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ПРЕДИСЛОВИЕ

Для управления комбинированными производствами, нх проек
тирования, проведения комплексных исследований необходимо го
товить специалистов, хорошо знающих общие научные основы и 
типовые закономерности химнко-технологическнх процессов и 
способных рассматривать хнмнко-технологнческие процессы в их 
взаимосвязи. Эту задачу выполняет курс «Общая химическая 
технология».

Курс лекций сочетается с семинарскими занятиями, на кото
рых студент осваивает решение конкретных инженерных задач: 
определение скорости химико-технологического процесса с обя
зательным учетом соотношения скоростей диффузионных процес
сов и химических реакций, их зависимости от параметров тех
нологического режима. При этом студент приобретает навыки 
применения формул, соответствующих математическим моделям 
рассматриваемых реакторов.

Книга «Расчеты химико-технологических процессов» написана 
в соответствии с принятой программой курса «Общая хими
ческая технология* и содержит задачи по составлению материаль
ных и тепловых балансов, по равновесию и кинетике гомогенных 
и гетерогенных процессов, расчеты химических реакторов и др. 
Каждый раздел снабжен типичными примерами и задачами для 
самостоятельного решения. Указанные расчеты составлены на ос
новании производственных и проектных данных ряда научно-иссле
довательских и проектных институтов, а также химических комби
натов и заводов. Отдельные примеры взяты из известных руко
водств М. Е. Позина и др. «Расчеты по технологии неорганических 
веществ», С. Д. Бескова «Техно-химические расчеты», О. Левенш- 
пиля «Инженерное оформление химических процессов», С. Вей- 
ласа «Химическая кинетика и расчеты промышленных реакторов» 
и других, причем в каждом таком примере в тексте сделаны осо
бые оговорки.

Некоторые примеры снабжены небольшим введением, содержа
щим, как правило, сведения о процессе получения того или иного 
соединения, его применении, а также вывод формул, необходимых 
для решения данной задачи. Этот текст набран петитом. Петитом 
также выделены данные справочного характера, которыми следует 
пользоваться в каждом конкретном случае. Справочные данные, 
не указанные в примере, можно найти в различных руководствах 
и Приложении, помещенном в конце книги.

Большая часть изложенных в книге примеров неоднократно 
применялась авторами прн проведении семинарских занятий, 
а также при обсчете результатов лабораторных работ, в том 
числе научно-исследовательских работ студентов (НИРС). Ряд 
примеров использован прн выполнении курсовых и дипломных 
проектов.
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Второе издание книги значительно усовершенствовано по срав
нению с первым. В него включены новые примеры расчетов про
цессов, связанных с охраной природы, которые можно выполнять 
с применением вычислительных машин. Дан расширенный пример 
расчета целой химико-технологической системы (ХТС) с приме
нением электронной вычислительной машины (ЭВМ). Этот рас
чет (см. пример 39) разработан преподавателями кафедр «Мате
матическое моделирование и оптимизация химических процессов» 
ЛТИ им. Ленсовета и «Системотехника» Высшей технической 
школы нм. К. Шорлеммера (ГДР, Лейна-Мерзебург) под руко
водством и при участии профессора К. Хартмана и ассистента 
В. Коллерта. Одновременное включением новых примеров изъяты 
менее удачные примеры, которые были в первом издании. Внесены 
уточняющие исправления во многие примеры расчетов.

Книга написана коллективом преподавателей общей химиче
ской технологии Ленинградского технологического института 
имени Ленсовета при участии преподавателей кафедры модели
рования химических процессов. Главы I и II написаны Е. С. Ру
мянцевой, глава III — А. Я. Авербухом, главы IV, V и VIII — 
А. Ф. Туболкнным, глава VI — Е. С. Тумаркнной и глава VII —
Э. Я. Таратом| и В. А. Холодновым. Введения ко всем главам 
написаны И. П. Мухлеповым совместно с авторами соответст
вующих глав.

Первое издание книги широко используется в СССР и пере
ведено на английский и венгерский языки.

Авторы будут благодарны всем, кто пришлет свои замечания 
и предложения.



ЧАСТЬ I

МАТЕРИАЛЬНЫЕ И ТЕПЛОВЫЕ РАСЧЕТЫ 
ХИМИКО-ТЕХНОЛОГИЧЕСКИХ ПРОЦЕССОВ

Глава I

ПРИНЦИПЫ СО СТАВЛЕНИ Я М АТЕРИ АЛЬН Ы Х БАЛАНСОВ 
И М АТЕРИ АЛ ЬН Ы Е РАСЧЕТЫ  НЕОБРАТИМ ЫХ 
ХИ М ИКО-ТЕХНОЛОГИЧЕСКИХ ПРОЦЕССОВ
ВВЕДЕНИЕ

Химико-технологические расчеты составляют главную, наибо
лее трудоемкую часть проекта любого химического производства, 
они же являются завершающей стадией лабораторного техноло
гического исследования и выполняются также при обследовании 
работающих цехов и установок. Целью этих расчетов может быть 
определение кинетических констант и оптимальных параметров 
производства или же вычисление реакционных объемов и основ
ных размеров химических реакторов.

Основой технологических расчетов являются материальные 
и тепловые расчеты. К ним следует отнести определение выхода 
основного и побочных продуктов, расходных коэффициентов по 
сырью, производственных потерь. Только определив 'материаль
ные потоки, можно произвести конструктивные расчеты производ
ственного оборудования и коммуникаций, оценить экономическую 
эффективность и целесообразность процесса. Составление мате
риального баланса необходимо как при проектировании нового, 
так и при анализе работы действующего производства. При проек
тировании новых производств используют опыт существующих 
с учетом результатов современных новейших исследований. На 
основе сравнительного технико-экономического анализа действую
щих производств можно выбрать наиболее рациональную техно
логическую схему, оптимальные конструкции аппаратов и усло
вия осуществления процесса.

