверх; из верхней частн колоннм вмходят NHS, СО, и 1  
водянме парм. Водянне парм конденснруются в конденсаторе нишогоИ 
давления 7 , при этом растворяется основная часть аммиака и диоксидшИ 
углерода. Полученнмй раствор направляют в скруббер 2. Оконча* 'I  
тельная очистка газов, вмбраснваеммх в ат.мосферу, производится аб-■ 
сорбционнмми методами (на схеме не показана).

70%-нмй воднмй раствор карбамида, внходяший из нижней час* Я 
ти ректифнкацнонной колоннн 8, отделяют от парогазовой смесн и на* Я 
правляют после снижения давления до атмосферного сначала на b h * i |  
парку, а затем на грануляцию. Перед распнлением плава в грануля- i  
ционной банше 12 к нему добавляют кондиционируюшие добавки, на* 1  
пример мочевиноформальдегидную смаау, чтобн получить неслежя*’*  
ваюшееся удобрение, не портяшееся при хранении.

§ 3. Охранв окружаю!цей средм ■ промэводстве 
серной кмслотм и удобрений

Увеличение единичной мошности агрегатов по производсгву сер н о й Я  
кислотн и удобрений может привести к загрязнению окружаюшейЯ 
средн даже при сравнительно невнсоких концентрациях вредннх вн* j
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бросов. Поэтому основной тенденцией в развитии техналогических 
проиессов является создание замкнутнх малоотходннх нли безотход- 
инх схем, сокрашение до минимума сброса вредннх вешеств в атмо- 
сферу н в сточнне водн.

В производстве серной кислотм для более пашого использования 
диоксида серн применяют схемн двойного контактирования и двойной 
абсорбции; возможно применение схем, работаюших при повншенном 
давлении, циклических схем.

Сушествуюшие в настояшее время технологические установки для 
производства серной кислотн загрязняют биосферу диоксидом и три- 
оксидом серн; промнвнне водн очистного отделения содержат такие 
токсичнне вешества, как соединения мншьяка. Для снижения внбро- 
сов диоксида серн в схемах с невмсокой степенью контактирования 
|98°о и ниже) необходимо предусмотреть санитарную очистку газа. 
Для такой очистки могут бнть примененн абсорбционнне методн, на- 
пример сульфит-гидросульфитннй, основанннй на взаимодействии SO, 
с воднмми растворами сульфита аммония, и др. Для очистки от три- 
оксида серн, а особенно от серной кислотн в форме аэрозатя (тумана) 
отходяшие газн пропускают через брнзгоуловителн и специальнне 
фильтрн. При необходимости на внхлопе сернокислотной системн 
предусматривают электрофильтрн. Сточнне водн сернокислотного' 
производства должнн бмть подвергнутн тшательной очистке от соеди- 
нений ммшьяка.

При производстве фосфорнмх удобрений велика опасность загряз- 
иения атмосферм фтористмми газами. Улавливание соединений фгора 
важио не только с точки зрения охранм окружаюшей средн, но также 
и нотому, что фтор является ценннм смрьем для получения фреонов, 
фторопластов, фгоркаучуков и т.д. Для поглошения фтористнх газов 
используют абсорбцию водой с образованием кремнефтористоводород- 
ной кислотн. Соединения фгора могут понасть и в сточнне водн на ста- 
диях промнвки удобрений" газоочистки. Целесообразно для умень- 
шения количества таких сточннх водсоздавать в процессах замкнутне 
водооборотнне циклн. Для очисткн сточннх водот фтористнх соеди- 
неннй могут бнть примененн методн ионного обмена, осаждения с 
'идроксидамн железа и алюминия, сорбция на оксиде алюминия и др.

Сточнне водн производства азотннх удобрений, содержашие амми- 
ачиую селитру и карбамид, направляют на биологическую очистку, 
[|редварительно смешивая их с другими сточннми водами в таких соот- 
ношениях, чтобм концентрация карбамида не превмшала 700 мг/л, а 
и̂ миака — 65—70 мг/л.

Важной задачей в производстве минеральнмх удобрений является 
очистка отходяших газов от пнли. Особенно велика возможность за- 
'Рязнения атмосферн нмлью удобрений на стадии грануляции. Поэто- 
МУ газ, вмходяший из грануляционнмх башен, обязательно подверга- 
ется пмлеочистке сухими и мокрнми методами.
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Bonpocw N упражненм* дла поаторения 
и самостоательмой проработмн

1. Составьте химические и функциональние схеми пронзводства серной 
кислотм контактнмм методом из серм, серного колчедана и из отходяаднх газов 
цветной металлургии.

2. Используя днаграмму кристаллизации серной кислоти (см. рис. 15.1), 
определите, какой концентрации раствори серной кислоти целесообразно про- 
изводить, перевозить и хранить в условиях климата, преобладаюшего на большей 
части территории СССР.

3. Как влняет вибор сирья для производства серной кислоти на техноло- 
гическую схему процесса? Какови основиие различия в технологических схе- 
мах получения серной кислоти из cepu и из колчедана?

4. Является ли реакция сжигания cepu в промишленних печах гомогенной 
или гетерогенной? Ответ обоснуйте.

5. Какови основиие элементи конструкцин печей для сжигания cepu? 
Как в них обеспечивается необходимий технологический режнм?

6. Обоснуйте вибор температурного режнма сжнгаиия cepu и обжига кол- 
чедана.

7. Рассчитайте максимально возможную температуру, которая может бить 
получена в печи сжигания cepu в адиабатическом режиме, если для процесса 
серу и сухой воздух берут в стехиометрическом соотношении, температура рас- 
плавлениой cepu 150 °С. температура воздуха 20 °С.

8. Составьте материальний баланс печн сжигания cepu производительно- 
стью 100т/сут. Степень окислення cepu 100*4. Коэффициент избитка сухого 
воздуха 1,5.

9. Составьте материальний баланс печи обжига колчедана КС-450. Произ- 
водительность печи по колчедану 450 т/сут. Содержание cepu в сухом колчедаие 
43%. Содержание влаги в колчедане 1,5%. Содержание SO, в сухом обжиговом 
газе 14,5 % .  Температура поступаюшего воздуха 20 °С, его относительная влаж- 
иость 50%.

10. В чем преимушество печей КС при осушествленни процесса обжига кол- 
чедана перед другими типами печей? Как в этих печах регулируют температуру 
обжига?

11. Какие задачи решаются на стаднях сухой и мокрой очистки обжиго- 
вого газа? Какови физико-химические основи стадии очистки?

12. Обоснуйте вибор температурного режима, состава обжигового газа, 
конструкции реакторов на стадии контактного окисления дноксида cepu в про- 
изводстве серной кислоти?

13. Составьте таблицу материального балаиса контактного аппарата дл* 
каталнтического окисления диоксида cepu производительностью 50 000 м*/ч (при 
нормальних условнях) исходного газа следуюшего состава (% ) :  SOj — 7; О,
I I ;  N, — 82. Суммарная степень окисления SO, в S 0 3 составляет 99,5%.

14. В чем состоят преимушества схем ДКДА передсхемами содинарним кон- 
гактированием? За счет чего достигается увеличение степеии преврашения диок- 
сида cepu при проведении процесса по схеме ДКДА?

15. Почему оптнмальним абсорбентом для поглошения триоксида cepu яв- 
ляется 98,3%-иая серная кислота?

16 Почему в схемах получения серной кислоти, где одним из п р о д у к т о в  
является олеум, после олеумного абсорбера расположен моногидратний абсор- 
бер?

17. Какне можно предложнть методи сниження содержания SO, в отходя- 
гцнх газах установок получения серной кислоти?

18 Какие принципи положени в основу различних способов к л а с с и ф и к а -  
ции минеральних удобрений?

19 Руководствуясь физико-химическнми основами процессов получения пр°' 
стого и двойного суперфосфатов, обоснуйте вибор технологического режима^

20. Почему технологнческий процесс получения простого суперфосф*т*> 
включает стадню хранения (дозревания) на складе?
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21. Какие можно предложнть методи получения комплекснмх N PK-удоб-
рений?

22. Руководствуясь фнзико-хнмическимм основлмн получения аммиачной 
селитри, обоснуйте вибор технологического режнма н конструкцин аппарата
ИТН.

23. Какие мери прнннмают для сннження слежнваемости аммиачной селит-
p u ?

24. Из каких стадий состоит процесс получения карбамида?
25. Какови основние источникн загрязнення окружаюшей среди при про- 

нзводстве минеральних удобрений? Как уменьшить газовие виброси н вредние 
ниброси со сточними водами в производстве фосфорних удобрений, аммиачной 
селитри, карбамида?

Гпава 16

Технология нефти

Омран нефть впервме в значнтельнмх количествах бмла добмта в 
1880 г. С тех пор ее добмча росла экспоненциально и сейчас в мировом 
масштабе ежегодно составляет 3,2 • 10' м*. Смрая нефть является 
смесью химических вешеств, содержатен сотни компонентов. Основ- 
ную массу нефтн составляют углеводородм — алканм, циклоалканм, 
аренн. Содержание в нефтях алканов (предельнмх углеводородов) 
может составлять 50—70%. Циклоалканм могут составлять 30—60% 
обшего состава смрой нефти, большннство из них является моноцик- 
лнческими. Наиболее часто можно обнаружить циклопентан и цикло- 
гексан. Непредельнме углеводородм (алкенм), как правило, в нефтн 
отсутствуют. Аренм (ароматические углеводородм) составляют мень- 
шую долю от обшего состава по сравнению с алканами и циклоалка- 
нами. В легкокипяшнх фракциях нефти преоб-падают простейший аро- 
матическнй углеводород бензол и его производнме.

В основу классификации нефтей положено преимушественное со- 
лержание какого-либо одного или нескольких классов углеводородов, 
причем количество основного компонента, определяюшего название 
нефти, должно составлять не менее 50%. Так, различают нефги пара- 
фнновме (например, некоторме грозненские, башкирские, нефти Та- 
тарии), нафтеновме (некоторме бакинские), парафнно-нафтеновме (су- 
Раханская), парафино-нафтено-ароматические (некоторме майкопс- 
кие), ароматические (чусовская).

Помимо углеводородов в составе органической части нефти нахо- 
Дятся смолистме и асфальтовме вешества, представляюшие собой вн- 
сокомолекулярнме соединения углерода, водорода, cepu и кисло- 
Р°Да, сернистие соединения, нафтеновме кнслотн, фенолн, азотис- 
тме соединения типа пиридина, хинолина, различнне аминн и др. 
” се эти вешества являются нежелательннми примесями нефтн. Для 
0цистки от них требуется сооружение специальннх установок. Сер- 
"истне соединения, визнваюшие коррозию аппаратури, наиболее 
вРедни как при переработке нефти, так и при использовании нефте-
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продуктов. По содержанию cepw нефти классифицируют на ма.посер- I 
нистне (бакинская, грозненская), содержашие от 0,1 до 0,5% серн; I 
сернистме (волжская и башкирская) — до 2,5—3% cepw; вмсокосер- ]  
HHCTbie (чусовская)— до 5% cepu.

К минеральним примесям нефти относят воду, присутствуюшую, 1 
как правило, в двух видах — легко отделяемую от нефти при отстаи- I  
вании и в виде стойкнх эмульсий. Вода содержит растворенние в ней j  
минеральние соли — NaCI, СаС12, MgCI, и др. Зола составляет в нефтия 
сотие и тисячние доли процента. Кроме того, нефть содержит мехаии- I  
ческие примеси — твердие частици песка и глини.

Фракционний состав нефти определяется фракционной перегонкой, V 
при которой нефть разделяется на фракции по температурам кипения. 1  
По плотности фракций, кипжцих при одинаковой температуре, нефть! 
классифицируют на легкую и тяжелую. Фракционний состав нефти 3 
предопределяет пути ее промишленной переработки.

Для переработки и использования нефти и нефтепродуктов большое 1 
значение имеют следуюшие свойства: температури застивания, вспиш- l 
ки, воспламенения и самовоспламенения, взривоопасность.

§ 1. Важнейшие нефтепродуктм
Из нефти в процессе переработки получают топливо (жидкое и газо-1 
образное), смазочние масла и консистентние смазки, растворители, ] 
индивидуальние углеводороди — этилен, пропилен, метан, ацитилен, j 
бензол, толуол, ксилол и др., твердие и полутвердие смеси углеводо- J 
родов (парафин, вазелнн, церезин), нефтяние битуми и пеки, техни- | 
ческий углерод (сажу), нефтяние кислоти и их производние.

Ж и д к о е  топливо, патучаемое иефтепереработкой, подразделя- 1  
ют на моторное и котельное. Моторное топливо, в свою очередь, делят | 
на карбюраторное, реактивное и дизельное. Карбюраторное топливо J 
включает в себя авиационние и автомобильние бензини, а также трак- 1  
торное топливо — лигроини и керосини. Топливо для авиационних 
реактнвних двигателей представляет собой фракции керосина различ- j 
ного состава или их смесь с бензиновими фракциями (авиакеросини). ; 
Дизельное топливо включает в себя газойлн, соляровие фракции, при- | 
меняемие в поршневих двигателях внутреннего сгорания с зажига- i 
нием от сжатия. Котельное топливо сжигается в топках тепловозов, 
пароходов, теплових электростанций, в промишленних печах и под- 
разделяется на мазут топочний, топливо МП для мартеновских печей.

К г а з о о б р а з н о м у  топливу относят углеводородние сжи- 
женние топливние гази, применяемие для коммунально-битового об- 
служивания. Это смеси пропана и бутана в разних соотношениях.

С м а з о ч н и е  ма с л а ,  предназначенние для обеспечения жид- 
костной смазки в различних машинах и механизмах, подразделяют В| 
зависимости от применения на индустриальние, турбинние, компрес- 
сорние, трансмиссионние, изоляционние, моторние. СпециальнМ в j 
масла предназначени не для смазки, а для применения в качестве р**
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бочих жндкостей в тормозних смесях, в гидравлических устройствах, 
в пароструйних насосах, а также в трансформаторах, конденсаторах, 
маслонаполненних электрокабелях в качестве электроизолирукмцей 
среди. Названия этих масел отражают область их использования, на- 
пример трансформаторное, конденсаторное и т. п.

К о н с и с т е н т н и е  с м а з к и  представляют собой нефтя- 
nue масла, загушенние милами, твердими углеводородами и другими 
загустителями. Всесмазки делят на два класса: универсальние и cne- 
цнальние. Смазки отличаются большим многообразием, их насчи- 
тивается свише ста наименований.

И н д н в и д у а л ь н и е  у г л е в о д о р о д и ,  получаемие 
в результате переработки нефти и нефтяних газов, служат сирьем для 
производства полимеров и продуктов органического синтеза. Из них 
наиболее важни предельние — метан, этан, пропан, бутан и др.; 
неиредельние — этилен, пропилен; ароматические — бензол, толу- 
ол, ксилоли. Помимо перечисленних индивидуальних углеводородов 
продуктами переработки нефти являются предельние углеводороди с 
большой молекулярной массой (C,e и више) — парафини, церезини, 
применяемие в парфюмерной промишленности и в виде загустителей 
для консистентних смазок.

Н е ф т я  н и е  б и т у м и ,  получаемие из тяжелих нефтяних ос- 
татков путем их окисления, используют для дорожного строительства, 
для получения кровельних материалов, для приготовления асфальто- 
d u x  лаков и полиграфических красок и др.

Одним из главних продуктов переработки нефти является м о- 
т о р н о е  т о п л и в о ,  которое включает авиационние и автомо- 
бильние бензини. Важное свойство бензина, характернзуюшее его 
способность противостоять преждевременному воспламенению в каме- 
ре сгорания, — детонационная стойкость. Стук в двигателе указива- 
ет обично на то, что произошло опережаюшее взривное воспламенение 
н энергия израсходована бесполезно.

Детонационную характернстику бензина определяют в стандарт- 
ном одноцилиндровом двигателе при переменном давлении и оценива- 
wt значением октанового числа. Октановое число (о. ч .)— условная 
единица измерения детонационной стойкости, численно равная про- 
Центному (по объему) содержанию изооктана (2,2,4-триметилпентана) 
в его смеси с н-гептаном, эквивалентной по детонационной стойкости 
нспитуемому бензину в стандартних условиях испитания. По эмпи- 
Рической шкале, введенной в 1927 г., принимают октановое чнсло 
для н-гептана, которий очень легко детонирует, равним нулю, а для 
изооктана, об-1адаюшего високой стойкостью к детонации, равним 100. 
Если, например, испитуемий бензин по детонационной стойкости 
°казался при испитаниях эквивалентним смеси, состояшей из 80% 
изооктана и 20% м-гептана, то его октановое число равновО. Со времени 
ьведения шкали били найдени эталони, превосходяшие по детона- 
Чионной стойкости изооктан, и в настояшее время октановая шкала 
Расширена до 120.
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Определение октанового числа различних углеводородов показало, 
что в ряду алканов октановое число повьппается по мере их разветвле- 
ния и понижается с возрастанием длини углеводородной цепи. Окта- 
новое число алкенов вьпне, чем соответствуклцих алканов, и повьппа- 
етея по мере сметення двойиой связи к центру ма^екул. У  циклоал- 
канов октановое число више, чем у алканов. Наиболее високими окта- 
новмми числами обладают ароматические углеводородм; так, напри- 
мер, октановое число н-пропилбензола равно 105, этилбензола —  104, 
татуола —  107.

Бензин, полученнмй в процессе прямой перегонки нефтн, состоит 
в основном из алканов с октановмм числом 50— 70. Для повмшения ок- 
танового числа осушествляют обработку, в результате которой угле- 
водородм бензина изомеризуются с образованием более благоприятнмх 
структур, а также используют антидетонаторм —  вешества, которме 
добавляют к бензинам в количестве не более 0,5°Ь с целью значитель- 
ного увеличения их детонационной стойкости.

В  качестве антидетонатора впервме начали применять тетраэтил- 
свинец (ТЭС) Pb (C ,H s)4, проммшленнмй вмпуск которого начался в 
1923 r. Применяют также и другие алкилм свинца, например тетра- 
метилсвинец. К  новмм добавкам относятся карбонилм переходнмх ме- 
таллов. Антидетонаторм, в частности ТЭС, применяют в смеси с этил- 
бромидом, дибромэтаном, дихлорэтаном, монохлорнафталином (эти- 
ловая жидкость). Бензинм с добавлением этиловой жидкости назмва- 
ются э т и л и р о в а н н м м и .  Этиловая жидкость очень ядовита, и 
при обрашенни с ней и этилированнмми бензинами необходимо со- 
блюдать специальнме правила предосторожности.

§ 2. Первмчная переработка нефтм

Подготовка нефти к переработке. Смрая нефть содержит растворен- 
нме в ней газм, назмваемме полутиммн, воду, минеральнме соли, 
различнме механические примеси. Подготовка нефти к переработке 
сводится к вмделению из нее этих включений и нейтралнзации хими- 
чески активнмх примесей.

Вмделение из нефтн попутнмх газов производится в газоотдели- 
телях путем уменьшения растворимости газов за счет снижения давле- 
ния. Затем газм направляются для дальнейшей переработки на газо- 
бензиновмй завод, где из них извлекают газовмй бензин, этан, про- 
пан, бутан. Окончательное отделение газов от нефти происходит в ста- 
билизационнмх установках, где они отгоняются в специальнмх ректи- 
фикацноннмх колоннах.

В  специальном подогревателе вмделяют из нефтн легкие бензино- 
вме фракции, а затем, добавив в нее деэмульгатор, направляют в от- 
стойнме резервуарм. Здесь происходит освобождение нефти от песка 
и глинм и обезвоживание. В  настояшее время для разрушения эмуль- 
сий и удаления водм применяют различнме способм, в том числе термо- 
химическую обработку под давлением. Более качественнмм с п о со б о м
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разрушення эмульсий является электрический способ, заключакяций- 
ся в пропускании нефти между электродами, включенними в цепь пе- 
ременного электрического тока високого напряжения (30— 45 тис. В). 
При обезвоживании нефти происходит и удаление зиачительной части 
солей (обессоливание). Установки, служашие для удаления солен из 
мефти способом, сочетаюшим термохимическое отстаивание с обра- 
боткой эмульсни в электрическом naie, називаются э л е к т р о- 
о б е с с о л и в а ю ш и м и  (ЭЛО У).

Присутствуюшие в нефти химически активние примеси в виде cepu, 
сероводорода, солей, кислот нейтрализуются с помошью растворов 
шелочей или аммиака. Этот процесс, имеюший целью предотвра- 
сцение коррозии аппаратури, називается з а m е л а ч и в а и и е м  
иефти.

Кроме того, подготовка нефти к переработке включает сортировку 
и смешение нефтей для получения более равномерного по составу
сирья.

Перегоика нефти. Первичная иерегонка нефти — первий техноло- 
гнческий процесс иереработки нефти. Установки первичной перера- 
боткн имеются на каждом нефтеперерабативаюшем заводе.

П е р е г о н к а ,  или д и с т н л л я ц и я, —  это ироцесс раз- 
деления смеси взаимнорастворимих жидкостей на фракции, которие 
отличаются по температурам кипения как между собой, так и с исход- 
ной смесью. При перегонке смесь нагревается до кипения и частично 
испаряется; получают дистиллят и остаток, которие но составу отли- 
чаются от исходной смеси. На современних установках перегонка неф- 
ти проводится с прнменением однократного испарения. При однократ- 
ном испаренип низкокнпжцие фракции, перейдя в napu, остаются в 
аппарате и снижают парциальное давление испаряюшнхся високо- 
кипяших фракций, что дает возможность вести иерегонку при более 
иизких темиературах.

Прн однократном иснарении н последукмцей конденсацин паров 
получают две фракции: легкую, в которой содержится больше ннзко- 
кипя1цих компонентов, и тяжелую, в которой содержится меньшениз- 
кокипяших компонентов, чем в исходном сирье, т. е. при перегонке 
происходит обогашение одной фази низкокипяшими, а другой високо- 
ХИПЯ1ЦИМИ компонентами. При этом достнчь требуемого разделения 
хомпонентов нефтн и па^учить конечние продуктн, кнняшие в задан- 
"bix температурних ннтервалах, с помошью перегонки нельзя. В  свя- 
*И с этим после однократного испарения нефтянне парн подвергают 
Ректифнкации.

Р е к т и ф и к а ц и я  — диффузионний процесс разделения жид- 
KfK'Tefi, различаюшихся по температурам кнпення, за счет противоточ- 
"ого многократного контактирования паров и жидкости.

На установках первичной перегонки нефти однократное испарение
1 Ректификация, как нравило, совмешаются. Для перегонки нефти 
,,споль:»уют одноступенчатие и двухступенчатне трубчатне устаиовки.
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Теплоту, необходимую для проведения процесса, получают в трубчатнх
печах. '

Первичная перегонка нефтн осушествляется на трубчатнх уста-
новках. В  зависимости от обшей схемн нефтеперерабатнваюшего за-
вода и свойств поступаюшей для переработки нефти перегонку ведут
либо на атмосферннх трубчатнх установках (АТ ), лнбо на установках,
сочетакмцих атмосферную н вакуумную перегонку, —  атмосферно-
вакуумних трубчатнх установках (А ВТ ).

Нефть
К вакуум- 

насосу 
 ̂Веретенний 
Вистиллрт 

Машиннь/й 
дистиллят 
Легкий 

Оистиллят 
Тя*ельш 
Вистиллят-

Гудрон

Рис. 16.1. Схема атмосферно-вакуумной установки для перегонки нефти:
/. 5 — трубчатме печи; 2. 6 — рекгнфикацноннме колоннм; 3 — теплообменники; 4 конден- 
саторм

Нефть, как показано на рис. 16.1, подается на перегонку через 
теплообменники, где она нагревается до 170— 175 ‘С  теплотой про- 
дуктов перегонки (утилизация теплотн), н поступает в трубчатую печь 
/. Нагретая до 350 ° С  нефть подается в испарнтельную часть колоннн
2, работаюшей под атмосферннм давлением. Здесь происходит так 
назнваемое однократное испаренне нефти. При впуске в испаритель 
нефть, нагретая в трубчатой печи, мгновенно испаряется вследствие 
резкого снижения давления; при этом расходуется часть теплотн. Па- 
рн низкокнпяших фракций устремляются вверх навстречу стекаю- 
шей вннз жидкости — ф-тегме, прн соприкосновении с которой они 
охлаждаются и частично конденсируются. Жидкость прн этом нагре- 
вается и из нее испаряются 6aiee летучие фракции, т. е. жидкость обо- 
гашается труднотетучими углеводородами, а парн —  легкметучими. 
По внсоте колоннн отбираются дистиллятн различного состава в стро- 
го определенннх интервалах температур. Так, при 300—350 ' С  конден- 
сируется и отбирается соляровое масло, при 200— 300 СС  —  керосин, 
при 160—200 3С  —  лигроиновая фракция. Из верхней частн колоннь! 
внводятся парн бензина, которне охлаждаются и конденсирую тся •;
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геп.1ообменниках 3 и 4. Часть жидкого бензина подают на орошенне 
колоннн 2. В  ее нижней части собирается мазут, которнй подвергают 
дальйейшей перегонке для получения из него смазочннх масел во вто- 
рой рйктификационной колонне 6, работаюшей под вакуумом. Прн пе- 
регонке мазута вакуум применяется с целью предотврашення расшеп- 
ления углеводородов под воздействием внсоких температур. Предва- 
рптельно мазут направляют во вторую трубчатую печь 5, где он нагре- 
оается до 400—420 °С. Образовавшиеся парн поступают в ректнфика- 
пнонную колонну 6, в которой поддерживается остаточное давленис 
5,3—8,0 кПа. Стекакмцая вниз по колонне неиспарившаяся жндкость 
продувается острнм водяннм паром для облегчения условий испаре- 
ния легких компонентов и для снижения температурн в нижней части 
колоннн. Ассортимент продуктов вакуумной перегонки мазута зави- 
сит от варианта переработки — масляной илн топлнвной. По масляной 
схеме получают несколько фракций —  легкий, средний и тяжелнй 
маслянне дистиллятн; по топливной схеме получают одну фракцию, 
нашваемую вакуумннм газойлем, используемнм как снрье каталити- 
ческого крекинга или гидрокрекинга. Дистиллятн, получаемне по пер- 
вой схеме, подвергают специальной очистке и затем смешивают в раз- 
лнчннх соотношениях для получения тех или иннх сортов масел. Из 
нижней части колоннн внводится гудрон —  остаток перегонки нефтн. 
Гудрон используется как снрье для термического крекинга, коксо- 
вания, производства битума и внсоковязких масел.

Внход продукции на установках прямой перегонки зависит от 
состава исходной нефти и от технологической схемн установки. На од- 
ном и том же заводе из одинакового снрья на разннх перегонннх уста- 
новках получают различное количество товарннх продуктов.

§ 3. Деструктивная переработка нефти

В результате первичной перегонки нефти из нее в внде отдельннх фрак- 
ций удается внделить вешества, которне в ней уже присутствовали. 
Применение деструктивннх методов переработки нефтн позволяет 
получать новне вешества, являкхциеся товарннмн продуктами, не- 
"бходимнми в разлнчних отраслях народного хозяйства.

^ермические процессь!

Первоначально получили развитие термические процессн переработ- 
ки нефти — процесси расшепления углеводородов под влияннем теп- 
лового воздействия. В  зависимости от условий и назначения процессн 
гермической переработки подразделяют на термический крекинг, 
ииролиз, коксование.

Кинетика и механизм термических процессов. Нефть состоит из 
большого числа индивидуальннх углеводородов, и реакции компонен- 
тов нефтяного снрья при внсоких температурах чрезвнчайно много- 
°бразнн. Наряду с термическим распадом молекул осушествляются
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реакции синтеза и частично изомеризации, причем многие из этих ре- 
акций обратими. Применение законов химической термодинамию/дает 
возможность определить вероятность протекания реакцин, \ркси- 
мальную степень преврашения и равновеснмй состав продуктрв.^ 

Зависимость от температурм изменения свободной энергии сйразо-1 
вания некотормх углеводородов показана на рис. 16.2. Как вндмо из 
рисунка, термодннамическая стабильность углеводородов (за псклю-

чением ацетилена С ,Н ?) снижается с 
повмшением температурм, а в гомо- 
логическом ряду она падает с ростом 
молекулярной массм. При вмсокой 
температуре аренм значительно бо- 
лее устойчивм, чем алканм и цикло- 
алканм. В  настояшее время для опи- 
сання термических реакций углево- 
дородов принят радикально-цепной 
механизм, котормй складмвается из 
трех стадий: инициирование цепи, 
продолжение цепн, обрмв цепи.

Инициирование цепи. Распад угле- 
водородов на радикалм (иницинрова*; 
нне цепн) осушествляется преиму-,| 
тественно по связи С—С; рафнва 
С— Н-связи не происходит, так как 
для этого требуется значительно 
больше энергии: энергия С—С-свя- 
зи 360 кДж моль, энергия С- Н-свя*; 
зн 412 кДж моль. Связи С —С в цик- 
лоалканах несколько менее ирочнн^ 
чем в нормальнмх алканах. В  аре* 
нах связи С— Н и С— С прочнее, чем 

в алканах, а связи, сопряженнме с ароматическим кольцом, ослаб- 
ленм. Сопряжение с кольцом понижает прочность связи примерно 
в такой же мере, как и сопряжение с двойной связью.

Реакции радикалов (продолжение цепи). Ненасмшеннме соедине- 
ния со свободной валентной связью, не распадаюшиеся мгновенно на 
более устойчивме соединения, назмваются свободннми радикалами. 
Радикалн обладают внсокой реакционной способностью и вступаю т 
в различнне реакцин с очень большой скоростью. Свободнне радикаль». 
сталкиваясьс матекулами исходного снрья, продолжают цепную реак- 
цию образования новнх радикалов. Время жизни свободннх радика- 
лов очень мало, порядка 10-3— 10~4 с. Основная масса продукто® 
реакции получается в результате развития именно цепной реакций 
через свободнме радикалм, а не в результате разрнва углеродной цепИ- 
Различают следуюшие реакции радикалов:

1) замешение
C H , J  С ,Н , С Н 4 +  С ,Н , . fl
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мость эиергии Гиббса образова- 
ния углеводоролов иэ мростнх 
вешеств



2) распад радикалов с образованием ненасьиденних молекул и 
мовшх свободнмх радикалов
chA i ,С Н С Н , -* С Н ,=  С Н С Н ,+ С Н ,

Змприсоединение радикалов по кратной связи
CH|+P,H« -► С* Hj

4) изомеризация (предпааагают, что изомеризация протекает через 
циклиЧеское переходное состояние)

Обрш цепи. При достижении равновесия вероятность встречи 
свободних радикалов друг с другом становится не меньшей, чем ве- 
роятность их соударения с молекулами исходного сирья. Взаимодей- 
ствие двух свободних радикалов приводит к обрмву цепи, так как 
при этом образуется стабильний углеводород:
' Н, -СН4-СН-СН, — с н ,^ с н - с н  =сн,
сн , = сн -ьй  — сн,-=сн,
(:,Hj +ri с,н4-ьн,

Для реакций термического разложения применимм кинетические 
уравнения первого порядка. Однако четкое математическое описание 
всего комплекса термнческих реакций не представляется пока воз- 
чожнмм, носкольку термическое разложение даже простейших угле- 
чодородов включает множество элементарнмх актов, и, кроме того, 
на кинетику цепной реакции оказмвают влнянне продуктм реакцнн.

Ниже рассмотренм термические преврашения углеводородов в га- 
ювой фазе. Согласно рнс. 16.2 углеводородм по термической стабиль- 
ности при вмсокой температуре можно расположить в следукмцем по- 
Рядке: алканм — циклоалканм — алкенм — аренм.

Превраицение алканов. Разрмв цепи нормальнмх углеводородов 
'бмчно происходит в середине с образованием насмшенного и нена- 

'Ьиценного углеводородов: параллельно может происходнть дегидри- 
Рование:
c «Hlt -  C H 4-rC ,H , 
c .H lt -  C ,H t + C ,H 4 
c *Hlt -  C4Ht + H ,

Превраш/ение циклоалканов. Термодинамнчески наиболее харак- 
^Рнм следукмдие тнпм реакций: I) деалкилирование, или укорочение, 
''оковнх парафиновмх цепей; 2) дегидрирование кольца с образова-

сн,снгсн^сн,сн,сн,сн,
Л Н>H ,C |^ Y

H ,c ls ^ c
сн.

'CHCH,CH,
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со 
Lo+ 3C,H4 + 2H,

ннем цнклоалкенов н ароматнческих углеводородов; 3) частнчная /ли 
полная децнклизация полициклических углеводородов после л*ал- 
килнрования; 4) распад моноциклических углеводородов на ал«ень| 
и алканм: //

/

1) (CH,),—CH, —► гн, + сн,—сн,

j)0~̂ 0+2Hj: 0^0+3Hi I
»0СГ'"'-00*̂  00-Г
O r—  с,н, + C4H,

- L , , » .  I

Преврашение алкенов. Алкени отсутствуют в сирье для крекинга, 
но образуются при термическом разложении углеводородов других 
классов, и их термические преврашения определяют состав конечнмх 
продуктов крекинга. Разложение алкенов может протекать в различ- 
них направлениях :

CnHjn 2CmHtm 
CnHj/i CmH ,m ; C ijHh|
CnHjn —*■ c mHim-t+ c ,H i, , t 
С п Н , я  —► CmHtm4 t+C4Hj4 с„н t p - J

C „H W -  C „H ,n - t + H j

Внсшие алкени по термической устойчивостн приближаются к внс* 
шим алканам.

Превраи^ение аренов. Аренн нанболее термически устойчивн. Их ,| 
термическая стабильность сильно изменяется в зависнмости от строе-И 
ння. Аренн с длинннмн боковнми цепями способнн деалкнлироваться: j

г -  0 ~ C H j+ c4H*сн , ____ 
| ^ j- C H —сн , + с,нJ n »
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В хсловиях термических процессов незамешеиние apeiibi подвергают- 
ся легидроконденсации и уплотнению по цепному механизму. Бензол 
копденсируется по схеме 
C,HJi->- С*Н»—С.Н. + Н,

Рвзвитие реакций конденсации разнообразних циклических угле- 
водоррдов в конечном итоге приводит к образованию карбоидов (кокса). 
Поствпенное увеличение молекулярной масси, повьппение содержания 
углерЬда и потерю водорода в результате конденсации ароматических 
структур можно проиллюстрировать следуюшими схемами:

линафтил перилен

СН j—СН —

Н,С
сн,

сн ,\
CHj—с н /
дибути лбеи юл

Если целью процесса не является получение нефтяного кокса, 
то реакции коксообразования весьма нежелательнм.

На основании рассмотрения химических превратений углеводо- 
родов различного строения в условиях термических процессов можно 
сделать вивод, что для деструктивной переработки нефтяного смрья 
характерни следукмцие основние реакции: деалкилирование, полиме- 
ризация, циклизация алкенов, дециклизация циклоалканов, деструк- 
тивная конденсация алкенов, конденсация аренов, реакции глубокого 
уплотнения до кокса. От преобладания и глубинм протекания тогоили 
иного типа преврашений углеводородов смрья и зависит качествен- 
нь1й и количественньж состав целевих продуктов.