Материальный баланс может быть представлен уравнением, 
левую часть которого составляет масса всех видов сырья и мате
риалов, поступающих на переработку £  G, а правую — масса по
лучаемых продуктов X G' плюс производственные потери Gnoi:

£ о - £ с '  +  опот ( и )

Основой материального баланса являются законы сохранения 
■'иЯссы вещества и стехиометрических соотношений.

Материальный баланс составляют по уравнению основной сум- 
арной реакции с учетом побочных реакций согласно закону со

хранения массы вещества. Общая масса всех поступающих
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в аппарат (или в цех) материалов, т. е. приход, равен общей массе 
выходящих материалов, т. е. расходу. Материальный баланс со
ставляют на единицу массы основного продукта (кг, т) или на 
единицу времени (ч, сутки). Определение массы вводимых ком
понентов и полученных продуктов производят отдельно для твер
дой, жидкой и газообразной фаз согласно уравнению:

ог + аж + а1-а'г + с'ж + о'7 (12)
В процессе не всегда присутствуют все фазы, в одной фазе 

может содержаться несколько веществ, что приводит к упроще
нию или усложнению уравнения (I. 2).

При составлении полного баланса обычно решают систему 
уравнений (I. 1) с несколькими неизвестными. При этом могут 
быть использованы соответствующие формулы для определения 
равновесного и фактического выхода продукта, скорости про
цесса и др.

Теоретический материальный баланс рассчитывают на основе 
стехиометрического уравнения реакции. Для его составления до
статочно знать уравнение реакции и молекулярные массы компо
нентов.

Практический материальный баланс учитывает состав исход
ного сырья и готовой продукции, избыток одного из компонентов 
сырья, степень превращения, потери сырья и готового продукта
и т. д.

Из данных материального баланса можно найти расход сырья 
и вспомогательных материалов на заданную мощность аппарата, 
цеха, предприятия, себестоимость продукции, выходы продуктов, 
объем реакционной зоны, число реакторов, производственные по
терн (непроизводительный расход сырья, материалов, готового 
продукта на разлив, утечку, унос).

На основе материального баланса составляют тепловой ба
ланс, позволяющий определить потребность в топливе, размеры 
теплообменных поверхностей, расход теплоты или хладагентов. 
Все эти данные записывают в виде таблицы:
Приход КГ м> % Расход КГ м3

О , G4
0 , G,
G, G.

Итого: Итого:
Здесь 0 1, Gj, Gj — массы исходных реагентов; G«, Gs, Ge — массы целевого, 

побочных продуктов и отходов соответственно.

Расчеты обычно выполняют в единицах массы (кг, т); можно 
вести расчет в молях. Только для газовых реакций, идущих без 
изменения объема, в некоторых случаях можно ограничиться со
ставлением баланса в кубических метрах.

Расходные коэффициенты — величины, характеризующие рас
ход различных видов сырья, воды, топлива, электроэнергии, пара
6



на единицу вырабатываемой продукции. При конструировании 
аппаратов и определении параметров технологического режима 
задаются также условия, при которых рационально сочетаются 
высокая интенсивность и производительность процесса с высоким 
качеством продукции и возможно более низкой себестоимостью.

Себестоимостью называется денежное выражение затрат дан
ного предприятия на изготовление и сбыт продукции. Для со
ставления калькуляции себестоимости, т. е. расчета затрат на 
единицу продукции, определяют статьи расхода, в том числе рас
ходные коэффициенты по сырью, материалам, топливу и энергии, 
и с учетом цены на них рассчитывают калькуляцию. На практике 
обычно чем меньше расходные коэффициенты, тем экономичнее 
процесс и соответственно тем меньше себестоимость продукции. 
Однако снижение расходных коэффициентов ниже определенного 
минимума связано с необходимостью повышения чистоты исход
ных материалов, степеней извлечения, выхода продукта, что тре
бует значительных расходов и может повести к увеличению себе
стоимости продукта.

Особое значение имеют расходные коэффициенты по сырью, 
поскольку для большинства химических производств 60—70% 
себестоимости приходится на эту статью.

Для расчета расходных коэффициентов необходимо знать все 
стадии производства, в результате осуществления которых проис
ходит превращение исходного сырья в готовый продукт. Теорети
ческие расходные коэффициенты учитывают стехиометрические 
соотношения, по которым происходит это превращение. Практиче
ские расходные коэффициенты, кроме этого, учитывают производ
ственные потерн на всех стадиях процесса, а также возможные 
побочные реакции.

Расходные коэффициенты для одного и того же продукта за
висят от состава исходных материалов и могут значительно от
личаться друг от друга. Поэтому в тех случаях, когда производ
ство и сырье отдалены друг от друга, необходима предваритель
ная оценка по расходным коэффициентам при выборе того или 
иного типа сырья с целью определения экономической целесооб
разности его использования.

РАСЧЕТЫ РАСХОДНЫХ КОЭФФИЦИЕНТОВ

Пример 1. Определить теоретические расходные коэффициенты 
железных руд, используемых при выплавке чугуна, содержащего 
92% Fe, при условии, что в рудах отсутствуют пустая порода и 
примеси.

Молекулярная масса железных руд: шпатовый железняк FeCOs — 115,8; ли- 
монит 2Fe20 j-3 H ?0  — 373; гетит 2Fe20 2-2H20 — 335; красный железняк Fe20 3— 
1 >9.7; магнитный железняк Fe30 4— 231,5.