Термический крекинг. Термический крекинг осушествляется при 
470— 540 °С  под давлением 2— 7 МПа. Термическое разложение угле- 
водородов начинается при 380— 400 ‘С . С увеличеннем температури 
скорость крекинга сильно увеличивается, поскольку процесс проте- 
кает в кинетической области. Повьипение температури крекинга при 
ностоянних давлении и степени преврашения смрья приводит к уве- 
личениюсодержания в продуктах легких компонентов, к сннжениюви- 
хода тяжелмх фракций и кокса. Вмход газа при этом заметно увеличи- 
нается, причем растет содержание в нем непредельнмх углеводородов.
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При росте давления повмшаетси температура кипения сирьн/ и 
продуктов крекинга. Изменением давлення можно влиять на фазслое 
состояние в зоне крекинга и проводить крекинг в паровой, жидка) и 
смешанной фазах. В  паровой фазе обично проводится крекинг бензи- 
на, керосино-газойлевих фракций. При парофазном крекинге дап)ле- 
ние сушественно влияет на состав продуктов крекинга, поскольку/ири 
повишении давления увеличивается скорость протекания вторичних 
реакций —  полимеризации и гидрирования непредельних углеводоро- 
дов, конденсации ароматических углеводородов и ряда других, Прн 
этом умеиьшается виход газа.

Влияние давления на жидкофазний крекииг тяжелих видов сирья 
(мазута, гудрона) невелнко. При крекинге в смешанной фазе давление 
способствуе1 гомогенизации сирья —  газ частично растворяется в жид4 
костн, уменьшая ее плотность, а газовая фаза уплотняется. Следует,1 
отметить, что применение повишенних давлений позволяет уменьшить 
размери реакционних аппаратов.

Основними продуктами термического крекинга являются углеводо- 
родний газ —  сирье для нефтехимического синтеза, крекинг-бензин, 
керосино-газойлевая фракция, термогазойль и крекинг-остаток. 
Вензини термического крекинга характеризуются низкой химической 
стабильностью и невисоким октановим числом (66—68). По детонаци- 
онной стойкости они не соответствуют современним требованиям к 
горючему автомобильних двигателей. Для использования крекинг- 
бензина в качестве компонента автомобильногобензина необходнма 
его дополнительная стабилизация.

Керосино-газойлевая фракция (200— 250 ^С) является ценним ком- 
понентом флотского мазута. После гидроочистки газойль может ис- 
пользоваться как компонент дизельного топлива.

Термогазойль —  снрье для производства технического углерода.
Крекинг-остаток (внше 350 'С ) используется в качестве котельно- 

го топлива для теплоэлектростанций, морских судов, печей промнш- 
ленннх предприятий. Качество крекинг-остатка как котельного топ- 
лива внше, чем качество прямогонного мазута. Крекинг-остаток 
характеризуется более високой теплотой сгорания, более низкими 
температурой застнвания и вязкостью, что особенно важно, так как 
облегчает условия его транспортировки как котельного топлива по 
снстеме подводяших трубопроводов и распнл в форсунках.

С целью получения максимального внхода крекинг-остатка —  ма- 
ловязкого котельного топлива —  некоторне установки нефтеперера- 
батнваюших заводов реконструированн и работают в режиме легко- 
ro крекинга — висбрекинга.

Термическому крекингу подвергают различние видн снрья: от 
легкого прямогониого бензина до гудрона и тяжелнх фракций вторич- 
ного происхождения, получаемих при каталитическом крекинге и кок- 
совании. Технологнческая схема процесса зависит от вида перерабатн- 
ваемого снрья. Обшим для всех установок термического крекинга 
является наличие трубчатой печи, предназначенной не только для
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иагревания и частичиого или полного испарения сирья, но и для про- 
ве^ения в ней химических превратенин. В  этом ее отличие от печен 
nederoiiHbix установок. Обший вид и устройство различних типов 
трубчатнх печей схематически показани на рис. 16.3. Под воздейст- 
Biieii високой температури и давления крекннг нефтяного сирья про- 
исхОдит непосредственно в трубках змеевиков. Сравнительно неболь- 
шой диаметр трубок обеспечивает бистрий вивод образовавшейся 
п;|рожидкостной смеси из взриво- и пожароопасной високотемпера- 
турной зони крекинга. В  целях обеспечения требуемой степенн пре-

Рис. 16.3. Осноянме тнпи трубчатих печей:
и — кинвекцнонная; однокамсрнис с раалнчним расположснигм конвскинонной камери: 0 — 
боковим. • — ннжннм, ** — верхним, д  — вгргнкальная цилиндрнчгская. t  — беспламгнного 
юрення; двухкамерние двухпоточние: *  — с горизонтальним сводом. л — с иаклонним с»о- 
дом; / -• горелки (форсунки); 1 — раднантний змеевнк; 3 — конвекционний эмеевик, 4 — ди 
чоход; 5 — леревальная стенка; 6 — панельмие горелки

врашения на большинстве установок предусматриваются специальние 
камери, в которих используется теплота продуктов крекинга, виходя- 
ших из печи. Вследствие довапьно батьшого объема камери продукти 
могут долго (до 100 с) находиться в ней, и это способствует углубле- 
нию крекинга.

На современних установках термического крекинга, как правнло, 
применяется рециркуляция.

Пиролиз. Пиролиз —  наиболее жесткий процесс термической пе- 
реработки нефти. Он проводится при 700— 1000 X  и давлении, близком 
к атмосферному, и предназначается для получения високоценних низ- 
'пих алкенов (олефинових углеводородов) —  сирья нефтехимического 
^интеза.

Наилучшим видом сирья для получения алкенов в процессе пиро- 
лиза являются алкани. При расшеплении нормальних алканов имеют

471



Экономические показатели установок замедленного коксовання 
и коксования в кипяшем слое приблизительно одинакови. Достоиист- 
вом замедленного коксования является больший вмход кокса.

Термокаталитические процессь!

До 1940 г. для деструктивной переработки нефтяного сирья применя- 
лнсь исключительно термические методи. В  настояшее время 90% 
нефти перерабативается с использованием термокаталитических про- 
цессов, таких, как каталитический крекинг, рнформинг, гидрогенолиз 
сернистих соединений и др. Применение катализаторов в процессах 
нефтепереработки позватило резко увеличить виход из нефти ценних 
продуктов и повисить их качество и, кроме того, вирабативать зна- 
чительное количестви ароматических углеводородов для нужд химиче- 
ской промишленности. Каталитические процесси менее энергоемки 
по сравнению с термическими, протекают с большей скоростью при 
более низких температурах и давлениях. Первоначальное развитие и 
промишленное прнменение папучил каталитический крекинг.

Каталитический крекинг. Первими катализаторами каталитическо- 
го крекинга били природние глини —  аморфние алюмосилнкати 
(A l203-4S i0 2-H»0 +  лН.20). Эти катализатори термически мало- 
устойчиви и дают невисокий виход бензина — не више 20—30%.

В  настояшее время природние алюмосиликати практически полно- 
стью витеснени синтетическими кристаллическими алюмосиликатними 
катализаторами, содержашнми в своем составе цеолити (5— 20 % ).  
Использование цеолитсодержаших катализаторов позволило увеличить 
виход бензина до 45— 50% без ухудшения других показателей процес- 
са.

Катализатори каталитического крекинга должни обладать високой 
механической прочностью, устойчивостью к истиранию, к действию 
водяного пара, високой температури н резким ее изменениям.

Особенностью катализаторов каталитического крекинга является 
их бистрая дезактнвация. Пори катализатора закоксовиваются через 
10— 15 мин работи. Поэтому необходимо чередовать крекинг с регене- 
рацией катализатора, которая заключается в вижигании кокса и смо- 
листих отложений с поверхности катализатора воздухом при 540—  
580 °С. Д ля предохранения катализатора от местних перегревов воз- 
дух при этом разбавляют инертними газами.

Реакции углеводородов на катализаторах каталитического крекин- 
га протекают по цепному карбокатионному механизму. Наряду 
с крекингом углеводороди в условиях процесса вступают в реакции ал- 
килирования, деалкилирования, изомеризации, полимеризацни, гид* 
рирования.

Механизм каталитического крекинга можно представить в виде 
цепних реакций. Зарождение цепн происходит под действием иона 
водорода катализатора:
НА Н+4-А-



где НА — условное изображение алюмосиликатного катализатора в 
виде кислоти. Нони карбония легче всего образуются при взаимодей- 
ствии протона катализатора с алкенами:

R C H = C H ,4-H +  — R - C H - C H ,

Этот механизм реакции доказан опитами с меченими атомами
(дейтерием).

Для ионов карбония наиболее характерии следуютне превратення.
1. Перегруппировка в молекуле атомов водорода или метильних 

групп (скелетная изомеризация):
C H ,

R - C H — C H ,— С Н , -*■ R — CH — С Н , -► R - C — CH,

С Н ,

2. Взаимодействне с нейтральними молекулами с образованием 
нових ионов карбония:

R - C H — СН,-т С.Н,* -  С ,Н ; i R - C H ,- C H ,

R - C H — СН ,-гС4Н , -  С4н ;  R — СН = СН ,

3. Расиад карбоний-иона с батьшим числом углеродних атомов:

СИ, — С Н — С Н , — R — C H ,- C H = C H , +  R+

Развитие цепи идет по линии разнообразних преврашений ионов кар- 
бония и водородного обмена с нейтральними молекулами. Обрив 
цепи происходит в результате реакции между ионом карбония (катио- 
ном) и анионом алюмосиликата:

R - C H - C H ,  +  A- -  R — СН = CH,-f-НА

Катализатор в конечном итоге восстанавливает свой химический 
1'остав, и процесс может начннаться снова.

Механизм каталитического крекинга значительно отличается от 
механизма термического крекинга, что обусловлено как специфич- 
ностью действия катализатора, так и кинетическими факторами. Oi- 
новние особенности механнзма каталитического крекинга следуюшие.

1. Последовательность, в соответствии с которой различние клас- 
cu углеводородов вступают в реакции каталитического крекинга, иная, 
чем при термическом крекинге. Ниже приведени ряди основних групп 
Углеводородов по убиванию их склонности к преврашениям при тер- 
"ическом и каталитическом крекинге:

г « р м и ч е с к и й  к р е к и и г :
алкани >  циклоалканм >  алкени >  алкилированние арени 

к « т а л и т и ч е с к и й  к р е к и н г :
алкенм >  аренм с большим числом бокових цепей >  циклоалканм >  ал-
кани
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Указанная последовательность объясняется нзбнрательностью ад- 
сорбции разлнчних углеводородов на поверхностн каталнзатора. 
В  первую очередь на катализаторе адсорбируются ненасьпценние, 
богатие энергией соединения: диалкени, алкени, арени; наименьшей 
адсорбционной способностью обладают алканм. Ускорение реакций 
крекинга в присутствии катализаторов для алкенов и аренов в сот- 
ни и даже тнсячи раз превьппает ускорение расшепления алканов. 
Селективная адсорбция обусловлнвает ступенчатий последовательннй 
ход процесса, прн котором углеводороди, сильно сорбируемие каталн- 
затором, тормозят расшепленне слабо сорбируемих вешеств. При тер- 
мическом же крекинге все компоненти сирья претерпевают превраше- 
ния одновременно.

2. Развнтне процессов перераспределения или диспропорционнро- 
вания водорода. Молекули углеводородов, адсорбнрованние на ката- 
лизаторе, склонни дегидрироваться, что прнводит к увеличению не- 
насишенности и, как следствне, к более прочной адсорбцин на ката- 
лизаторе. В  результате вновь образовавшнеся алкени начинают поли- 
меризоваться и преврашаться в конечний продукт процесса — кокс. 
При этом водород, теряемий молекулами, адсорбированними на 
катализаторе, насишает различние осколки молекул и прежде всего 
изомеризованние алкени. Итак, одни молекули теряют водород, дру- 
гие насишаются им, в чем и состоит процесс диспропорционнрования. 
Постепенно все активние центри катализатора закриваются коксом, 
что влечет за собой необходимость восстановления его активности 
(регенерации катализатора). Кокс —  неизбежний продукт основного 
каталнтического процесса: прн термическом же крекннге кокс образу- 
ется в результате вторнчних химических преврашений и является про- 
дуктом побочннх високотемпературннх реакций конденсацни.

3. Значительное развитие реакций изомернзации. В  результате 
изомеризации ненасншенних осколков и дальнейшего насншения их 
водородом в продуктах крекинга накапливаются изоалкени, в част- 
ности для крекинг-газа характерно внсокое содержание изобутана.

Особенности механизма каталитнческого крекинга резко сказн- 
ваются на составе и свойствах конечннх продуктов. Так, в газе мень- 
ше низкомолекулярннх компонентов, но больше изобутана. Бензинн 
обогашаются изоалканами и ароматическими углеводородамн.

Основнимн преимушествами каталитического крекинга перед тер- 
мическим являются более високая скорость реакций в присутствии 
катализатора и ббльшая ценность получаемнх продуктов.

В  табл. 16.2 приведена сравнительная характернстика процессов 
каталитического и термического крекинга.

Каталитический крекинг осушествляют на у с т а н о в к а х  с  движушим* 
ся шариковнм катализатором н с пнлевпдннм или микросферическим 
катализатором в кипяшем слое.

На рис. 16.4 приведена технологическая схема с движушимся шар»' 
ковим цеолитсодержашим катализатором.
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Т л б л и ц а  16.2. Сравнительная оцеика npourccoi термического 
и каталитического крекинга

Условия процесса ТермическиА крекинг Каталитическнй крекииг

Температура, ®С 470—540 450-525
Давление, МПа 
Характеристика продук-

тов:

2,0-2,7 0,06—0,14

газ В основном фракция
Ci—С*

В основном фракция
cs-c,

бензин Содержит значительное 
количество алканов нор- 
мального строения, алке- 
нов и диенов, октановое 
чнсло 66—68

Содержит много раз- 
ветвленних алканов н 
аренов, октановое чнсло 
78-85

Широкое распростраиеиие пааучили установкн каталитнческого 
крекннга в кнпяшем слое. Катализатор, прнменяемьж для этих целей, 
изготавлнвают в виде мелких шариков (20— 80 мкм) или частиц не- 
правильной формь! (12— 120 мкм). Технологическая схема установки 
прнведена на рис. 16.5.

Рис. 16.4. Технологичес- 
кая схема установки с 
лвнжушимся катализато-
ром:
1 — совмешенний реактор- 
Р^генератор; 2 — пневмо- 
тРанспорт; потоки: / — chi- 
рье, // _  водяной пар. I I /  — 
Димовие газь!. I V — воэдух. 
v  — продукть! реакции

Рис. 16.5. Схема каталитического крекинга 
в псевдоожиженном слое:
/ — трубчатая печь; 2 — регенератор с псевдо- 
ожиженнмм слоем твердой фази; 3 — реактор с 
восходя!цим потоком; 4 — ректификациониая ко-
лонна

Сирье нагревается в печи /, смешивается с рециркулятом и 
подается в подъемньж стояк катализаторопровода, по которому ка- 
тализатор, сирье и рециркулят поступают в реактор 3. Процесс кре-

Гаэойль

J704

Крекинг-газ
Аимойие

гази
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кировання начинается eme в стояке и заканчнвается в кнпяшем слое 
реактора. Пари продуктов реакции и водяной пар, подаваемий в от* 
парную зону, уходят через верхний штуцер реактора и поступают в 
нижнюю часть ректификационной каю нни 4 . С  верха колонни отво- 
дятся газ, водяние napu и napu бензина. С  низа колонни насосом в ре- 
актор откачивается тяжелий газойль со взвешенной в нем катализатор- 
ной пилью.

Катализатор из кипяшего слоя реактора медленно опускается в от- 
парную зону, куда подают водяной пар, с помошью которого с но- 
верхности удаляются napu нефтепродуктов. Далее катализатор посту- 
нает в катализаторопровод, откуда воздушний поток поднимаетего в ре- 
генератор 2. Основная часть воздуха для вижига кокса подается не- 
посредственно в регенератор. Для съема избиточной теплоти в змее- 
вики регенератора подводят пар или воду. Димовие гази, образовав- 
шиеся прн вижиге кокса, отводят сверху и направляют в котел-ути- 
лизатор, а затем в электрофильтр для улавливания катализаторной
ПЬ1ЛИ.

Для увеличения средней скорости движения катализатора может 
бить применен реактор с восходяшим или патусквозним потоком ката- 
лизатора.

Каталитический риформинг. Каталитический риформинг исполь- 
зуют для повишения октанового числа бензинових фракций и для 
патучения аренов, являюшихся ценним сирьем нефтехнмического снн- 
теза.

В  процессе риформинга молекули углеводородов подвергаются пере- 
стройке (реформируются) без изменения числа углеродних атомов в 
молекуле. В  основе процесса лежат реакции, откритие и изученние 
советскими ученими: дегидрирование циклоалканов (нафтенов) в аре- 
ни (Н . Д . Зелинский и его школа) и дегидроциклизация (дегидриро- 
вание, сопряженное с циклизацией) алканов (Б . А. Казанский, 
А. Ф . Платэ, Б. Л . Молдавскнй):

Если исходний алкан содержит менее шести атомов углерода в ОС- 
новной цепи, то ароматизации предшествует изомеризация алкана 
с удлинением основной цепи:

CH|

сн, сн,
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При объясненни механизма дегидроциклизации предполагают два
пути:

А ikjh Инклоялкан Арсн

В результате этих реакций происходит дегидрирование циклоал- 
канов с образованием ароматических углеводородов, виход которих 
растет с повьпнением температури и снижением давления. В  процес- 
се риформинга ароматизацня циклоалканов является наиболее жела- 
тельной реакцией.

Дегидроциклизация алкилароматических углеводородов ведет к об- 
разованию конденсированнмх ароматических систем:

Кроме рассмотреннмх целевих реакций при риформинге проте- 
к;1ют и побочние процесси, часто нежелательние. Так, в некоторой 
степени происходит крекинг висших углеводородов с образованием 
мнзших газообразних алкенов и алканов:
КСН*— C H jR ' — R C H = C H , +  R 'H  

н затем гидрирование алкенов:
R - C H  C H t • Н , -* R C H .- C H ,

Поэтому гази риформинга состоят почти исключительно из алка- 
нов, значительно разбавленних водородом.