Р еш ен и е . Из 1 кмоль FeC03 можно получить 1 кмоль Fe, 
пли из 115,8 кг FeC03 — 55,9 кг Fe. Отсюда для получения 1 т
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чугуна с содержанием 92% (масс.) Fe необходимо
1 • 0,92 • 115,8/55,9 =  1,9 т FeCOj

Аналогично находим значения теоретических расходных коэф
фициентов для других руд:

1 • 0,92 • 373/(4 • 55,9) =• 1,55 т 2Fe,Os • ЗН ,0; 1 • 0,92 • 355/(4 • 55,9) —
=  1,45 т 2FeaO, • 2 4 ,0 ;  1 • 0,92 • 159,7/(2 • 55,9) =- 13 3  т F e ,0 ,;

I • 0,92 • 231,5/(3 • 55,9) =  1,28 т Fe,0«

При мер 2. Рассчитать расход алуннтовой руды, содержащей 
23% А120 3, д л я  получения 1 т алюминия, если потери алюминия 
на всех производственных стадиях составляют 12% (масс.).

Алунит можно представить формулой 3A120 j -K ,0 -4 S 0 j -6H ,0. Молекуляр
ная масса; алунита — 828, А 1 ,0 ,— 102; А! — 27.

Р е ш е н и е .  Процесс получения металлического алюминия из алунита со
стоит из двух стадий:

1. Получение оксида алюминия (глинозема). С этой целью алунитовую руду 
обжигают при 500—580 вС, а затем обрабатывают раствором аммиака. Остав
шиеся в осадке А1,Оз и А1(ОН), обрабатывают 10— 12% раствором NaOH и 
получают раствор алюмината, из которого при пропускании СО, выпадает оса
док А1(ОН),; последующее прокаливание осадка заканчивает стадию образова
ния глинозема.

2. Электролиз оксида алюминия, растворенного в расплавленном криолите 
Na,AIF,.

Для получения 1 т алюминия теоретически требуется
102- I /(2 • 27) =— 1,9 т А 1,0 , или 1,9 -828/(3- 102) “ 5,1 т чистого алунита

Содержание А120 3 в алуните составляет 37% (3-102• 100/828).
По условию в алуннтовой руде содержится 23% А120 3. Следо
вательно, расход алуннтовой руды заданного состава на 1 т алю
миния при условии ее полного использования составит: 
5,1 -37/23 =  8,2 т, а с учетом потерь 8,2/0,88 =  9,35 т.

При мер 3. Рассчитать расход бензола и пропан-пропиленовой 
фракции газов крекинга [30% (об.) пропилена и 70% (об.) про
пана] для производства 1 т фенола, если выход изопропилбен
зола из бензола составляет 90% от теоретического, а фенола из 
изопропилбензола — 93%.

Молекулярная масса: бензола — 78, пропилена — 42, пропана — 44, фено
ла — 94.

Р е ш е н и е .  Получение фенола и ацетона на основе бензола и пропилена 
состоит из трех стадий:
первая стадия — получение изопропилбензола (кумола)

С,Н« +  СН,СНСН, — ► С,Н5СН(СН,), 

вторая стадия — окисление изопропилбензола в гидропероксид 
СвН5СН(СН,), +  О, — * С,Н5С(СН3),ООН

третья стадия — разложение гидропероксида изопропиленбензола (кипячением с 
H,SO«)

С,Н,С(СН,),ООМ — ► С,Н5ОП +  (СН,),СО
фенол ацетон
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Все стадии процесса можно изобразить схемой:

С.Н , +С Н ,С Н С Н , — ► СеН,СН(СН,), ------►
бензол
— ► С,Н,С(СН,),ООН — ► C.HsOH +  С(СН з),0

фенол ацетон

а) Получение 1 кмоль фенола обеспечивается 1 кмоль бен
зола; таким образом, теоретический расход бензола на 1 т про
дукта (фенола)

78 • 1/94 — 0,83 т

с учетом степеней превращения на стадиях процесса:
0,83/(0,90 • 0,93) =  0,99 т

б) На образование 1 кмоль фенола требуется 22,4 м3 пропи
лена, т. е. для получения 1 т фенола необходимо 

22,4 • 1000/94 =  238 м* пропилена

н с учетом степеней превращения по стадиям:
238/(0,90 - 0,93) =  284 мэ или 284 • 42/(22,4 • 1000) — 0,533 т

Вместе с пропиленом подано
284 • 70/30 =  664 м1 или 662 • 44/(22,4 • 1000) =  1,3 т пропана

Всего пропан-пропиленовой фракции: 946 м3 или 1,833 т.
Пример 4. Рассчитать расход ильменитовой руды и серной кис

лоты для получения 1 т диоксида титана ТЮ2, если содержание 
титана в руде составляет 24,3% (масс.), а степень разложения 
FeTi03 89%. В состав ильменитовой руды входят FeTi03 и Fe20 3. 
В производстве применяют 80%-ную H2S 0 4 с 50%-ным избытком 
о т  теоретического.

Молекулярная масса: FeTiOj— 152; TiOj — 80; Ti — 48; FejO j— 159,7}
H2S 0 4 — 98

Р е ш е н и е .  Получение диоксида титана при обработке FeTiOj серной кис
лотой можно представить уравнениями:

Л ТЮ з +  2HjSO« =  (TiO)SOi +  FeSO, +  2Н ,0  ( I)
(T iO )S04 +  2Н ,0  — ► H,TiO, +  H ,S 04 (2>

Н,ТЮ , — *  TiO, +  H ,0  (3)

Кроме того, имеющийся в породе оксид железа(III) также реагирует с HjSO«: 
Fe,Oj +  3H ,S 0 4 =  F e ,(S 0 4), +  3 H ,0  (4)

Чтобы определить содержание FeTi03 в ильменитовой породе, 
находим сначала содержание Ti в чистом ильмените:

48 - 100/152 =  31,5% Ti и 24,3-100/31,5 =  78% FeTiOj

На долю Ре20 3 приходится: 100 — 78 =  22% (масс.). Расход (т) 
ильменита FeTi03 для получения 1 т ТЮ2:
Ш| Реакциям ( I )— (3) 152-1 /80 =  1,9
г >Ч1-том степени разложения 1,9/0,89 =  2,13 
с >'четом состава руды 2,13/0,78 =  2,74
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по реакции (1) 1,9-98/152 =  1,2 
но реакции (4) 0,22-2,74-3-98/159,7 =  1,11 
суммарный 1,2 +1 ,1 1  =  2,31
с учетом ее 50%-ного избытка от теоретического 2,31-1,5 =  3,47 
80%-ной H2S 0 4 3,47/0,8 =  4,34

Пример 5. Определить расходные коэффициенты в производ
стве карбида кальция (технического), содержащего (% (масс.)]1 
СаС2— 78; СаО— 15, С — 3; прочие примеси — 4. Известь со
держит 96,5% СаО. Содержание (%) в коксе: золы — 4, лету
чих — 4, влаги — 3.

Расчет вести на 1 т технического продукта. Молекулярная масса: СаС» —  
64, СаО — 56.

Р еш ен и е . Карбид кальция получают по уравнению: С аО +- 
-+ ЗС =  СаС2 +  СО. В 1 т продукта содержится 0,78 т СаС2. 
Расход (т) извести СаО:
по стехиометрическому соотношению 0,78-56/64 =  0,675 
непрореагировавшей 1 -0,15 =  0,15 
суммарный 0,675 +  0,15 =  0,825 
технической 0,825/0.965 =  0,85

Расход (т) углерода:
на образование СаС2 0,78-3-12/64 =  0,44 
непрореагировавшего 1-0,03 =  0,03 
суммарный 0,44 +  0,03 =  0,47

Содержание углерода в коксе составляет 100— (4 -+- 4 -+- 3) =» 
=  89%, откуда расход кокса: 0,47/0,89 =  0,53 т.

Пример 6. Определить расход бурого угля (содержащего 70%' 
(масс.) углерода], водяного пара и воздуха для получения 
1000 м3 генераторного газа состава [% (об.)]: СО — 40, Н2— 18, 
N2 — 42.

Для упрощения расчета принимаем состав воздуха [% (об.)]: N j— 79, 
0 2 — 21. Молекулярная масса воздуха — 29.

Р е ш е н и е .  Процесс газификации заключается в превращении твердого 
топлива в газообразное при воздействии на него при высоких температурах 
кислорода воздуха, водяного пара или их смеси, согласно уравнениям:

С +  Н20  — ► С О + Н ,  (I); 2С +  0 ,  — *• 2СО (2)
Как явствует из состава, генераторный газ получается при воздействии на уголь 
паровоздушной смеси.

По условию в 1000 м3 газа содержится 420 м3 азота. Следо
вательно, расход кислорода воздуха по реакции (2) составит; 

420 - 2 1 /7 9 = 1 1 2  м5 или 112 - 3 2 /2 2 ,4 =  160 кг 

Соответственно расход воздуха:
112 +  420 =  532 м3 или 532-29/22,4 =  700 кг

Выход водорода по реакции (1) составляет 1 моль из 1 моль 
водяного пара. 180 м3 водорода, содержащихся в 1000 м3 гене
раторного газа, потребуют затраты такого же количества водя
ного пара, т. е. 180 м3 или 180-18/22,4 =  145 кг.

Расход (т) H2 SO4 :

Ю



,ю реакции (1) 12-180/22,4 =  96,5
,,,, реакции (2) 2-12-112/22.4 =  120
, уммарный 96,5 +  120 =  216,5

Расход бурого угля, содержащего 70% С: 216,5/0,7 =  310 кг. 
Пример 7. Рассчитать расходный коэффициент природного 

газа, содержащего 97% (об.) метана, в производстве уксусной 
кислоты (на 1 т) из ацетальдегида. Выход ацетилена нз метана 
составляет 15% от теоретически возможного, ацетальдегида нз 
ацетилена — 60%, а уксусной кислоты нз ацетальдегида — 90% 
(масс.).

Молекулярная масса: C jH j  — 26; CHjCHO — 44; CHjCOOH — 60, СН«— 16.

Р е ш е н и е .  Уксусную кислоту получают из метана многостадийным мето
дом согласно уравнениям;
2СП« =  С,Н, +  ЗН,; С,Н, +  Н ,0  =  CHjCHO; СН3СНО +  0,5О3 =  СН3СООН

Теоретический расход метана на 1 т уксусной кислоты
1 • 2 • 16/60 =  0,534 т

с учетом выхода продукта по стадиям:
0,534/(0,9 - 0,6 - 0,15) =  6,59 т или 6,59 • 22,4 • !0э/1 6 =  9226 м3

Расход природного газа: 9226/0,97 =  9500 м3.
Пример 8 *. Определить количество аммиака, требуемое для 

производства 100000 т/год азотной кислоты, и расход воздуха на 
окисление аммиака, если цех работает 355 дней в году, выход 
оксида азота 0,97, степень абсорбции 0,92, содержание аммиака 
в сухой аммиачно-воздушной смеси 7,13% (масс.).

Молекулярная масса; NH3— 17; H N 03 — 63.

Р е ш е н и е .  Окисление аммиака является первой стадией получения азотной 
кислоты нз аммиака. По этому методу аммиак окисляется кислородом воздуха 
в присутствии платинового катализатора при 800—900 °С до оксидов азота, после 
чего диоксид азота поглощается водой с образованием азотной кислоты. Схема
тично процесс можно изобразить уравнениями;
4 \  Н, +  50* =  4NO +  6HjO; 2NO +  0 2 =  2N 03; 3NOj +  Н30  =  2HN03 +  NO

Для материальных расчетов можно в первом приближении записать суммарное 
уравнение этих стадий в виде:

NH3 +  2 0 3 =  H N 03 +  HjO

Количество аммиака для получения 100000 т HN03 с учетом 
степени окисления и степени абсорбции:

100000 • 17/(63 • 0,97 • 0,92) =  30300 т

Расход аммиака:
1000 • 30300/(355 • 24) =  3560 кг/ч или 3560 • 22,4/17 =  4680 м3/ч

Расход (кг) углерода!