Нежелательной является и реакция дегндроконденсации аромати- 
ческих углеводородов с образованием полнцнклических и конденснро- 
чаншях соединений, которая приводит к значительному закоксовива- 
нию катализатора. Поскольку реакция дегидроконденсации обрати- 
мая, проведение риформинга под давлением водорода предотврашает 
ниделенне кокса и удлиняет срок служби катализатора. Одним из 
нервих процессов каталитического риформиига бил освоен так назн- 
чаемий гндроформинг, которий осушествляется под давлением водо- 
Рода 1,5— 2,5 МПа в присутствин алюмомолибденового катализатора 
"ри 480 550 °С.

В промьппленности для риформинга прнменяют платиновие (но- 
с"тель —  оксид алюминия, промотированний фтором или хлором; 
^люмосиликат; цеолит и др.) или полнметаллические катализатори, 
^одержашие кроме платини другие металли: рений, иридий, кадмий,

сн ,

сн
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свмнец, палладий, германий (носители те же). В  качестве промоторов, 
увеличивакмцих активность, селективность н термическую стабиль- 
ность, предложень! также редкие элементм — иттрий и церий.

Наиболее широкое распространение получил алюмоплатиновий ка- 
тализатор, а сам процесс риформинга на этом катализаторе известен 
под названием платформинга. Содержание платини в катализаторе 
составляет 0,3—0,65 % .  Повишение содержания платини повмшает 
активность катализатора и приводит к увеличению октанового числа 
бензина. Факторами, ограничиваюшими содержание платинм в ката- 
лизаторе, являются ускорение реакций деметилирования и расшепле- 
нич циклоалканов, уменьшаюших виход бензина, а также ее високая 
стоимость.

Катализатори платформинга могут стабильно работать без реге- 
нерации от 6 месяцев до 1 года, но проявляют високую чувствитеть- 
ность к сернистмм и азотистим соединениям, примесям свинца и мишь- 
яка. Нежелательной примесью в сирье является влага, которая 
вступает во взаимодействие с хлором катализатора. Образуюшийся 
при этом хлороводород визивает сильную коррозию оборудования. 
Д ля продления срока служби катализатора сирье платформинга под- 
вергают гидроочистке и осушке. Регенерация дезактивированного ка- 
тализатора осушествляется медленним вижиганием кокса.

Полиметаллические катализатори обладают стабильностью биме- 
таллических и характеризуются большей селективностью и эффектнв- 
ностью. Стабильность катализатора повишается при добавке редко- 
земельних элементов, обеспечиваюших високую дисперсность плати- 
ни. Разработани катализатори, менее требовательние к содержанию 
в сирье влаги, соединений cepu и азота.

Основними продуктами процесса являются водородсодержаший газ 
и жидкая фракция —  риформат. Водород используют частично для 
восполнения потерьциркулируюшеговодородсодержашего газа. Боль- 
шая же часть его направляется на установки гндрокрекинга и гмдро- 
очистки нефтепродуктов. Виход водорода с концентрацией 90% в про- 
uecce платформинга составляет 0,7— 1,5%.

Риформат используют как високооктановий компонент автомобиль- 
них бензинов (октановое число 95) или направляют на виделение 
аренов. Из бензинов каталитического риформинга можно виделить 
индивидуальние арени: бензол, толуол, этилбензол, все изомери кси- 
лолов, нафталин, псевдокумол и некоторие другие продукти, ис* 
патьзуемие в органическом синтезе. Д ля виделения углеводородов 
применяют экстракцию. j

Платформинг осушествляют при 470— 540 'С  и давлении 2—4 МПа 
в среде водородсодержашего газа. Основние реакции риформинга об- 
рагими и эндогермични, и в целом процесс каталитического рифор- 
мннга также эндотермичен. Следовательно, в реакторе при проведе- 
нии процесса с неподвижним слоем катализатора температура по ходу 
потока поиижается. Понижение температури ведет к уменьшению рав- 
новесних степеней преврашения и скорости реакций. Д ля о б е с п е ч е н и я
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Г а б л и и а  16.3. Показатсли работи устаиовки риформинга 
ло схеме с тремя реакторами

Цоказатели работи установки
Реактор

• 1 * 3

Температура, °С:
на входе 502 502 502
на виходе 433 472 4 %

Падение температурм, °С 69 31 6
Количество катализатора. %  от об- 15 35 50

meft загрузки
Октановое число 65,5 79.5 90,0
Основние реакцин Дегидроге- Дегидроге- Г идрокре-

ннзацня. низацня. кинг, де-
дегндро- дегндро- гидроцнк-
изомери-

зация
нзомериза- 
ция, гидро- 

крекннг, 
дегидро- 

циклнзация

лнзация

оптимальннх условнй ведення процесса его осушествляют в трех по- 
следовательно соединенннх реакторах с предварительним подогре- 
вом исходной смеси на входе в каждьш из них. Поскольку реакцни 
дегидрогенизации эндотермичнь!, реакционная смесь бистро охлаж- 
дается. В  первом по направлению сирьевого потока реакторе количе- 
<тво катализатора должно бмть гораздо меньше, чем в остальннх, 
так как ввиду большой концентрацнн реагеитов реакцин протекают 
в нем чрезвьтайно бнстро и поглстцение теплотм наиболее велико. 
Количество катализатора в процентах от обшей его загрузки меж- 
лу реакторами распределяется в отношении 15 : 35 : 50. Изменение 
течператури в последнем реакторе, содержашем до половшш обшего 
количества катализатора, самое незначительное, поскатьку увели- 
чивается виход продуктов гидрокрекинга, сопровождаюшегося ви- 
делением теплотн. В  табл. 16.3 приведени условия работи устаио- 
вок риформннга по схеме с тремя реакторами. Процесс осушествля- 
ют также на циклических установках с регенерацией и на установках 
с лвижушимся катализатором, непреривно регенерируемим в спе- 
ииальном аппарате.

§ 4. Очмстка нефтепродуктов

Нефтепродукти в большинстве случаев не являются готовим товар- 
ним продуктом, так как содержат всевозможние примеси, присутствие 
которих обусловливает нестабильность их свойств, делает их некон- 
Диционними.

Для удаления нежелательних примесей применяют химические н 
физико-химнческие методи очистки: обработку шелочью и серной кис-
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лотой, карбамидную депарафинизацию, адсорбцию, каталитическую 
очистку, экстракцию и другие методи.

1Делочная очистка. Шелочная очистка (зашелачивание) предназна- 
чена для удаления из нефтепродуктов кислих (нафтеновме и жирние 
кислоти, феноли) и сернистих соединений (H ,S , меркаптани).

Свободнме кислоть! вступают в реакцию со шелочью с образованием 
солей (мила):
RCO O H+ N aO H — R C 0 0 N a + H ,0

Фенол взаимодействуют со телочью с образованием фенолятов: 
C,H ,OH +  NaOH -  C ,H ,0Na +  H ,0

Сероводород реагирует с образованием кислих и средних солей:

H ,S +  NaOH — NaHS + Н ,0
H ,S +  2NaOH Na,S 2Н,0 
Na,S +  H ,S — 2NaHS

Меркаптани дают при взаимодействии со шелочью меркаптиди:
RSH  +  NaOH ;=t RSNa + H ,0

При проведении шелочной очнстки трудности визивало оконча- 
тельное удаление влаги из очишенного дистиллята. Введение в схе- 
му электроосадителя значительно улучшило степень осушки. К  недо- 
статкам шелочной очистки следует отнести безвозвратную потерю до- 
рогого реагента и образование трудноутилизируемнх сернисто-ше- 
лочнмх стоков.

Сернокислотная очистка. Этот способ применяется для удаления 
из нефтепродуктов алкенов, аренов. смолистнх, азотистмх и отчасти 
сернистих соединеннй. С алкенами серная кислота образует кислме 
и средние эфирм:
RCH = C H ,-  H ,S0 4 — RCH ,CH ,OSO ,H  
2RCH = СН, +  H ,S0 4 -  RCH,CH ,OSO ,O CH ,CH ,R

Кислне эфирн растворяются в серной кислоте, а средние — в очи- 
шенном продукте, поэтому их образование нежелательно.

Арени сульфируются тапько концентрированной серной кислотой, 
взятой в избнтке. В  результате образуются сульфокислотн н суль 
фонн, растворимне в серной кислоте:

с,н,- h , s o 4 -  c , h ss o ,o h  :-н ,о
С ,Н , + C ,H ,SO ,OH  -  (C ,H , ) ,S 0 ,+ H ,0

оульфон

Смолистне вешества, как правило, полностью переходят в кис 
лнй гудрон, представляюший собой отработанную кислоту с раство' 
ренннми в ней продуктами реакций.
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Сероводород окисляется с образованием элементной серн и диок- 
сида cepw:

lljS-f-H,SO| —► S H ,SO , f-н,о
HtSO , -  SQ ,1-H ,0______________
H,S +  H ,SO , — S +  S0 , + 2H,0

Меркантань! c серной кислотой образуют дисульфидн и диоксид
t-epu:

2RSH + H ,SO , — RSSR  +  SO, • 2Н,0

Сернокислотной очистке нрисуши недостатки: громоздкость обо- 
рудования, большое катичество реагентов и др.

Адсорбционная и каталитическая очистка. Адсорбционная очистка 
служит для удаления непредетьних углеводородов из ароматических, 
для освобождення светлих нефтепродуктов от смапистих, асфальтено- 
вих и других нежелательних соединеннй. В  качестве адсорбентов ис- 
пользуют естественние глини, силикагети, алюмогели, активиро- 
ванний уголь, синтетическне алюмосиликати и другие твердие ве- 
|цества.

Каталитическая очистка применяется для повишения качества 
нефтепродуктов, патученних при первичной перегонке и вторичних 
нроцессах нефтепереработки. В  промишленной практике распростра- 
нени следуюшне методи очистки с применением катализаторов: очи- 
стка от сернистих, азотистих, кислородних, металлорганических со- 
единений в присутствии алюмокобальтмолибденових и алюмоникель- 
матибденових катализаторов под давлением водорода (гидроочистка), 
очистка от непредельних углеводородов с нспользованием синтети- 
ческих алюмосиликатов (тритинг); очистка от сернистих соединеннй 
с помошью природних бокситов и алюмосиликатов; каталитическая 
демеркаптанизация (процесс Мерокс). Процесс Мерокс в последнне 
|'оди попучил широкое примененне в СССР и за рубежом. Демеркапта- 
низация осушествляется на специальном катализаторе в шелочной 
среде:
4RSH +  0 ,  -* 2RSSR +  2H.O

Катализатор процесса Мерокс чувствителен к сероводороду, по- 
этому необходима предварительная этаноламиновая или шелочная 
очистка сирья.

Гидроочистка. Гидроочистке подвергают почти все нефтяние 
гоплива, как прямогонние, так и вторичного происхождения: бензин, 
керосин, реактивное и дизельное топливо, вакуумний газойль. Про- 
Цесс гидроочистки применяют для облагораживания компонентов сма- 
ючних масел и парафинов.

Преврашения сернистих, кислородних и азотистих соединений 
при гидроочистке можно проиллюстрировать следуюшими примерами:
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Cr«—О ° н - О н ‘0

( j ^ | N С } Н ПК Н 21 ^  C 5H I2 + NHj

При гидроочистке одновременио происходит также гидрирование 
нестабильних непредельних углеводородов до соответствуютих пре- 
дельних.

Очистка с помошью селективних растворителей. Этотметод очист- 
ки нанболее широко применяется в производстве смазочних масел. 
В  качестве селективних растворителей в промишленности нспользуют 
жидкий диоксид cepu, ннтробензол, фурфурат, фенол, крезол, ди- 
хлорэтан, карбамид, пропиленкарбонат и др.

При селективной очистке растворители поглошают нежелатель- 
ние компоненти, не затрагнвая совсем или раггворяя лишь в незна- 
чнтельной степени основние компоненти нефтепродуктов, или, на- 
оборот, хорошо растворяют углеводороди, а незначительние примеси 
осаждаются из раствора и легко отделяются.

Применяемие методи экстракции с использованием селективних. 
растворителей подразделяют на однократние, многократние, периоди- 
ческие и противоточние. Наиболее эффективен противоточний метод, 
прн котором очишаемий продукт непреривно движется навстречу 
растворителю.

Адсорбционние методи. Д ля удаления сероводорода наибольшее 
распространение получила очистка этаноламинами, фенолятами, фос- 
фатами. В  основе этих методов лежат следукицие обратимие реакции:

iNH^CHjCHsOH + HjS ^  (СН,СН,ОН\Н,),5 
CtH jO \ 'a-rH tS C ,H»O H-rNaHS 
K ,P 0 4+ H ,S  KtHPO^ +  K H S

Для избирательной очистки от сероводорода газов, содержаших ок- 
сид и диоксид углерода, применяют мишьяково-содовий метод.

§ 5. Охрана окрумаю1цей средм прм нефтепереработке

Обшая масса углеводородов нефти, попадаюших ежегодио в океан, 
оценивается в 5— 10 млн. т. Статистические данние указивают на то, 
что основная доля загрязнений приходится на т р а н с п о р т и р о в а н и е



лефти. Например, при ее траиспортироваиии в океанических танке- 
,;iх операции погрузки, разгрузки, очистки танков, загрузкн балла- 
ra сопровождаются большой потерей нефти.

Загрязнение океана нефтепродуктами происходит не только во 
время ее транспортирования. Реки и городские стоки вносят прнмер- 
по такой же вклад в его загрязнение.

Еше больше углеводородов нефти попадает в атмосферу в резуль- 
гате испарения и неполного сгорания топлива. При нефтепереработ- 
ке и сгорании нефтн низкого качества, которая используется в печах 
п бонлерах перегонних заводов, в атмосферу вибрасиваются такне 
оедннения, как сероводород, меркаптани, оксид углерода, оксиди 
i юта, а также твердие частици, образуюшиеся в процессе каталитиче- 
ского крекинга при регенерации катализатора. При очистке нефте- 
продуктов происходит утечка углеводородов из шелей в клапанах и 
грубопроводах, в реакторах и резервуарах для хранения; большое ко- 
тчество  вредних вешеств виносится сточними водами. Небезизвест- 
но, что вихлопние гази автомобилей также являются источником за- 
грязнения воздуха (оксид углерода, углеводороди и другие органиче-
i-кне соедннения, окснди азота, серосодержашие соединения).

Д ля предотврашения загрязнения окружаюшей среди продуктами 
мереработки нефти осушествляется комплекс мероприятий, сушест- 
венно влияюших на чистоту атмосферного воздуха и водоемов. Так как 
овише 40% от обшего объема вибросов углеводородов в атмосферу при- 
чодится на долю резервуарних парков, резкого снижения их потерь 
удается добнться, применяя для хранения нефти и светлих нефтепро- 
дуктов резервуари с понтонамн и плаваюшей кришей.

Предотврашению потерь углеводородов способствует также соеди- 
ненне резервуаров между собой газоуравнительними линиями, по- 
18оляю1цимн виделять napu, витесняемие из резервуара при зака- 
чнвании в него продукта не в атмосферу, а в соседний резервуар.
I iрактика эксплуатации нефтеперерабативаюших заводов показала, 
что в рядеслучаев можно вообше отказаться от сооружения резервуар- 
них парков, перейти к использованию так називаемой ж  е с т к о й

в я з н между установкамн —  поставшиками и потребителями сирья. 
В середине 70-х годов на схему жесткой связи или иначе «прямого пи- 
гания» бмли переведенн многие установки каталитического риформин- 
'а и гидроочистки.

Узли водооборотного водоснабжения и очистнне сооруження ка- 
нализациоиимх систем — второй по величине источник загрязнения 
тмосферн углеводородами и сероводородом. Наиболее эффективное 
редствоборьби с потерями —  сокрашение загрязнения оборотной водн

II канализационних стоков нефтью и нефтепродуктами, применение бо- 
'е< эффективних радиальних отстойников. Сооружение аппаратов воз- 
lyniHoro охлаждения вместо водяних кожухотрубчатнх холодильни- 
ков, замена сальниковнх уплотнений насосов торцевнми, внедрение
^рметичннх насосов и компрессоров без смазки создали условия для 
'"ачнтельного уменьшения потерь нефгепродуктов с водой и стоками
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Д ля снижения вредного влняния вибросов от факельнмх свечеЯ 
на нефтеперерабативаюших заводах добиваются максимально возмож! 
ного сокрашения сброса паров и газов в факельние системи, улавли- 
вают и возврашают на повторную переработку поступаюшие в факель- 
ную систему продуктн, улучшают условия сгорания на факельной 
свече.

В  результате проведения комплекса мероприятий, в том числе repJ 
метизации резервуаров и дренажних устройств, насосного оборудова- 
ния и арматури, улучшения товарно-транспортнмх операций, гювьнне- 
ния эффективности улавливания нефтепродуктов в водоочистннх со-3 
оружениях, продувок нри подготовке оборудования к ремонту удалось 
значительно сократить потери нефти и нефтепродуктов.

Эффективнмм методом зашити окружаюшей среди является вне-| 
дрение малоотходних или безотходннх процессов, позволяюших] 
уменьшать или исключать сброс отработаннмх реагентов, шлаков, 
снизить водопотребление, нейтралнзовать димовие и отходяшие газь|.|

Важной проблемой для отрасли остается сокрашение вибросоя 
диоксида cepw. Эффективное средство предотврашения образования! 
SO j —  удаление cepu из сьфья установок каталитического крекинга.

Д ля этого все вновь строяшиеся установки каталитического крекинга 
сернистого сирья оборудовани блоками гидроочнстки вакуумного 
дистиллята.

Предотврашение виброса оксида углерода достигается созданнем 
систем дожига СО, а для очистки от катализаторной пнли служат 
эффективние системи улавливания, состояшие из циклонов и электро! 
фильтров.

Загрязнения водоемов продуктами переработки нефти можно избе*1 
жать, если при проектировании и эксплуатации предприятия исполь- 
зовать:

— широкое применение систем оборотного водоснабжения;
—  максимальное использование воздушного охлаждения вместо 

водяного;
—  внедрение глубокой очистки стоков с последуюшим возвратом! 

их в оборотное водоснабжение;
—  исключение залпових сбросов сточних вод;
—  более полную утилизацию технологических конденсатов внутри| 

установок;
—  исключение применения в вакуумних системах конденсаторов 

смешеиия;
— отказ от охлаждения горячих стоков и конденсатов путем непо- 

средственного смешения с водой;
— включение в случае необходимости в состав завода установок 

по упариванию води из солесодержаших стоков, утилизации сернисто- 
шелочних стоков и шламов.

Виполнение этих требований позволяет свести к минимуму по- 
требление свежей води, сбрасивать в водоем только очишенние стоЧ-| 
ние води.
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во п р о см  для поаторения и самостоатальиом проработки

1. Какови состав н свойства нефти? Какое значение нефть имеет хак сирье 
хИмической промншленности?

2. Какие важнейшие нефтепродукти получают на нефтеперерабативаюших
ишодах?

3. Что такое октановое число? От чего оно завнснт? Какие сушествуют спо- 
с-обн увелнчения октанового чнсла?

4 Как осушествляется подготовка нефти к первичной переработке? Каково 
назначеиие отдельнмх стадий подготовки?

5 В  чем различие между физическимн и химическими методами переработ- 
кн нефти и нефтепродуктов?

6. Каковм фнзико-химические основь! первичной переработкн нефти? По- 
чему перегонку мазута осушествляют под вакуумом?

7. Какие термические процессь! переработки нефти вм знаете?
8. Объясните механизм термических процессов. Какими химнческими превра- 

шениями сопровождается термическнй крекинг? Проиллюстрируйте ответ 
примерами химических реакцнй.

9. В чем отличие трубчатой печи установок термнческого крекинга от печей 
перегонних установок?

10. Основиваясь на особенностях механизма каталитического крекинга. 
проведнте сравнение процессов термического и каталитического крекинга неф- 
тепродуктов. В чем заключаются основнме преимушества каталитического кре- 
кинга перед термическим?

11. Какими свойствами должни обладать катализатори каталитического 
крекннга? Какова нх особенность? Как осушествляется регенерация катализа- 
тора?

12. Охарактеризуйте установки каталитического крекинга в кипяшем слое 
и с движушимся катализатором.

13. Объясните сушность и назначсние основних методов очистки нефте-
иродуктов.

14. Как решаются вопроси охрани окружаюшей среди при нефтепереработ-
ке?

Глава 17

Синтезм на основе оксида углерода и водорода

Органический синтез на основе оксида углерода и водорода получил 
■нирокое промишленное развитие.

Каталнтический синтез углеводородов из СО и H . впервие осушест- 
влен Сабатье, синтезировавшим С Н 4 на никелевом катализаторе, и 
Орловнм, получившим этилен на железопалладневом катализаторе, 
нанесеином на кокс.

Из оксида углерода и водорода термодинамически возможно обра- 
»>вание углеводородов любой молекулярной масси, типа и строения. 
Из СО и Н , синтезированм углеводородние смеси широкого фракцион- 
"ого состава (от С, до C J0, редко до C,„n и вьние), включаюшие алкани 
и алкени.

Сннтез алканов и алкенов из С О  и I L  на кобальтових катализато- 
Рах в обшем виде может бить представлен уравнениями реакций: 
',С О + (2 я+ 1 )Н , -  CnHin +*-f- яН ,0  
"СО +  гпН, — С „Н „, +  яН ,0



на железном каталнзаторе —  уравненнями 
2 лС О -Н л+  ! )Н ,  — nCO,
2 л С О - } -  n H ,  —► C n H j n - f  n C O j

Образование СОг на железних катализаторах обусловлено реакцней 
С О +  Н ,0  СО. +  Н ,

Фишером и Тропшем било обнаружено, что при катализе окснда4 
ми некоторих металлов получается смесь углеводородов и кислород-j 
содержашнх соединений, в том числе метанола. Добавление шелочей 
к окснднмм катализаторам ведет к образованию вмсших спнртов, 
среди которнх преобладает изобутанол:

4СО t 8Н , 7nQ4 KOIV  (С Н , ) ,- С Н - С Н ,0 Н  +  ЗН ,0

Таким образом, синтезн из оксида углерода и водорода протека- 
ют в различнмх направлениях в зависимости от применяеммх катали- 
заторов и рабочих условий. Так, на никелевмх катализаторах при 
0,1 МПа и 160— 200 "С образуются алканм и алкенм с числом угле- 
родннх атомов более 2, а внше 200 °С  — главннм образом метан. На 
кобальтовмх катализаторах при 0,1 —  1 МПа и температуре 170— 
‘200 С  получают алканм и алкенм, причем преимушественно алканм 
линейного строеиия. На железннх катализаторах при 2— 3 МПа и 
200 250 °С  образуются смеси алканов и алкеиов в основном раз- 
ветвленного строения, а также кислородсодержашие соединения. На 
рутениевнх каталнзаторах при внсоких давлениях (50— 150 МПа) 
и температуре 100— 120 °С  получают внсокомолекулярнне парафино- 
вме углеводородн (с молекулярной массой до 2-10* и более).

Необходимо отметить, что термодинамическая вероятность и экс- 
периментальнне возможности синтеза из СО н Н 4 различинх кисло- 
родсодержаших соединений расширяются, если брать смеси СО + 
+  Н ,0 , СОг +  Н „  C j0 2 +  Н „  использовать вводимне извне инициа- 
торн, специальнме реакционнме средн, активнме и комплексообра- 
зуюшие растворители, прнменять более вмсокие давления (до 
1000 МПа).

Впервне синтез Фншера— Тропша бнл реализован в Германни 
в 1936 г. с целью получения синтина (синтетического бензина).

В  настояшее время на основе смесей оксида углерода и водорода 
в промншленном масштабе производят такие крупнотоннажнме про- 
дуктн, как метанол, жидкие алифатические углеводородн и метан-

§ 1. Синтез метанола

Метанол по значению и масштабам производства является одним из 
важнейшнх многотоннажннх продуктов, вмпускаемнх с о в р е м е н н о й  
химической проммшленностью. Он широко применяется для получе- 
ния пластических масс, синтетических волокон, синтетического каучу* 
ка, в качестве растворителя и т. п.
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О бласти  применення метанола все расшнряются: он является, в ча- 
тности, перспективним продуктом для транспорта энергии на даль- 

ние расстояния (см. гл. 11), возможним компонентом автомобильних 
оензинов, сирьем для мнкробнологнческого синтеза и т. д.

Производство метанола сннтезом из оксида углерода и водорода 
ипервне бмло организовано в Германии в 1923 г. Динамика мирово- 
ro мроизводства метаната показана в табл. 17.1 на примере развитих 
капиталистических стран. Из таблини видно, что в течение 10 лет 
нроизводство метанола в среднем удваивается. Вьшуск метанола в 
С.ССР также постоянно увеличнвается. Так, еслн в 1970 г. он состав- 
лял млн. т, то в 1980 r. уже 1,9 млн. т, а в 1987 г. — 3.3 млн. т.

Т а бл и ца 17.1. Производство метаиола ■ развитмх 
ьаниталистических странах
<шс. т в год)

Страна 1960 r. 1965 г. 1970 r. 1975 г. 1980 г

С.ША 892 i;joo 2242 2250 4000
Японня 193 430 9.48 1360 2000
Ф Р Г 333 603 863 1200 1600
Италия 112 150 285 300 400
Франция 70 123 212 400 530
Англия 57 160 212 340 400

Метанат патучают различними методами, отличаюшимися нсход- 
нь1м смрьем, способами ero переработки в технологнческий газ, а 
гакже условиями проведения синтеза метанола.

Ниже прнведени сведення о доле различних источников сирья, 
используемих при получении технологического газа ;ц я  синтеза ме- 
ганола в СССР.

Природний г а з ........................................................71.6
Смнтез-газ производства аиетилена . . . .  15,7

Газм неф тепереработкн ...................................... 3,8
Твердое т о п л и в о ................................................... 8 9

i вердое топлнво сохраняет в качестве сирья определенное значе- 
ние. Разработка процесса газификации угля с целью получения снн- 
гез-газа, содержашего Н ., СОг, СО, может изменить структуру 
ч-|рьевой бази производства метанола н таким образом неудобний для 
'ранспортнровання угать будет преврашен в удобний для хранения, 
'Ранспортирования и использования метанол.

Физико-химические осиови процесса. Сннтез метанола основан 
"а обратимих реакпиях, описиваемих уравнениями:

(-От-2Н, ^  СН,ОН; — 90.8кДж ( I )
' ° »  +  ЗН, C H ,O H J- H fO; \Н  =  — 49,6 кДж ( I I  >
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Реакции ( l)  и ( I I )  экзотермични и протекают с уменьшением объема.1 
Из этого следует, что для достижения максимальнмх значеннй вихода1 
метанола н степени нреврашения синтез-газа необходимо проведение 
процесса при низких температурах и вмсоких давленнях.

Л\аксималь!ю достижимая степень преврашения синтез-газа прн 
этом ограннчена условиями равновесия реакций получения метанола, 
которне изучени экспериментально и теоретическн. Для расчета кон- 
стантм равновесия реакции ( I)  получено уравнение

3748 7 I
•й —  — 9.2833 lg Т  )-3.1475-ю -» r  — 4.2613-10-» Г *+  J3.8I44. (17.1)

Константу равновесня реакции ( I I )  можно рассчнтать, исходя из 
значений константи равновесня реакции (I), а также используя кон- 
станту равновесня реакции, которая сопровождает образование мета~ 
нола:
СО, +  Н , C 0 + H ,0  ( I I I )

При этом K t == AC,/ACj. Такой метод расчета констант равновесия в 
данном случае прнменим, так как уравнение ( I I )  можно получить, 
вичтя из уравнения ( I )  уравнение ( I I I )  (см. гл. 2).

Следует отметить, что раиее процесс получения метанола из оксидов угле- 
рода трактовался как последовательное восстановление диоксида углерода до 
оксида, а затем оксида углерода до метанола:

со, — со — сн,он
Группой исследователей института нефтехимического синтеза АН  СССР 

жспериментально доказан механизм синтеза метанола нз оксидов углерода, 
гогласно которому на оксиднмх каталнзаторах (медь-цинк-алюминиевом и 
циик-хромовом) метанол образуется из диоксида углерода, присутствуютего 
в исходном газе или образуютегося при конверсии оксида углерода водянмм па- 
ром Синтез метанола нз СО и Н , отражается схемой:

+ H.O. -Н , +3Hl
СО ----------- »• СО, -------«• CHjOH н,о
Следовательно, «прямой» синтез метанола из диоксида углерода и водорода явля- 
••тся основнмм нутем его образования.

Т а б л н ц а  17.2. Содержание метанола при равновесии газовой смеси 
при исходном молярном отношении водорода и оксида углерода 2 : I

Давлемие.
М П а

Моляриая доля мета- 
иола (% )  при гемпе- 

ратура*. *С Давление.
М П а

Моляриая доля мета- i 
иола (% )  при темие- 

ратурах. eC

300 360 300 350

5 10,5 25,0 66,0 31,9 J
7,5 , __ 4.9 30,0 75,5 40,4 1

10,0 26.3 8.2 40,0 8fi,0 55,5 |
15,0 40,8 16,0 50,0 89,6 66,7 j
20,0 54,0 24,0 ____
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В табл. 17.2 приведени равновесние концентрацин метанола, рас- 
считанние для исходной смеси, состояшей из водорода и оксида угле- 
рода, взятих в молярном отношении 2 : 1 .

Из табл. 17.2 видно, что содержанне метанола в газовой смеси 
растет с повьпиением давления и снижением температури. Однако 
для увеличения скорости реакции необходимо повьпиение температури. 
При этом, вмбирая оптимальнмй температурнмй режнм, следует учи- 
тмвать образование побочнмх соединений: метана, вмсших спиртов, 
кислот, альдегидов, кетонов и эфиров:
СО ЗН, СН« + НаО 
COj • 4Н, СН4 + 2Н,0
яСО : (2л - I )  Hf ^  C „H ,n tf т яН ,0  
яСО +  2яН, j r t  C nHfnOH +  (n — I )Н ,0  
2СО 4Н, zzZ (C H ,) fO + H fO
2СО t r ;  CO, + C
Эти реакцин обусловливают бесполезнмй расход синтез-газа и удоро- 
жают очистку метанола.

Применяеммй для сннтеза метанола катализатор должен обладать 
вмсокой селектнвностью, т. е. максимально ускорять образование ме- 
танола при одновременном подавлении побочнмх реакций. Для син- 
теза метанола предложено много катализаторов. Лучшими оказались 
катализаторм, основнмми компонентами котормх являются оксид 
цинка или медь.

На первмх крупнотоннажнмх установках процесс осушествлялся 
при давлении около 30 МПа на цинк-хромовом катализаторе. В  по- 
следукмцие годм получили широкое распространение схемм синтеза 
при пониженном давлении на низкотемпературнмх медьсодержаших 
каталнзаторах.

Катализаторм синтеза метанола весьма чувствительнм к катали- 
тическим ядам, поэтому первой стадией процесса является очистка 
газа от сернистмх соедннений. Серннстне соединения отравляют цинк- 
хромовме катализаторн обратимо, а медьсодержашие катализаторн — 
пеобратимо. Необходима также тшательная очистка газа от карбонн- 
•ia железа, которнй образуется в результате взанмодействня окспда 
углерода с железом аппаратурм. На катализаторе карбонил железа 
разлагается (: вмделением элементного железа, что способствует обра- 
юванию метана.

Для составления математической модели процесса необходнмо рас- 
полагать уравнениями, связнваютимн скорость реакции с параметра- 

процесса. Изучению кинетики синтеза метанола посвишено много 
Работ. Скорость реакции на цинк-хромовом каталнзаторе (процесс 
изучался во взвешенном слое и лнмитируюшей стадией принималась 
адсорбция водорода) может бнть описана уравнением

•  ,172)
^ctf,on Рсо

16*



где k, и kt —  константм екоростн прямой н обратной реакций; р — j  
парциальное давление.

Для расчета скоростн на медь-цинк-алюмпниевом каталнзаторе 
применимо уравнение

( Р& *  Рц, Рсн.ои \
’** Pio рн, К 'он

(173 )

где kt —  константа скорости прямой реакции; К  — константа равно- 
весия.

Константа скорости kt в уравнении (17.3) может бить рассчитана 
по формуле
Ar, = 7,734-10" ехр ( — 22 700/RT), (17 4»

Завнсимость вмхода метанола от температури представлена на 
рис. 17.1. Кривая зависимости катичества образовавшегося метано- j 
ла от температури проходит через экстремум прн веех составах газа, ]

причем максимальньж виход метанола 
наблюдается прн 255— 270 С.

Интервал оптпмальних те.мператур, J 
соответствуюших нанбольшему виходу 
продукта, определяется активностью ка- 
тализатора, объемной скоростью газовой 
смеси и давлением. Процесси низкого 
давлення (5— 10 Л\Па) на медьсодержа- 
ших катализаторах осушествляют прн 
температурах 220— 280 СС. Для цннк- 
хромового катализатора характерни 
более високие давления (20—30 Л\Па) 
и температури (350- 400 С).

Влияние давления на синтез метано- 
ла нллюстрируется рис. 17.2.

Максимальное давление, прнменяе- 
мое в промишленних синтезах, состав- 
ляет 40 МПа; вишеэтогодавлення уско- 
ряются побочние реакции н.крометого, 
увелнчение затрат на компресеню газа 
ухудшает экономнческие показатели про- 
цесса. В  синтезах низкого давления по- 

вишение давлення ограничено термической стабильностью медних ка- 
тализаторов.

С возрастанием объемной скорости газа виход метанола падает 
Это справедливо для синтеза как прн високом, так н при ннзком дав 
лении. Такая закономерность основана на том, что с увеличением 
объемной скорости уменьшается время контакта газа с катализатором
и, следовательно, концентрация метанола в газе, виходяшем нз ре 
актора (см. рис. 17.1).

Рис. 17 1 Зависимость вихода 
метаиола от температури при 
парциальиих давлениях СО со- 
ответственно 1,08 (/, 4); 0,47 
(2. 5) и 2.0 (•?, 6) МПа:
I, 2. Л — вромя контакта 0,29 с; 4, 
5. 6 — время контакта 0,10 с
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|]а рнс. 17.3 ноказана завнснмость нроизводительности катализа- 
ropa ири 30 МПа от объемной скорости. С увелнчением объемной ско- 
ростн подачи снрьи содержание метанапа в газе снижается, однако за 
счет большего объема газа, проходяшего в еднннцу времени через тот 
Же объем каталнзатора, производнтельность последнего увеличивает- 
ся На практнке процесс синтеза осушествляют при объемних скоро- 
стЯх 20 000—40 000 ч " 1.