М. Е. Позин и др. Расчеты по технологии неорганических веществ Л . Хи-
М1|я, 1966, с. 237.
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по реакции (1) 1,9-98/152 =  1,2 
но реакции (4) 0,22• 2,74-3-98/159,7 =  1,11
суммарный 1 ,2+1 .11  — 2,31
с учетом ее 50%-ного избытка от теоретического 2,31-1,5 =  3,47 
80%-ной H2S 0 4 3,47/0,8 =  4,34

Пример 5. Определить расходные коэффициенты в производ
стве карбида кальция (технического), содержащего [% (масс.))! 
СаС2— 78; СаО — 15, С — 3; прочие примеси — 4. Известь со
держит 96,5% СаО. Содержание (%) в коксе: золы — 4, лету
чих — 4, влаги — 3.

Расчет вести на 1 т технического продукта. Молекулярная масса: СаС2 —  
64, СаО — 56.

Р еш ен и е . Карбид кальция получают по уравнению: СаО +- 
-+ ЗС =  СаС2 4* СО. В 1 т продукта содержится 0,78 т СаС2. 
Расход (т) извести СаО:
по стехиометрическому соотношению 0,78-56/64 =  0,675 
непрореагировавшей 1-0,15 =  0,15 
суммарный 0,675 +  0,15 =  0,825 
технической 0,825/0.965 =  0,85

Расход (т) углерода:
на образование СаС2 0,78-3-12/64 =  0,44 
непрореагировавшего 1 -0,03 =  0,03 
суммарный 0,44 +  0,03 =  0,47

Содержание углерода в коксе составляет 100— (4 +  4 +- 3) =  
=  89%, откуда расход кокса: 0,47/0,89 =  0,53 т.

Пример 6. Определить расход бурого угля [содержащего 70%' 
(масс.) углерода), водяного пара и воздуха для получения 
1000 м3 генераторного газа состава |% (об.)): СО — 40, Н2— 18, 
N2 — 42.

Для упрощения расчета принимаем состав воздуха [% (об.)]: N j— 79, 
0 2 — 21. Молекулярная масса воздуха — 29.

Р е ш е н и е .  Процесс газификации заключается в превращении твердого 
топлива в газообразное при воздействии на него при высоких температурах 
кислорода воздуха, водяного пара или их смеси, согласно уравнениям:

С +  Н ,0  — ► С О + Н ,  (I); 2С +  0 ,  — ► 2СО (2)
Как явствует из состава, генераторный газ получается при воздействии на уголь 
паровоздушнрй смеси.

По условию в 1000 м3 газа содержится 420 м3 азота. Следо
вательно, расход кислорода воздуха по реакции (2) составит! 

420 - 2 1 /7 9 = 1 1 2  м3 или 1 1 2 -3 2 /2 2 ,4 = 1 6 0  кг 

Соответственно расход воздуха:
112 +  420 =  532 мэ или 532 - 29/22,4 =  700 кг

Выход водорода по реакции ( 1) составляет 1 моль из 1 моль 
водяного пара. 180 м3 водорода, содержащихся в 1000 м3 гене
раторного газа, потребуют затраты такого же количества водя
ного пара, т. е. 180 м3 или 180-18/22,4 =  145 кг.

Расход (т) H2 SO4 :

Ю



mi реакции (1) 12-180/22,4 =  96,5
, , реакции (2) 2-12 112/22,4 =  120 
оммарный 9 6 ,5 +  120 =  216,5

Расход бурого угля, содержащего 70% С: 216,5/0,7 =  310 кг. 
Пример 7. Рассчитать расходный коэффициент природного 

газа, содержащего 97% (об.) метана, в производстве уксусной 
кислоты (на 1 т) из ацетальдегида. Выход ацетилена из метана 
составляет 15% от теоретически возможного, ацетальдегида из 
ацетилена — 60%, а уксусной кислоты из ацетальдегида — 90% 
(масс.).

Молекулярная масса: С ,Н ,— 26; CHjCHO — 44; CHjCOOH — 60, СН4— 16.

Р е ш е н и е .  Уксусную кислоту получают из метана многостадийным мето
лом согласно уравнениям:
2 0 14 =  С ,Н , +  ЗН,; С ,Н , +  Н ,0  =  СН3СНО; СН,СНО +  0 ,5 0 , =  СНэСООН

Теоретический расход метана на 1 т уксусной кислоты
1 • 2 • 16/60 =  0,534 т

с учетом выхода продукта по стадиям:
0,534/(0,9 • 0,6 • 0,15) =  6,59 т или 6,59 • 22,4 • 103/16  =  9226 м5

Расход природного газа: 9226/0,97 =  9500 м3.
Пример 8 *. Определить количество аммиака, требуемое для 

производства 100000 т/год азотной кислоты, и расход воздуха на 
окисление аммиака, если цех работает 355 дней в году, выход 
оксида азота 0,97, степень абсорбции 0,92, содержание аммиака 
в сухой аммиачно-воздушной смеси 7,13% (масс.).

Молекулярная масса: N H , — 17; HNO3 — 63.

Р е ш е н и е .  Окисление аммиака является первой стадией получения азотной 
кислоты из аммиака. По этому методу аммиак окисляется кислородом воздуха 
в присутствии платинового катализатора при 800—900 °С до оксидов азота, после 
чего диоксид азота поглощается водой с образованием азотной кислоты. Схема
тично процесс можно изобразить уравнениями:
4 \ Н ,  +  5 0 ,  =  4NO +  6Н ,0; 2NO +  О, =  2NO,; 3NO, +  Н ,0  =  2HNO, +  NO

Дли материальных расчетов можно в первом приближении записать суммарное 
уравнение этих стадий в виде:

NH, +  2 0 , — HNO, +  Н ,0

Количество аммиака для получения 100000 т HN03 с учетом 
степени окисления и степени абсорбции:

100000 • 17/(63 • 0,97 • 0,92) =  30300 т

Расход аммиака:
1000 ■ 30300/(355 • 24) =  3560 кг/ч или 3560 • 22,4/17 =  4680 м3/ч

Расход (кг) углерода!

£. Позин и др. Расчеты по технологии неорганических веществ Л . Хи-
а»я, 1966, с. 237.
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Расход воздуха на окисление (в составе аммиачно-воздушной 
смеси):

4 6 8 0 (1 0 0 - 11,5)/11,5 — 36000 м3

Здесь 11,5 — содержание NH3 в смеси:
(7,13/17)-100

7,13/17 +  92,87/29,0 ’ 70

СОСТАВЛЕНИЕ МАТЕРИАЛЬНЫХ БАЛАНСОВ НЕОБРАТИМЫХ 
ХИМИКО-ТЕХНОЛОГИЧЕСКИХ ПРОЦЕССОВ

Пример 9. Составить материальный баланс печи для сжигания 
серы производительностью 60 т/сутки. Степень окисления серы 
0,95 (остальная сера возгоняется и сгорает вне печи). Коэффи
циент избытка воздуха а  =1,5*. Расчет вести на производитель
ность печи по сжигаемой сере в кг/ч.

Р еш ен и е . Процесс горения серы описывается уравнением: 
S +  0 2 =  S 02. Производительность печи 60-lO3̂  =  2500 кг/ч. 

Масса серы:
окисленной до SO2 2500 • 0,95 =  2375 кг 
неокисленной 2500 — 2375 — 125 кг

Израсходовано кислорода:
на окисление 2375-22,4/32 =  1663 м3 
с учетом а 1663-1,5 = 2 4 9 5  м3 или 2495-32/22,4 =  3560 кг

Поступило с кислородом азота:
2495 • 79/21 =  9380 м3 или 9380 • 28/22,4 =  11700 кг

Образовалось S 02 по реакции:
2375 - 64/32 =  4750 кг или 4 7 5 0 -2 2 ,4 /6 4 =  1663 м’

Осталось неизрасходованного кислорода:
1663-0,5 =  832 м3 или 831 ■ 32/22,4 = 1185 кг

Материальный баланс печи (1 ч):
Приход кг м» Расход КГ нз

S 2 500 S 125
О, 3 560 2 495 SO, 4 750 1 663
N, 11 700 9 380 О, 1 185 831

N, 11 700 9 380

Итого: 17 760 11 875 Итого: 17 760 11 758

Пример 10. Составить материальный баланс производства ок
сида этилена прямым каталитическим окислением этилена воз
духом. Состав исходной газовой смеси [% (об.)): этилен — 3, 
воздух — 97. £тепень окисления этилена 0,5. Расчет вести на 
1 т оксида этилена.

* Коэффициент избытка воздуха (кислорода) характеризует отношение 
практически подаваемого в печь воздуха к теоретически необходимому согласно 
уравнению реакции.
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Р е ш е н и е .  Оксид этилена — одни из важнейших полупродуктов различных 
синтезов: получения этиленгликоля, полигликолей, лакоэых растворителей, пла
стификаторов, этаноламинов, эмульгирующих и моющих средств; соединения, 
синтезируемые из оксида этилена, находят применение в производстве синтети
ческих волокон, каучуков и других продуктов. Применяют два метода получе
ния оксида этилена:

1. Гипохлорнрованне этилена с последующим отщеплением хлороводорода 
от получающегося этиленхлоргндрина.

2. Прямое каталитическое окисление этилена. При пропускании смеси воз
духа с этиленом (нижний предел взрываемости этиленовоздушной смеси — 3,4% 
С2Н4) на серебряном катализаторе при 250—280 °С образуется оксид этилена

2CHj= C H j +  О, — 2(С Н ,),0

который выделяют из газовой смеси водной абсорбцией; остаточный газ направ
ляют во 2-й контактный аппарат.

Расход этилена на 1 т оксида этилена по реакции
28 • 1000/44 =  640 кг

с учетом степени окисления:
640 /0 ,5 = 1 2 8 0  кг или 1280 - 2 2 ,4 /2 8 = 1 0 2 0  м>

Объем воздуха в этиленовоздушной смеси
1020 - 97/3 =  33000 м3

в том числе кислорода
33000 - 0 ,2 1 = 6 8 0 0  м3 или 6800 - 32/22,4 =  9700 кг

азота
33000 - 0,79 =  26200 мэ или 26200 •'28/22,4 =  32500 кг

Израсходовано кислорода на окисление:
1020 - 0,5/2 =  255 м3

Содержание кислорода в продуктах окисления:
6800 -  255 =  6545 м3 или 6545 • 32/22,4 =  9340 кг

Материальный баланс на 1 т оксида этилена:
Приход КГ М3 Расход КГ м>

Этилен 1 280 1 020 Оксид этилена 1 000 510
Кислород 9 700 6 800 Этилен 640 510
Азот 32 500 26 200 Кислород

Азот
9 340

32 500
6 545 

26 200

Итого: 43 480 34 020 Итого: 43 480 33 765

Пример 11. При электрокрекинге природного газа [состав, 
% (об.): СН4 — 98, N2 — 2| в газе, выходящем из аппарата, со
держится 15% ацетилена. Рассчитать материальный баланс про
цесса на 1000 м3 исходного газа без учета побочных реакций.

Р е ш е н и е .  Ацетилен из газообразных углеводородов (главным образом, 
из метана) можно получать в электродуговых печах при 1600°С и линейной 
скорости газа 1000 м/с:

2CH4^-=tCiHj +  3Hj — 380 кДж
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В 1000 м3 исходного газа содержится: СН4 — 980 м3, N2 — 20 м3. Процесс 
идет с изменением объема; при полном превращении метана в ацетилен в про
дукционной смеси должно содержаться 25% ацетилена (см. уравнение реакции). 
Так как по условию в продуктах реакции содержится 15% ацетилена, значит 
происходит неполное разложение метана.