Степень преврашения синтез-газа за один его проход через ре- 
актор ограннчена паюжением равновесия реакцин образования 
C H sOH нзС О  и Н г и допустимим перепадом температури по слою ка-

Рис. 17.2. Завнсимость нихода 
мстанола от давления при 
350 °С  и молярном отношении 
Н2:С О - 2 : 1

Рис. 17.3 Зависимость произ- 
воднтельности катализатора 
при 30 МПа ог объемной ско- 
рости

тализатора при адиабатическом режиме процесса. Степень превраше- 
ння СО за проход составляет 15— 50%, при этом в контакпшх газах 
содержится только ~  4 %  С Н 3ОН. С целью возможно более полной 
череработки синтез-газа необходнмо его возврашенне в цнкл после 
виделения метанола н водь|. Коэффициент рециркуляции r можно рас- 
счнтать, используя зависимость между степенью преврашения СО за 
проход и желаемой обшей степенью преврашення:

со хсо
\+r

(17 5)l+ r ( l - c A/c.)
ГДе *со —  обшая степень преврашения СО; дгсо — степень пре- 
вРа1цения за проход; с0 —  концентрация СО во входяшем газе; Са — 
хонцентрация СО в газе, вмходяшем после конденсации. ^

При циркуляции в синтез-газе накапливаются инертние примес» 
•метан, азот, аргон) и их концентрацию регулируют частичной отдув- 
к°й  газа.

Увеличение содержания инертних компонентов в газе равнознач- 
и°  уменьшению парцнального давления реагнруюших вешеств. что

I %>£
I
3 0,82__

tg- зго jив 360 390 m
Гемпература, •€
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Рис 17.4 Функциональная схемз сннтг.ча метанола

снижает производительность каталнзатора. Состав газовой смеси су- 
шественно влияет на степень превратения сирья и производитель- 
ность каталнзатора. В  промьннленнмх условиях всегда работают с не* 
которим избитком водорода; макснмальная производительность на 
блюдается при молярном отношении Н , : СО = 4, на практике иод- 
держивают отношение 2,15— 2,25.

Технологические схемм производства метанола. Технологическин 
процесс получения метанола из оксида углерода н водорода вклк; 
чает ряд операцнй, обязательних доя любой технологической схемм 
синтеза. Газ предварительно очишается ог карбонила железа, серни 
стих соединений, подогревается до температури начала реакцин н n 
ступает в реактор синтеза метанола. По виходе из зони катализа и 
газов виделяется образовавшнйся метанол, что достигается охлажде' 
нием смеси, которая затем сжимается до давления синтеза и возвраш 
ется в процесс. Функциональная схема пронзводства метанола при 
дена на рис. 17.4.

Циркулиционньш еаз

Рнс 17.5. Схема агрегата сннтеза с совмешенной насадкой колонни
1. 2 — фильтри (маслшшА н угольний). S кплоння сннтгм : 4 холоднльмнк кондс нс»т®0[ 
5 — сспараторм; 6 — компрессор. 7 — сборник
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Технологические схемь! разлнчаются аппаратурним оформленнем 
taBHbiM образом стадии сннтеза, включаютей основной аппарат 

колонну синтеза и теплообменник. На рис. 17.5 представлена схема 
1грегата синтеза високого давления с так називаемой совметенной 

1 1 асадкой колонни. Сжатмй до 32 МПа син- 
гез-газ проходит очнстку в масляиом фильт- 
ре I и в угольном фильтре 2, после чего сме- 
шнвается с цнркуляционнмм газом. Смешан- 
НЬ|н газ, пройдя катьцевой зазор между ка- 
гализаторной коробкой и корпусом колонни 

поступает в межтрубное пространство теп- 
юобменника, распаюженного в нижней части 
колоннь! (рис. 17.6). В  теплообменнике газ 
нагревается до 330— 340 С и по центральной 
грубе, в которой размешен электроподогрева- 
гель, поступает в верхнюю часть колоннм н 
проходит последовательно пять слоев катали- 
(нтора. После каждого слоя катализатора, 
кроме последнего, в катонну вводят опреде- 
ленное количество хаюдного циркуляцион- 
lioro газа для поддержания необходимой тем- 
ператури. После пятого слоя катализатора 
газ направляется в теплообменник, где охлаж- 
дается с 300— 385 до 130 С, а затем в холо- 
днльник-конденсатор типа «труба в трубе» 4 
(рнс. 17.5). Здесь газ охлаждается до 30 

С и продукти синтеза конденсируются.
Меганол-сирец отделяют в сепараторе 5, на- 
правляют в сборник 7 и виводят на ректи- 
фнкацию. Газ ироходнт второй сепаратор 5 
для виделення капель метанола, комприми- 
руется до давления сннтеза турбоцнркуля- 
HiiomibiM компрессором 6 и возврашается на 
> интез. Продувочние гази виводят перед ком- 
"рессором и вместе с танковими газамн нс- 
"ользуют в качестве топлива.

Размешение теплообменника внутрн кор- 
"Уса колонни значительно снижает теплоно- 
1ери в окружаюшую среду, что улучшает ус- 
'овня автотермичной работи агрегата, нсклю- 

',яет налнчие горячих трубопроводов, т. е.
Делает эксплуатацию более безопасной и снижает обшие капитало 
нЮжения. Кроме того, за счет сокрашения длини трубопроводов сни- 
'«ается сопротивление системи, что позволяет нспапьчовать турбо- 
ниркуляционние компрессори вместо поршневих.

Процесс производства метана1а при низком давлении включает 
"рактически те же стадин, но нмеет некоторие особенности. На

Рис 17 6. Колонна 
теза Meranoia:
/ — геллообменник: 
чолоднмй баймас; -1 
троподогргватель; i 
тали i«iтор

Iмгк
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рис. 17.7 приведена схема агрегата синтеза метанола прн 5 МПа из 
прнродного газа мошностью 300 twc. т/год.

Природнмй газ сжимается турбокомпрессором / до давления 3 МПа, 
подогревается в подогревателе 2 за счет сжигания в межтрубном про- 
странстве прнродного газа и направляется на сероочистку в аппарати 
3 п 4, где последовательно осушествлиется каталитическое гидрирова- 
ние органических соединений cepw и поглотение образуюшегося серо- 
водорода адсорбентом на основе оксида цинка. После этого газ смеши-

Рис 17.7. Схсма производства метаноаа при давлении 5 МПа:
/. ю  _  турбокомирессорьи 2 модогревателк ириродиого газа: J -  реактор гидрироваия*
. «‘риистмч соедиисиий; 4 -  адсорбер; 5 — трубчатмй коивертор. tf - котел-утили *атор; 7. II, 
П  — теплообмеииики; 8. 14 — холодильники коидеисаторм; 9. 15 -  сепараторм; 13 — колоииа , 
синтеаа; /6--сборник

вается с водянмм паром и диоксидом углерода в соотношении С Н 4: !
Н 40  : СО., I : 3.3 : 0,24. Смесь направляют в трубчатмй кон* 

нертор 5, где на никелевом катализаторе происходит пароуглекислот* 
ная конверсия при 850- -870 С. Теплоту, необходимую для конвер- 
сни, получают в результате сжигання природного газа в спецнальнмх 
горелках. Конвертированнмй газ поступает в котел-утилизатор 6, 
где охлаждается до 280- 290 С. Затем теплоту газа используют в теп- 
чообменнике 7 для подогрева пнтательной водм, направляемой в ко- 
тел-утилизатор. Пройдя воздушимй холодильник 8 и сепаратор 9, 
га« охлаждается до 35— 40 X.. Охлажденнмй конвертированнмй газ 
сжимают до 5 МПа в компрессоре 10, смешивают с циркуляцион- 
нмм газом и подают в теплообменники //, 12, где он нагревается ДО 
220 230 С. Нагретая газовая смесь поступает в колонну синтеза /•?»



,емнературнь1Й режи.м в которой регулируютс помошью холодних бай- 
пасов. Теплоту реакционной с.меси используют в теплообменниках 11.
I > для подогрева поступаюшего в колонну газа. Далее газовая смесь 
охлаждается в хаюдильнике-конденсаторе 14, сконденсировавшийся 
метанол-смрец отделяется в сепараторе 15 и поступает в сборннк 16. 
Циркуляционньж газ возврашают на синтез, продувочнме и танковие 
газь! передают на сжигание в трубчатую

Гаэ иа синтезиечь.
Вследствие снижения температурь! синтеза 

iiри низком давлении процесс осушествляется 
в условиях, близких к равновесню, что позво- 
ляет увелнчить производнтельность агрегата.

Ila  рис. 17.8 изображен реактор для син- 
геза при низком давлении.

Конструкция и изготовление реактороь 
для проведення процесса прн низком давле- 
нии нроше благодаря более мягкнм условням 
синтеза. При это.м применяют реакторм как 
шахтнне, так и трубчатие. В  реакторах для 
синтеза при низком давлении особое внима- 
ние уделяют теплосъему, так как медьсодер- 
жашие катализаторм по сравнению с цинк- 
хромовмми значительно более чувствительни 
к колебаниям температури. В  шахтньх реак- 
торах температурньж режим регулируют с 
иомошью байпасов, холодний газ вводят 
через специальние распределнтельние устрой- 
ства. В трубчатих реакторах катализатор на- 
ходнтся в трубках, охлаждаеммх кипяшей 
водой. Температуру катализатора поддерживают постоянной по всей 
длнне реактора с помошью регуляторов давлення, причем перегреви 
каталнзатора практически нсключени. Вмгрузка отработанного ката- 
лнзатора протекает тоже достаточно просто —  путем снятия капосни- 
KOBbix решеток. Диаметр реакторов достнгает б м  прн длнне 8— 16 .м

§ 2. Новме направленмя ■ развитии производства метанола

последние годи области использования метанола необичайно расши- 
Рились. Непреривно растет чнсло лродуктов, для получения котормх
II качестве сирья нспользуется метанол Производство формалина. 
Кгфбамиднь1х смат, уксусной кислоти, сннтетнческих каучуков, хи- 
мических средств зашити растенин, поливннилового спирта н ацета- 
лей, антифризов, денатурируюших добавок вот далеко не полнмй 
иеречень областей нсполь.. >вания метанапа. Значнтельно возрос ин- 
lePec к метанату как к важному и экономически эффектнвному снрью 
•Viи получения водорода и синтез-газа, которме шнроко применяют
11 металлургии. в пронзводстве аммнака, в процессе обессеривания

Рис. 17 8. Колонна сии 
теча метанола прн ни.»- 
ком давлении:
/ — фарфоровмг шярм; '2 — 
кятллиэатор
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нефтепродуктов. Сутественно расширяется пспольлоннмие метанола 
для получеиия уксусной кислоти, для очистки сточнмх вод от вредних 
соединений азота, для производства кормового белка. В последнее 
время предпапагают, что метанол найдет широкое применение в каче- 
стве источника энергии, газового топлива для теплових электростан- 
ций, моторного топлива и как компонент автомобильнмх бензинов 
Благодаря добавке метанола улучшаются антндетонационнме свойства 
бензнна, повмшается К П Д  двнгателя н уменьшается содержанне вред- 
нмх вешеств в вмхлошшх газах.

Расширение сферм применения метанола требует энергичнмх мер 
но совершенствованию его производства. Можно вмделить не- 
сколько основнмх направлений, по которьш намечено осушествлять 
техническое совершенствование процесса. Это укрупнение мошностн| 
единичного оборудования, использование бесконверсионной перера- 
ботки синтез-газа, ко.мбинирование синтеза метанола с производством 
других продуктов азотной промьппленности, применение центробеж* 
Hbix компрессоров. Надежность работи центробежнмх компрессоров, 
как наиболее сложного и ответственного машинного оборудования тех- 
нологической лннни, является в то же время критерием надежностн 
и стабильности работм агрегата синтеза в целом.

§ 3. Охрана окружак>1цей средм в производстве метанола

Газовие виброси в производстве метанапа подразделяют на две кате- 
гории: постоянние и периодическне. К  постоянним относятся отходя- 
шие газь| и napu, виделяюшнеся из метанапа-сирца на стадни дистил- 
ляции, а также продувочние гази из емкостей. Основной категорией 
вибросов в атмосферу являются периодические, которие возникают 
при остановках агрегатов, отдельних машин, аппаратов, узлов тех- 
нологической линии. Из остановленних систем вибрасиваются при 
продувке оставшиеся в них гази и нари. Основним направлением 
уменьшения пернодических вибросов газов в окружаюший воздушний 
бассейи является повишение надежности всех узлов системи, сведение 
количества остановок и пусков агрегатов до минимума, удлинение про- 
бегов между ремонтами.

Источннком загрязнения биосфери в производстве матанола яв- 
ляются сточние води. В  них содержится до 0,3 %  метанола и других 
кислородсодержашнх соединеннй углерода. В  основном это водь! от 
промивки шламов н емкостей вместе с отходамн со стадии очистки ме* 
танола. Практическн полная очистка сточних вод досТигается только 
при их бнологической обработке. Биологическое окисленне проводят 
в аэротенках с активним илом. Предельно допустимая концентраиия 
метанола всточних водах, поступаюших на биохимическуюочистку, —jj 
до 200 мг/л. Как правило, до поступлення на биологические очист- 
ние сооружения сточние води производства метанола многократно 
разбавляются сточними водамн друтих производств и х о з я й с т в е н н о  
битовими водамн.
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H o n p o c w  для повторени» и самостоятельиой проработки

|. Какови ociioBMue перспективние области применения метанола? Какие 
види сирья используются для его синтеза?

2. Составьте функциональную схему получения газа для синтеза метанола 
Что ее отличает от схеми получения техиологнческого газа для синтеза аммиака?

3. Составьте химическую схему синтеза метанола. учитивакнцую реакции 
образования побочних соединений.

4. Объясните механизм синтеза метанола.
5. Какими свойствами должни обладать катализатори синтеза метанола?
6. Обоснуйте оптимальние условия синтеза метанола. Проанализируйте 

нлияние температури, давления. объемной скорости газа на виход метанола. 
Чем визвано ограничение повишения давления?

7. Чем обусловлена циркуляционная схема синтеза метанола?
8. Почему необходимо часть циркуляционного газа удалять из цикла?
9. Составьте функциональную схему синтеза метаиола. Нарисуйте эскиз 

ko-iohhu синтеза.
10. В чем состоят особенности пронзводства метанола при низком давлении?
11. В какнх направленнях проходит совершенствование производства ме-

ганола?

Глава 18

Особенности процессов биотехнологии

Ьиотехнологня — испатьзованне жнвих органнзмов и биологиче 
окнх процессов в производстве. Бнотехнаюгия испатьзует достижения 
онохимни, мнкробиологин, матекулярной биологии и генетики, им- 
мунологии, биоорганической химни и широко применяется в фермент- 
ном производстве, пишевой. фармацевтической, горнорудной и хими- 
ческой промьииленности. процессах биатогической очистки сточних 
нод и др.

Главная особенность биотехнаюгии состоит в том, что ее процес- 
cbi протекают прн температуре и давленми, близких к нормальнмм, 
не требуя вькокнх энергетнческих затрат. Благодаря этим особенно- 
стям биотехнаюгия, нмея вмсокую экономнческую эффективность, 
ириобретает все более важное значение среди новейших направлений 
научно-технического прогресса.

Совремеиная биотехнология комплексная многопрофильная от- 
расль, включаюшая такие разделн, как микробиаюгнческий синтез, 
'енетическая и клеточная инженерия, инженерная энзимология.

§ 1. Микробиологическмй сиитеэ

В основе микробиологического сиитеза лежат сложиие биохимиче- 
^кие преврашения, обеспечиваюшие получение требуемой биомассн 
"ли продуктов ее жнзнедеятельности.

Микробиологическнй синтез происходит в клетках микроорганиз- 
мов нли вне их под действием виделяеммх микроорганизмамн фермен- 
,(,в (энзимов). В  технологических процессах используются микроор-
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ганизми, способние размножаться с большой скоростью (ниделену 
бактернн н дрожжн, бномасса которих увелнчнвается в 500 раз f>u- 
стрее, чем у саммх урожайнмх сельскохозяйственних культур), а так- 
же к сверхсннтезу — нзбнточному образованню продуктов обмена 
вешеств (амннокислот, внтамннов, нуклеотндов н др.), превьнлаю1цем 
потребностн мнкробной клеткн. Такне микроорганнзмм вмделяют н:; 
прнроднмх источников или вмводят искусственно (методами генетиче^ 
ской инженерии и др.).

Технологический процесс микробиологического синтеза (рнс. 18.1* 
состоит нз подготовки вмсокопроизводительной культурм микроорга! 
низма (продуцента); приготовления питательной средн (субстрата);]

Продуцент | Охлажаение

|  Фермениция 

—  
Аэрация

Отделение
биомассм

Питательиая Биологическая
срсда очистка водм

.. t я
Сушка J 

биомассм |

т ш
Сушильньш

I 'м»ь|4 
про.чукЛ

Рис. 18.1. функцнональная схема получсниь биомассм

внрашивания продуцента; культивирования продуцента в заданнмх 
условиях, в ходе которого осушествляется микробиологический син* 
тез (эту стадию назмвают обмчно ф е р м е н т а ц и е й ) ;  сгушення и 
отделения биомассм или внделения и очистки целевого продукта. 
Для сгушения используют сепараторн, флотаторн, фильтрн, вмпар* 
нме аппаратн. Сгушенная биомасса поступает в сушильнне устройст* 
ва, после которнх н папучают готовнй продукт. Часть отработанной 
культуральной жидкостн, внделенной при сгушенни биомассн, воз* 
вра1цается в ферментер, другая часть подвергается биологической 
очистке и внводится из технологического процесса.

Рост и развитие микроорганизмов пронсходят под воздействием 
большого числа факторов, определяемнх условиями окружаюшей сре* 
дн. Главннми из этих факторов являются: питательная среда (субстратК  
кислород н физнко-хнмические параметрн (температура, давленне, рН1 
и окнслительно-восстановительннй потенциал).

Пнтательная среда состоит нз углеродсодержаших соединений и 
минеральннх вешеств. В качестве источников углерода для pocrtj 
микроорганизмов могут испатьзоваться различнне углеродсодержаШИЧ 
соединения, например н-парафинн, метан, газойль и др. К  нанболе® 
благоприятннм нсточникам углерода относятся углеводн. В  настОЯ 
|цее время в промншленности широко используется получение белКЧ



из очишенннх жндких парафинов. В  перспективе предпатагаетсн 
крупиомасштабиое нспользованне метаната. Технологический процесс 
биосинтеза белка из метанола относительно прост и не требует значн- 
гельних энергозатрат.