Обозначим объем (м3) превращенного метана через х. Тогда 
состав смеси, выходящей из печн, можно представить следующим 
образом: СН4 — 980 — х\ С2Н2— */2; Н2 — 3/2 х\ N2 — 20. Всего 
из печи будет выходить (1000 +  х) м3 смеси (примем за 100%), 
15% которой составляет по условию ацетилен, значит 
(х/2) • 100/(1000 jc) =  15. Решая уравнение, получим: х =  
=  430 м3; состав (м3) газа после крекинга будет следующим:

сн4 980 — х =  550 н, 3/2х =  645с,н, х/2 =  215 N, 20

Материальный баланс печн крекинга (на 1000 м3 природного
газа):

Приход М3 кг % (об.) Расход MJ КГ % (Об.,
сн4 980 695 98 с,н, 215 248 15,0
N, 20 25 2 сн4 550 388 38,5

Н, 645 58 45,0
N, 20 25 1,5

Итого: 1000 720 100 Итого: 1430 719 100

Расхождение баланса здесь и далее вызвано приближенностью 
расчетов.

Пример 12. Рассчитать материальный баланс печи окисли
тельного обжига в производстве ванадата натрия NaV03. Сырье: 
ванадиевый шлак, содержащий 13% (масс.) V20 5, воздух, NaCl 
(расход NaCl составляет 10% (масс.) от массы шлака].

Расчет вести на 1 т готового продукта. Молекулярная масса: NaVOj— 122; 
V2O5— 182; N a jO -6 2 ;  NaCl — 58Д

Р е ш е н и е .  Ванадий находит применение в производстве твердых сплавов, 
специальных сталей и чугуна. Соединения ванадия используют в качестве ка
тализаторов в производстве серной кислоты, анилиновых красителей, при окис
лении нафталина и др. При доменной плавке комплексных железных и ванадие
вых руд ванадий переходит в чугун. В производстве стали из такого чугуна 
получают шлаки, содержащие до 15— 18% V2O5, которые можно использовать 
как сырье в производстве ванадия.

Для выделения ванадия ванадийсодержащее сырье (руду, шлаки, концен
траты) смешивают с небольшим количеством хлорида натрия, измельчают и 
подвергают окислительному обжигу при 800—900 °С во вращающихся печах. 
Процесс можно рассматривать как двухстадийный:
первая стадия 2NaCl +  ‘/2O2 =  Na30  ±  СЬ 
вторая стадия ЫагО +  V2O5 =  2N aV 03

Для получения 1 т NaV03 требуется
1000-182/244 =  745 w V 2Oj или 745/0,13 =  5600 кг шлака

По условию расход хлорида натрия составляет 10% (масс.) от 
массы шлака, т. е. 5600-0,1 = 5 6 0  кг. На образование 1 т NaV03 
требуется

58,5 • 2 ■ 1000/244 =  480 кг NaCl
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]1е прореагировало 80 кг NaCl (560—480). Израсходовано кис*
порода:

16 - 480/117 — 65,5 кг или 65,5 -22,4/32 =  45,8 м ’

С кислородом поступило азота:
45,8-79/21 — 172 м1 или 172 - 28/22,4 -  214 кг

Образовалось хлора (в результате первой стадии процесса):
71 • 1000/244 — 290 кг

Материальный баланс печн (на 1 т NaV03):
Поихол КГ Расход КГ

Ванадиевый шлак 5600 Шлам 4855
NaCl 560 NaVOs 1000
О, 65,5 NaCl 80
N* 214 C l, 290

N, 214

Итого: 6439,5 Итого: 6439,0

Пример 13. Составить материальный баланс производства 
криолита (на 1 т), если процесс описывается следующим сум
марным уравнением: 2А1(ОН)3 -f- 12HF +  3Na2C 03 =  2Na3AIF6 ■+• 
-f 3C02 +  9H20. Плавиковую кислоту применяют в виде 15% 
раствора фтороводорода в воде. Соду берут с 4% недостачи от 
стехиометрического соотношения для обеспечения необходимой 
остаточной кислотности.

Молекулярная масса: Al(OH)j — 78; HF — 20; Na3C 03— 106; H3AIF( — 144; 
NajAlF, — 210.

Р е ш е н и е .  Криолит Na3AIF« является необходимо!! составной частью ших
ты в производстве алюминия. Его получают в свинцовом реакторе с мешалкой, 
обогреваемом острым паром до 50—70 °С. Сырье— 12— 15%-ную плавиковую 
кислоту и требуемое количество гидроксида алюминия — загружают в реактор; 
по окончании растворения загружают соду с таким расчетом, чтобы остаточная 
кислотность составляла примерно 2 r/л. Осаждающийся криолит отфильтровы
вают, промывают и сушат в сушилке с наружным обогревом топочными газами, 
температура которых не должна превышать 400 “С. Протекающие при образо
вании криолита реакции могут быть выражены уравнениями.

2А1(ОН)| +  I2HF -  2H3A1F, +  6 Н ,0  (I)
2H3A1F, +  3 \'а ,С 0 3 — 2Na3AIF« +  ЗС 02 +  ЗН ,0  (2)

Для получения 1 т криолита требуется сырья, согласно стехио
метрическим соотношениям:
ЛИОН), 2-78-1000/(2-210) =  371 кг 
I IF 12 20 1000/(2 2 1 0 ) =  572 кг

раствора HF 572/0,15 =  3810 кг

Для получения соответствующего количества плавиковой кислоты
необходимо:
11.0 3810 -  572 =  3238 кг 
N '.CO, 318-100/420 =  758 кг

Для обеспечения нужной кислотности раствора следует дополни
тельно ввести эквивалентное количество А1(ОН)3 и HF. Масса

15



Na2C 03, эквивалентная избыточной кислотности, составляет 
32,7 кг (758-0,04). Масса H3A1F6, эквивалентная 32,7 кг Na2C03, 
согласно реакциям (1) и (2)

2 • 144 • 32,7/(3 • 106) =  29,6 кг

Для получения этого количества свободной кислоты требуется:
А1(ОН), 2 -78 -29 ,6 / (2-144 )*  16 кг 
HF 12 -20-29 ,6 /(2 -144)=  24,6 кг 
15%-нон HF 24,6/0,15 =  164 кг 
HjO 164 — 24,6 =  139,4 кг

С учетом избыточной кислотности имеем: 371 +  16 =  387 кг 
AI (ОН)3; 572 +  24,6 =  596,6 кг HF; 3238+ 139,4 =  3377,4 кг Н20
и 758 кг Na2C 03.