К  необходимнм элементам минерального питания относятся азот, 
фосфор, магний, калий, железо, цинк н марганец. Кроме того, пита- 
гельная среда содержит ряд элементов, присутствуюшнх в микроколи- 
чествах: молнбден, медь, кобальт, кальций, никель, сера, хлор, на- 
грпй н др. Недостаток в питательной среде какого-либо элемента мине- 
рального пнтания приводит к заметним изменениям в развитии кле- 
гок н в их составе.

Для расчета необходиммх концентраций элементов минерального 
нитания нспользуют зависимости, учитиваютне балансовне соотноше- 
ния элементов питания в процессе и нх нотребление микроорганизма- 
vi и:

V’
. ‘ = —ъ' м*~Г-

где с‘„, с* — исходная и ос-таточная концентрация элемента питання, 
кг м3; ct' — расходнмй коэффициент по данному элементу, кг/кг: 
х концентрация клеток, кг/м*; V — рабочнй обьем аппарага, ма; 
v объемний расход, ма ч; ц — удельная скорость роста мнкроор- 
ганнзмов, ч-1.

Сушественное влнянне на иродуктнвность мнкробнологического 
сннтеза оказивает кислород. Он участвует в процессе дихания аэроб- 
iibix микроорганизмов в качестве акцептора электронов в днхатель- 
ной цепи клетки, а также является компонентом субстрата, входя- 
шего в состав клеточной массьг

Завнснмость для расходного коэффицнента по кислороду (в кг 
О./кг биомасси) может бить представлена в виде

*0, — a+fc/|i.

где а — коэффицнент, учитьшакнцнй расход кислорода на ростовме 
ироцессм, кг 0,/кг биомасси: b — коэффициент, учитмваюший расход 
кнслорода на поддержание жизни, кг (кг-ч).

Так , для вирашивания дрожжей на углеродном субстрате в прак- 
шчески реализуемой областн скоростей роста указанная зависнмость 
нмеет вид

»0 ,=  1.35+0.125/|».

Температура влияет как на показатели процесса роста биомасси, 
гак и на внутриклеточньж состав. Для углеводокислякмцих дрожжей 
«птнмальний ннтервал температур находнтся в диапазоне 305- 307 К. 
Ьольшинство метанокисляюших бактерий имеет температуру 303 К. В 
нроцессе биосинтеза внделяется большое колнчество теплоти, которую 
необходимо отводить.
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Давление до 1,01 • 10“ Па сушественно на метаболизме клеток не 
сказмвается. Давление в 1,01 • 105 Па и более угнетает рост и размноже- 
ние большинства микроорганизмов.

Механизм влияния рН среди на активность, рост и размножение 
микроорганизмов достаточно сложен. Д ля различних микроорганиз- 
мов в диапазоне рН от 4 до 9 сутествуют свои оптимальнме областн. 
Для дрожжен, например, являются наилучшими значениями рН 4 6.

Виявлена экстремальная зависимость между окислительно-восста- 
новительним потенциалом и удельной скоростью роста дрожжей.

В расчетах принимается, что продуктами биохимической реакции 
являются только биомасса, вода и диоксид углерода.

Основной стадией микробиологического синтеза является стадия 
биохнмнческого преврашения, осушествляемого в биохимическом ре- 
акторе (ферментере). В  завнсимости от способа биохимического нре- 
вратения применяют реакторь! непреривного и периодического дей- 
ствия, а в зависимости от требований стерильности —  стерильние 
(герметнчнме) аппарать! и нестерильнме. Конструктивное оформле- 
ние реакторов зависит от вида субстратов — жидких (парафннь!, 
дистиллятм, гидролизать!) или газообразнмх (метан, диоксид углеро* 
да), а также от расхода кислорода на проведение процесса и теплово- 
го эффекта реакции биосинтеза. К  числу обших требований, предъяв- 
ляеммх к биохимическим реакторам, относится обеспечение интенсив- 
ного массо- и теплообмена, високой степени гомогеннзации и турбули- 
зации средм в реакторе.

Микробиатогическая проммшленность специализируется в основ- 
ном на производстве средств интенсификации сельского хозяйства, по- 
ставляя ему вмсокоэффективнме кормовме добавки и препаратм, по- 
вмшаюшие продуктивность скота и птицм: кормовме дрожжи, амино- 
кислотм (лизин), премиксм (комплекснме добавки), внтаминм, фермен- 
гм, кормовме и ветеринарнме антибиотики, микробиатогические сред-i 
ства зашитм растений от вредителей и болезней, бактериальнме удоб- f  
рения, способствуюшие росту урожайности продовольственнмх кор-1 
мовмх и технических культур. Расширяется также вмпуск про-Я 
дуктов и препаратов для нужд текстильной, пишевой, медицинской, | 
химической и других отраслей проммшленности, для научнмх иссле- s'| 
дований. Перспективно применение микробнмх препаратов в коже- 
венной, меховой, парфюмерной, косметической проммшленности, <в 
льнопереработке, в производстве стиральнмх порошков, паст и дру- я 
гих моюших средств.

§ 2. Генетнческая ннженерня

Генетнческая инженерия — совокупность методов, позволяюших исНЯ 
кусственно конструировать молекулм наследственного материала — I  
дезокснрибонуклеиновой кислотм (Д Н К ). Генетическая инженерия 
является одним нз перспектнвнмх разделов биотехнологии, делакицеЯИ 
возможнмм вносить в клетку генм практически из любого организма. 'i
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вклю чая  и гень! человека, и расшмрить таким образом ее во.чможиости 
как продуцеита для медициии, сельского хозяйства и иро.мишленно-
сти.

Л\етодами генетической ииженерии возможно создание штаммов — 
иродуиентов белков человека: интерферона, инсулнна, гормона роста. 
других ценних лекарств, диагностических препаратов, совершенст- 
иование нли созданне новмх високоэффективних штаммов для произ- 
водства антнбиотиков, аминокислот, витамннов, а также виделеиие 
i io b u x  культур микроорганизмов и создание биокатализаторов на 
основе иммобилизованних клеток микроорганизмов, которие найдул 
ирименение в химической, горнорудной, микробиаюгической и пише- 
иой промишленности, производстве источников энергии.

Успешно развивается генетическая инженерия и в растениеводст- 
ие. Генетический синтез клеток может развить у растений такне свой- 
ства, как стойкость к условиям окружаюшей среди, повишенная ии- 
тенсивность фотосинтеза, способность бактернй, обитаюших на корнях 
растений, связивать азот из атмосфери в соединения, усваиваемие рас- 
теннями. Активизация фотосннтеза и передача азотфиксируюшей спо- 
собности пшеннце, рнсу и другим зерновим культурам способствует 
виведению сортов с более внсоким содержанпем белка. Прн этом по- 
путно решается проблема экоиомии энергоресурсов, в частности газа 
н нефти, используемнх в пронзводстве азотних удобрений.

§ 3. Инженерная знзнмология

Весьма перспектнвнон является инженерная энзимология, т. е. 
нсиользование ферментов в качестве биокатализаторов прн промнш- 
ленном получеиии широкой гаммн вешеств. Ферменти повишают ско- 
рость реакций в миллиони раз. При этом ферментн позволякл сушест- 
венно понизить температуру и давлеиие при проведении пропессов, 
используемнх современной химичм-кой технаюгией, что приводнт 
к жачительному уменьшению энергоемкости и отказу от дорогостоя- 
ших неорганических катализаторов. Важно и то, что ферментатив- 
пнй синтез поли.мерних соединений в отлнчие от химнческого сннтеза 
не визнвает загрязнения окружаюшей среди.

Одно из hobux направлений в инженерной энзимологин испать- 
ювание иммобилизованннх ферментов, молекулн которнх закрепле- 
"u  на поверхностн твердого вешества инертного носителя илн в его 
порах. Прн этом фермент соеднняют с твердой и нерастворимой осно- 
пой, пользуясь химической сшивкон, сорбцией на поверхности тверднх 
'•астиц или удержаннем его в полостях пористого тела. В  результате 
'^ермент оказнвается нерастворимнм, отделяется от реакционной мас- 
‘■bi, становится стабильннм и, как правило, не утрачивает своей ак- 
тивности. В  качестве носителей испатьзуются керамика, стекло, по- 
'нмери и другие материалн Иммобилизованние ферментн приме- 
ннют в аналитических исследованнях (созданине на их основе фермент- 
"Ue электроди нозволяют оиределять в биологических пробах очень
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малне добавкм, до ]()-* г различних вешеств), в тонком органнческом 
еннтезе. С иммобилизованнмми срерментамн связанм крупнме перспек- 
thbw  в технологин искусственной пиши (синтез белков, аминокислот, 
глюкозм), в медицнне, в хнмнческом анализе биологически активимх 
соединений, в нммунологни, в мнкроэнергетике (в частности, в топлнв- 
нмх элементах).

В  биотехнологии дос-тигнутм определеннме успехи в использова- 
нии иммобилизованнмх клеток. В  этнх процессах живме клетки бак- 
терий, дрожжей, растений илн животнмх нммобилизуют в студневид- 
ной среде — полиакриламидном геле, желатине или каррагенине. 
сначала в условиях, когда они могут размножаться.а затем уже в ра- 
бочем режиме. Размноженне может прекратиться, клеткн переходят 
в покоятееся состояние или даже погибают, но их ферментативная 
система сохраняет свою активность. Процесс обмчно иротекает непре- 
рмвно. Уже известно довольно много проммшленнмх процессов с при- 
менением иммобилизованнмх клеток. В  частности, с помошью иммо- 
билиюнаннмх дрожжевмх клеток получают спирт из глюкозм. Раз- 
работан способ получения преднизона и предннзолона из кортизона и 
гидрокортизона.

На основе ферментативного синтеза предусматривается, в частно- 
сти, организацня проммшленного производства простагландннов - 
биологически активнмх вешеств, нмеюших большую перепективу прн- 
менения в медицнне, а также в животноводстве и ветеринарии. Созда- 
ется также технология ферментативного катализа целлюлозм, обеспе- 
чиваюшая вмход сахаров более 90°о от нспользованной целлюлозм. 
Осушествление этого процесса позволит в несколько раз увеличить 
пронзводство ценнмх продуктов и даст большой экономический эф- 
фект.

Ферментативнмй гидролиз соломм, стеблей и початков кукурузм. 
стеблей хлопчатннка, древеснмх и других целлюлозосодержаших от- 
ходов с последуюшим дрожжеванием позволяет полностью устраннть 
в СССР дефицит кормового белка.

§ 4. Основнме тенденции развития биотехнологии

В современнмх условиях биотехнология становится важнейшим фак 
тором повмшення эффективности обшественного производства и даль- 
нейшего ускорения научно-технического прогресса.

Биотехнология все теснее сммкается с химической технологией и 
направлена в первую очередь на удовлетворение потребностей челове- 
ка в продовольствни, меднкаментах, энергии, смрье и охране окружаю- 
шей средм.

Биотехнология находит широкое применение в агропроммшлен- 
ном, химико-лесном и металлургическом комнлексах, горноруднои 
проммшленности и других отраслях народного хозяйства. СушествеН- 
но возрастает значение биотехнологии в широком использовании био- 
массм как возобновляемого источника энергии и смрья.
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Дктивно развивается т е х н и ч е с к а я  б и о э н е р г е т и к а * .  
базирукмцаяся на процессах био- и термохнмической конверсии раз- 
,ичнь1Х вндов биомасси в газообразное, жндкое и твердое топливо.

Во  многнх странах становнтся традиционним получение биогаза 
анаэробной микробиаюгической конверсией отходов пшцевой про- 
мишленности, животноводческих ферм, активного ила очистних со- 
оружений и коммунальних отходов. Толькоза счет утилизацин сельско- 
хозяйственних отходов в СССР можно получить до 150 млн. т услов- 
ного топлнва в год. В  настояшее время сельское хозяйство страни по- 
требляет ежегодно до 63 млн. т нефтепродуктов.

Одним из перспективних иаправлений создания нових видов газо- 
»>бразного топлива является полученне водорода. Большие количест- 
ва молекулярного водорода получаются при проммшленном мнкробио- 
югическом производстве ацетона н бутанола. Принципиально новие 
возможности откривает использование бнофотолиза води системой 
двух культур микроорганнзмов — микроскопическнх водорослей и 
анаэробнмх бактерий:

CO-r Н , 0  — C H ^ O - r O ,

СН.О- Н ,0  2Н, СО,

Значительние нотенциальние возможностн нмеет патучение этано- 
ih  нз биомасси путем ее ферментации. Сушествуюшие национальние 
программи ряда стран по лроизводству этанола базнруются на исполь- 
ювании традицнонного сирья: кукурузного зерна (СШ А), багас- 
cu (Бразнлия). Бразилня произвела в 1984 г. 10 млн. т этанола и 
«анимает нине ведушее паюженне в мнре по уровню использования 
ианола в энергетнке и химической нромишленности. Разрабативаются 
ирограмми по получению этанола из богатих углеводами отходов 
ряда производств, например маючной сиворотки, являюшейся от- 
чодом сироварения (Франция — 6,5 млн. т в год, СШ А 12 млн. т 
н год).

Однако одним нз наиболее перспективних является биотехнаю- 
гический способ получення этанола из гидролизатов целлюлозосодер- 
жашего смрья. Прн сбраживании гидролизатов древесинм можно по- 
■ учить этанол, кормовме дрожжи, фурфурол, уксусную кнслоту и 
другие ценнме продуктм. В  ряде стран, в том числе и в СССР, интенсив- 
по ведутся нсследования и разработка методов и технологии мягкого 
гндролиза целлюлозм <|>ерментами.

Патучение спиртов биоконверсней целлюлозм с целью исполь.<ова 
ния их как топлива или смрья для хи.мической нроммшленн(к'ти явли 
егся важной составной частью ра «внваюшейси техническои биоэнер 
гетики.

* Биоанергетика — совокупность процессов преобраяонания чнергии в био 
югических системах, а также раэдел биологии, изучакнций эти процессм.
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Одной нз важнейшнх задач, обеснечиваюших успешное развитие 
техннческой биоэнергетнки, нвляется расширенне исследований бак- 
териальной газификации остаточной нефти в скважинах и торфа, кон- 
версии бномасси водной флори в биогаз, жндкне види топлива и водо- 
род, прямого бносннтеза этанола из целлюлози и получения водорода 
бноконверсней с использованием солнечной энергии.

К  числу наиболее перспективних относятся технологнческие про- 
цесси получения кормовой микробной масси с нспользованнем в ка- 
честве инградиентов питания бактерий природного газа и водорода. 
При этом для синтеза кормовой биомасси на водороде наиболее пред- 
почтительни водородоокисляюшие бактерии. Институтом бнофизики 
Сибирского отделения АН  СССР разработана технология микробиоло- 
гического синтеза белка кормового и пшцевого назначения на основе 
хемосннтезирукмцих водородоокислякнцих микроорганизмов с полу- 
чением биомасси карбоксидобактерий в интенсивной массовой куль- 
туре. Карбоксидобактернн — бистрорастушая группа хемоавтотроф- 
них микроорганизмов, синтезируюшая с нспользованием водорода и 
диоксида углерода бномассу с високнм (до 75uo) содержанием полно- 
ценного по амннокислотному составу белка, отлнчаюшаяся високой 
устойчнвостью к воздействию оксида углерода. В  настояшее время 
совместно с Инстнтутом хнмин и химической технаюгии СО АН  СССР 
разрабативается технологня вирашивания карбоксидобактерий на 
синтез-газе, патучаемом при газификации углей Канско-Ачинского 
топливно-энергетического комплекса.

К  числу прноритетних проблем современной биотехнологии отно- 
сится также разработка научних основ биаюгических методов доби- 
чн и переработки мннерального сирья и извлечения из него цветних 
и благородних металлов.

В настояшее время успешно развивается б н о г е о т е х н о л о -  
г и я  м е т а л л о в ,  в рамках которой разрабативаются способи 
нзвлечения металлов из руд, концентратов, горних пород и раство- 
ров под воздействием бактерий или их метаболитов при нормальних 
давлениях и температурах от 278 до 353 К.

Бактерии, способпие вишелачивать металли нз руд, називают 
х е м о л и т о т р о ф н и м и ,  т. е. буквально «поедаюшими скали*. 
Хематитотрофние бактерии нспользуют неорганические вешесгва в ка- 
честве окисляемих субстратов доноров электронов. Окисляемий 
неорганнческий субстрат является для этих бактерий н источником 
энергии, н восстановнтелем. Такими субстратамн могут бить матеку- 
1ирний водород (водородние бактерин), окснд углерода (карбоксидо- 

бактерии), восстановленние соединення cepu (тионовие бактерни), 
соединения азота (нитрофицируюшие бактерии). Окислителем во всех 
иеречнсленних случаях является молекулярний кнслород.

Для получения цветних и благородних металлов используют суль- 
фидние руди. В основе биогеотехнологии извлечения метал.юв из этих 
руд лежнт процесс бактернального окисления сульфндних минералов 
и элементов с переменной валентностью S  (0), S  ( I I ) .  F e ( l l ) ,  U  ( IV ) .



Cu (I)  в кислой среде, обеспечиваюший вскритие и перевод из нераст- 
воримой сульфидной форми в растворимую сульфатную. Бактерии, 
осушествляютие эти реакции, получают энергню за счет окисления 
неорганических ветеств, а углерод, необходимьж для жизиедеятель- 
ности микроорганизмов, — из неорганических его форм (С О „ НСО^.
C O D -

При бактериальном окислении сульфидних руд происходит пере- 
нос электронов от железа или серн на кислород. Как правило, по мере 
окисления вешества его растворимость увелнчнвается. Прнмером мо- 
жет служить реакция окисления F e ( I I )  бактериями ThiobaciUus fer- 
rooxidans (7\ ferrooxidans)
j.ei+ _► Fe** -+e~
4<> - *  2HtO

Энергия для роста T. ferrooxidans получается за счет окислеиия 
либо железа, либо серн. При этом ион Ғе*+ при участии бактерий 
превратается в ион Ғе3+. Из соедннений cepu Т. ferrooxidans может 
окислять сульфиди, серу и вешества, содержашие иони тиосульфата 
(SjO*-) илн тетратионата (S40 | _ ), в ионн сульфата (SO*_ ). Таким об- 
разом, Ғе ( I I )  окисляется бактериями до Ғе ( I I I ) ,  а сера —  до сериой 
кислоть! по схеме:

s» l.5 0 ,4 -H ,0  -  HjSO,

Углерод Т. ferrooxidans усваивает автотрофно из диоксида угле- 
рода, содержашегося в атмосфере. Иони Ғе*+, взаимодействуя с про- 
дуктами вьпцелачивания сульфиднмх минералов, образуют хорошо 
растворимую сернокислую медь.

При обработке урановой рудм на соедннения урана бактерии не- 
посредственно не воздействуют. Их роль заключается в образовании 
нонов Ғе*+ из пирита и содержатихся в растворе ионов Ғе*+. Ионм 
Ғе*+ активно взаимодействуют с минералами, в составе котормх есть 
уран U  (IV ) ,  и преврашают его в U (V I) ,  раствориммй в слабой сер- 
ной кислоте.

В настояшее время решенм основнме теоретические вопросм биогео- 
технологии таких металлов, как медь, никель, цинк, кобальт, кад- 
мий, ммшьяк и некоторме другне элементм. Процессм бактериально- 
го вмтелачивания широко используют для получения меди, урана и зо- 
лота. В  C IIIA , например, получают таким образом более 10% меди от 
обшего объема добмчи этого металла.

В  CGCP и ряде других стран успешио развиваются также методм 
бактериально-химического вмтелачивания сложнмх меднмх, цинко- 
вмх, никелевмх, медно-цинковмх, олово- и золотосодержаших ммшья- 
ковистмх концентратов.

К числу перспектнвнмх направлений относится м и к р о б и о -  
л о г и ч е с к о е  и з в л е ч е н и е  м е т а л л о в  и з  р а с т -  
в о р о в, основанное на использовании способностей многих микроор-
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ганизмов либо сорбнровать ионм металлов, лнбо осаждать нх. Мнкро- 
биологическне процессн извлечения металлов нз растворов подразде- 
ляют на трн группн: адсорбция металлов на поверхности микробних 
клеток, поглошение металлов клетками и их химические преврапхение.

Способность многнх бактерий, водорослей и грнбов накапливать 
неорганнческие вешества, поглошая их нз растворов и сточнмх вод, 
нашла широкое применение в различних отраслях народного хозяйст- 
ва. С помошью микроорганнзмов и водороелей можно извлечь из раз- 
бавленнмх растворов до I0 0 °i свинца, ртути, цинка, меди, никеля, 
кобальта, марганца, хрома, урана и некотормх других элементов, до 
% —98°о золота н серебра, до 84% платини, 93°о селена. Прн этом 
бактериальнме полисахаридм эффектнвнм для извлечения из раство-] 
ров радиоактивнмх элементов, а также меди и кадмня.

Биогеотехнология позволяет вовлечь в переработку огромнме за- 
nacbi беднмх и сложнмх по составу руд и отходов, забалансовме, а 
также расположеннме на глубинах месторождения, обеспечивает ко.м- 
плексное и более полное, по сравнению с классическими методамн 
добмчн металлов, использование минерального смрья.

В  целом же проблему переработки сложнмх комплекснмх руд мож- 
но решнть только комбиннрованнмми методами, используюшимн мик- 
робиологическне и химические процессм.

Бактерии способствуют растворению соединеиий серм, в том числе 
и органическнх, содержашихся в каменном угле, что делает возмож- 
нмм освобождать богатмй серой уголь от этой вредной примеси до сжи- 
гания нли термической переработки.

Установлено, что с помошью бактерий возможно уменьшение со- 
держания метана в атмосфере угольнмх шахт. Для этой цели исполь- 
зуют бактерии, интенсивно окисляюшие метан до диоксида углерода 
и способнме развиваться на весьма простмх мннеральнмх пнтатель- 
нмх средах. В  условнях угольной шахтм такие микроорганизмм за
2—4 недели окисляют до 70°6 метана.

Весьма перспективная область биогеотехнологии — использова 
ние микроорганизмов и их метаболнтов для повмшения нефтеотдачи 
нефтянмх месторождений.

Расширяется использование биотехнологических методов для 
улучшения почвообразования. Решается также задача по органнзации 
производства биомассм мнкроорганизмов для биодеградации токсич- 
нмх соединений фенолов и его производнмх, гербицидов, пестицидов. 
ксенобиотиков, а также биомассм микроорганизмов для очистки сточ- 
нмх вод производств химико-лесного, металлургического, топливно- 
энергетнческого, агропроммшленного и другнх народнохозяйственнм.х 
комплексов.



Bo n p o cw  для поаторенм* м самостоятмьной проработнм

1. Каковм основнме особенности процессов бнотехнологнн по сравнснию 
с другими химико-технологическими процессами?

2. В чем различия микробиологического синтеза. генетической инженерии 
н инженерной энзимологии?

3. Какова роль биотехнологии в широком использовании биомассн как во- 
зобновляемого источника энергии и смрья?

4. Каковм возможности биотехнологии. используемой для удовлетворения 
потребностей человека в продовольствин и медикаментах?

5. Какие задачи решает биогеотехнология?
6. Что такое биоэнергетика?
7. Приведите примерм использования биотехнологии в отраслях народно- 

ro хозяйства.
8. Каковм перспективнме тенденции развития биотехнологии?
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ПРЕДМЕТНЬ1Й УКАЗАТЕЛЬ

Абсорбцнонние холодильние машн- 
Hbi 261

Абсорбцня 194, 302
— днокснда азота 408 
  углерода 377

— триоксида cepu 436 
Автотермический режим 69 
Адиабатическое изменение температу-

рь| 133 
Адсорбция 221, 303

— активнрованная 214
— нзотерми 223

Азотная кислота, производство 397 сл. 
Азотнокислотное разложенне фосфа- 

тов 448 
'\ м м изк

— синтез 7, 34 . 49. 161, 169, 207, 
268. 280, 334. 384 сл.
— окисленне 25. 397 

Анализ ХТС 330. 341 
Днергия 47 
Анионнть! 245 
Антидетонаторь! 462 
Аппарат ИТН 450 
Аррениуса уравнение 59
Атомние энерготехнологические уста- 

новки 279 сл. 
Атмосферно-вакуумная установка 464

Байпас 102, 351 
Ьаланс

— материальний 67
— тепловой 67
— эксергетический 45 

Ьензин 461
Безотходние техно.кн ические процес- 

cu 317 сл.
Бногеотехиология 506 
Биомасса 500 
Биосфера 290 
Биотехнологня 11. 499 сл 
Биоэнергетика 505 
Ьоденштейна критерий 109 
Ьорескови ураннение 434

Винт-Г оффа уравненне изотсрми
32 сл.
----изобари. нзохори 38

Вода 238
— жесткость 241
— классифнкация природних вод 
239
— окнсляемость 241
— шелочность 241 

Водооборотние цикли 308 
Водоподготовка 242 сл.
Водород 11. 276
Воздух 238. 247
Вторичние pecypcu материальнме 232

----  эиергетические 251
------  нспользованне 256

Виход продукта 21. 90

Газ
— водяной 362
— конвертированний 364
— природний 228, 234, 361, 364
— попутний 361, 462
— синтез-газ 362 сл.
— технологический 362 

Газификация топлива 274, 283, 362 
Газожидкостние реакцнн 194 сл. 
Генетнческая инженерия 502
Генри закон 195
Гетерогенно-каталитические процессн 

18. 205 сл.
Гетерогенние npoueccu 169 сл.

— в системе «газ—твердое вешест- 
во» 174 сл.
------ «хаз— жндкость» 194 сл.

Гетерофазнме процесси 170
Г иббса энергия 30. 32
Гибкне пронзводственние снстеми

358
Гомофазние процесси 170 
Графнческий метод

----определения концентрации реа-
гента на виходе из реактора иде- 
ального смешения 84
----  расчета каскада реакторов
идеального смешення 96

решения системи уравнений
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материального н теплового балан- 
са 132 сл.

Графи 339
Гюи-Стодолм уравненне 47

Данкаертса граннчние условня 110 
Двойное контактнрование 320, 435 
Десорбция 215, 223, 246 
Дирака дельта-функция 117 
Дисснпация энергнн 46 
Диффуэионная область 172, 189 
Днффузнонние стадни гетерогенних

процессов 172 сл.
Днффуэия

— ннешняя 177 сл.. 183, 213
— внутренняя 179 сл„ 185, 214
— конвектнвная 177
— молекулярная 173, 178
— продольная 107
— тейлоровская 104, 107
— турбулентная 103, 107

Еднничная мошность агрегатов, уве- 
личение 356 сл.

Жаропроизводительность 253 
Жесткость води 241 сл.

---- устраненне 244

Загрязнення биосфери 290 сл. 
Закои действуюших масс 31, 54 
Зони

— застойние 102
— циркуляцни 104

Иерархическнй подход 65 
Известкование водм 243 
Мнженерная «нзнмология 503 
Интенснвность 26 
Интенсификацня 30 
Понний обмен 244

К.зскад реакторов идеального смеше- 
ния 93 сл.

Каталнзатори ©1. 206
- активность 208

— конверсии метана 368
— конверсни оксида углерода 370
— крекинга 474
— напряженность 27
— окисления аммиака 401
—  днокснда серн 432

— риформинга 480

— сннтеза аммиака 390 
  метанола 491
— технологическне характеристики 
208 сл.

Каталитический крекинг 271, 474
— риформинг 478 

Катнонити 245
Кинетика хнмическая. нспользованне 

в технологин 51 сл.
Кинетическая область 172. 189 
Кинетические уравнения 53, 224 
Кислоти

— азотная 397 сл.
— серная 7, 421 сл.
— фосфорная 446 

Коксованне 273, 472 
Колонна

— абсорбции нитрозних газов 404
— конденсационная 394
— сиитеза аммиака 393 
  метанола 495

Коиверсия
— аммиака 397
— метана 366
— оксида углерода 369
— природного газа 159, 371 

Константа равновесия 31
----зависнмость от температури
38
----окисления днокснда cepu 41,
433

— синтеза аммнака 386
---- сннтеза метанола 490
----термодииамическая 33

Коистаита скоростн реакцни 54
---- гетерогенного процесса 181

Контактиий метод получения серной 
кнслотм 424 сл.

Концентрирование азотной кнслоти 
415

Когффицнент
— диффузии, «ффекгивний 179
— массоотдачи 195
— массопередачи 196
— молекулярной диффузии 173, 
178
— рецнркуляцни 352
— ускорення абсорбции 199. 201 сл.
— эффективиости использовання 
внутренней поверхностн катализа- 
тора 217

КП Д
— чксергетический 48

- чнергетнческий 46
Кривие отклнка 113, 122 
Критерин технологические чффектив- 

ности 18 сл.



Ленгмю/ш изотсрма адсорбции 223 
■ Ченгмюра-Хиншельвуди модель 225 
Ле Шателье принцип 36 
Лимитируюшая стадия 182

--- способи определення 188 сл.
Лнння оптимальнмх температур 154 

сл . 435

Массопередача между газом и жид- 
костью 198 

Метаннрование 383 
Метанол, производство 9. 280, 488 сл. 
Мнкробиологический синтез 80. 499 
Мннеральнме удобрения 440 сл. 
Множественность стационарнмх со 

стояннй 135 
Моделированнс 64 
Модель

диффуэионнаи 107 
нконографнческая 333. 338

— кйазигомогенная 175
— математическая 64. 333
— обновления поверхносгн 200

- опсрацнонно-описательная 333
— пленочная 198 

символнческая 337
— с фронтальнмм перемешением 

johm реакцин 175
— топо/югнческая 33«
— ячеечная 105 

Мошиость 26

Накопление 67. 73
Нестацнонарнмй режим 70, N9, 164 
Нефтепродуктм 460 
Нефть 459 сл.

первнчная нереработка 462 
деструктнннаи переработка 465

Обжиг колчедана 428 сл.
Обменная емкость 245 
Обогашенне смрья 237 
Окисление

аммнака 25. 397 
днокснда серм 41, 154, 432 сл. 
окснла азота 407 

()птнми.1ации ХТС 331, 341 
Онтимальнмй температурнмй режнм 

151 c.i.
--- -- способм осушествленни

158 сл.
Отходм 232. 313
Охрана окружаюшей средм 13. 288 сл.

— —  азотной кислотм 418 
аммнака 394 
метанола 498

:>I4

------ серной кислотм и удобре
ннй 456
— при нефтепереработке 484 

Очистка
— адсорбцнонная 303
— абсорбционная 302
— бнохнмнческне методм 298, 307
— дммовмх газов 376
— каталнтическне методм 303
— механическне методм 297
— моноэтаноламиновая от диоксн- 
да углерода 377
— нефтепродуктов 481
— сбжнгового газа 430
— от аэрозолей 299
— отходяших газов 299. 376
— природного газа 365
— проммшленнмх вмбросов 297 сл.
— растворамн поташа от диоксида 
углерода 380
— сточннх вод 305
— термическне методм 298. 303
— технологическнх газов 377
— химические методм 298

Параметрм математической моделн 
105

Параметрическая чувствительность 
150

Пекле диффузноннмй крнтерий 109 
Первичная переработка нефтн 462 
Перенос

— диффузионнмй 72
— нмпульса 72
— конвективнмй 72 

Переходная область 189 
Печи

— для сжигания серм 427
— КС для обжига колчедана 429
— пиролмза 473
— трубчатме 374 

Пнролиз 273, 471 
Платформинг 480
Поверхностная хнмическая реакцня 

180 сл . 187. 214 
Получение обжнгового газа

------  из колчедана 428
---------серм 426

Иредельно допустимме концентрацнн 
(П Д К ) 293 

Производительность 26 
Промотирование 212 
Проммшленнме загрязнення бносфе- 

рм 290
Профили линейнмх скоростей 86 
Процессм

— химнко-технологнческие 15
— химические 16



еднничньк' химнческой техноло-
гии 16

Равновесне хнмическое 20, 30 сл.
в гетерогенних системах 34 r.i

-  влияние давления 36
------  инертного газа 36
------ температури 37
----закони смешення 35
---- определенне состава реакци-
онной смеси 40
----расчет по термодинамическим
данним 39
----устойчивое. условия 30

Равновесная степень преврашения 20.
40 сл.

Реакторм химическне 63 сл.
— адиабатические 69
— ндеального вмтеснения 68. 85 сл. 
 смешения 68. 77 сл.
— нзотермические 69
— периодические 70. 78 сл.
— проточние 70, 80
— со структурой потоков идеаль- 
ной 76 сл.
--------- нендеальной 102 сл.

сравнение 88
Реакционное пространство 51 
Регенерация 271 
Ретур 445 
Рециркуляция 352

Сегрепированнме потоки 125 
Селективность 24. 210

— дифференцнальная 24. 57. 91
— ннтегральная 24
— катализатора 210 

Сннтез ХТС 330, 341 
Система 16. 325 
Скорость

— гетерогеннмх процессов 171
— химнческих реакцнй 51 сл. 

Слеживаемость удобрений 449 
Среднее время прсбмвания 81 
Стандартное состояние 33 
Стационарнмй режим 70. 146, 181,

196
Степень преврашенни 18 сл.

---- равновесная 20, 40 сл.
Стехиометрическне соотношения 19.

25Сточнме водь! 294
---- очнстка 305

Структуриая блок-схема. 341 
Схемм

операторние 335

структурние 335
— технологические 16. 336
— функциональние 335
— чнерготехнологические 264 

Сирьевая база
----аэотной промишленностн 361
---- производства серной кнслоти
422
---- сннтеза метанола 489
----химической проммшлеиностн
228

Сирье
— классификация 230
— комплексиое использование 233
— принципи обогашения 237

Твердие отходм, переработка 313 сл. 
Темкина-Пьикева уравнение 387 
Температура зажигания 209 
Теплоперенос в химических реакто- 

рах 69, 128 сл.
Теплота сгорання 253 
Термический крекннг 469 
Термодннамика, использование в тех- 

нологии 29 сл.
Термодннамнческие расчети 29 сл. 
Термодинамический аналнз 42 сл. 
Технологнческая топология 322 
Технологнческне

— крнтерни эффектнвности 19 сл.
— оператори 336
— принцнпм создання ХТС 322. 
327. 355
— связи 346
— характеристнкн каталнзаторов 
208 сл.
---- топлнва 253

Технологический режнм |6 
Тиле модуль 220
Топливно-энергетические ресурсм 251

----классификация 251
----повишеиие эффектнвности нс-
пользования 262 

Топливно-энергетический комплекс 
СССР 256

Уголь, переработка 271 сл.. 282 
Удобрения

— азотнме 448 сл.
— аммиачная селитра 499
— карбамид 453
— суперфосфат двойной 446 
  простой 443
— фосфорнме 442 

Умягчение водм 244 
Устойчивость 146
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Уравнение материального баланса 67
------ для элементарного обьема
71
— теплового балаиса 67, 129 

Утилизаиионнме установки 257

Фермеитацня 500 
Фика закони 173 
Фишера-Тропша сннтез 488 
Флотация 237, 307 
Фосфогнпс 320
Функции распределения времени пре- 

бивания 82, 112 сл.
— для диффузионной модели 120
----реактора идеального вьггесие-
ния 117
--------- смешения 115
---- ячеечной модели I 18
— применение прн расчете реакто- 
ров 122 сл., 191

Химнзация 9
Химико-технологическая система 322 
Химическая промьипленность
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