В составе продукционной смеси будет находиться: 1000 кг 
Na3AlF6; 29,6 кг H3A1F6; 314 кг С 02 [3-44-1000/(2-210)];
386 кг Н20  по реакции [9-18-1000/(2-210)); 3377,4 кг Н20  в со
ставе плавиковой кислоты.

Материальный баланс реактора для получения криолита ( 1 т):
Приход КГ Расход КГ

А1(ОН)з 387 Na3AlF» 1000
596,6 HjAIFe 29,6

H 2 q  J раСТЬОр 3377,4 со2 314,0
Na2COj 758 Н20  по реакции 386

Н20  в составе плавиковой 3377,4
КИСЛОТЫ

Итого: 5119 Итого: 5107

Пример 14. Составить материальный баланс хлоратора в произ
водстве хлорбензола (на 1 т хлорбензола). Содержание жидких 
продуктов [% (масс.)): бензола — 65,0; хлорбензола — 32,0; ди
хлорбензола— 2,5; трнхлорбензола — 0,5. Технический бензол со
держит 97,5% (масс.) СвН6, технический хлор — 98% (масс.) С12.

Молекулярная масса: Q H j— 78; С6Н5С1— 112,5; СбН4С12 — 147; CeHjClj— 
181,5; Clj — 71; НС 1 — 36,5.

Р е ш е н и е .  Хлорбензол является полупродуктом для получения различных 
производных бензола, таких, как фенол, анилин и др. Получают его, пропуская 
хлор в жидкий бензол в присутствии хлорида ж елеза(III). По мере образования 
хлорбензола по основной реакции

С.Н, +  CI, — ► С,Н5С1 +  НС1 (1)

происходит дальнейшее хлорирование

C6HSC1 + Cl* — ► C,H4CI2 + НС1 или С ,Н , + 2С1, — ► С,Н4С1* + 2НС1 (2) 
СвН4С12 +  С12 — ► С,Н,С1, или C .H . +  3CI* — *■ C.HjClj +  3HCI (3)

Чтобы предотвратить образование больших количеств полихлоридов хлориро
вание следует прекращать при содержании в реакционной смеси несколько 
больше половины введенного бензола (60—65% ).

В продукционной (жидкой) смеси находится, согласно задан
ному составу жидких продуктов реакции, 1000 кг СбН3С1;
16



,000 2.5/32 =  78 кг С6Н4С12; 1 000 - 0,5/32 =  15.6 кг С»Н3С1,,
а кроме того, 372,4 кг НС1, получетюго:
„о реакции (I) 1000 • 36,5/112,5 -  324 кг
,  > (2) 78 • 2 • 36,5/147 — 39 кг
,  » (3) 15.6 • 3 • 36,5/181,5 — 9,4 кг

Расход (кг) чистого бензола (на 1 т продукта):
„а образование С(Н(С1 1000 • 7 8 /II2,5 — 693 
,  » С«Н4С1, 78-78/147 — 41
,  * С,Н,С1, 15,6-78/181.5 — 6,7
непрореагировавшего 1000-65/32 — 2031,0 
общий 2771.7
технического 2771,7/0,975 — 2842,8

Расход (кг) хлора:
на образование CgHgCl 1000 - 71/112,5 — 631
> * С.Н4С1, 78-2-71/147 — 75
,  » С*Н,С1, 15,6-3-71/181,5— 18,3
обшнй 724,3
технического 724,3/0,98 — 739

Материальный баланс хлоратора бензола (на 1 т хлорбен
зола):

Приход КГ Расход КГ

Технический бензол С,Н,С1 1 0 0 0
С6Н, 277 1,7 С,Н4С1, 78
примеси 71.1 С,Н,С1, 15,6

Технический хлор С ,н . 2031
CI. 724,3 НС1 372,4
примеси 14,7 Примеси к С9Нв 71,1

Примеси к CI, 14,7

Итого: 3581,8 Итого: з;8_>,8
Пример 15. Составить материальный баланс производства фго- 

роводорода (на 1 т HF) из плавикового шпата, содержащего 
1% (масс.)]: CaF2 — 96; Si02 —4. Степень разложения шпата 0,95. 
Для разложения применяют 93%-ную H2S 0 4 с 15%-ным избыт
ком от теоретического.

Молекулярная масса: C aFj— 78; H ,S 0 4 — 98; CaSO«— 136; HF — 20;
SiO. -60; H jS iF ,— 144

Р е ш е н и е .  Разложение идет по реакциям:
( F +  H ,S 0 4 -  C aS04 +  2HF (I); SiO , +  6HF -  H .S iF , +  2Н ,0  (2)

ф поводород растворяется в воде с образованием плавиковой кислоты, кото- 
Р я используется как в производстве фторидов, так и для органического син- 
11 правления стекла и т. д.

По условию в 100 кг шпата содержится 96 кг CaF2 и 4 кг 
При разложении 100 кг породы

' ;кции (1) образуется 96-20-2/78 =  49 кг HF
1 i акции (2) расходуется 6 20-4/60 =  8 кг HF
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В результате реакций (1) и (2) из 100 кг породы получается 
49 — 8 =  41 кг HF, т. е. для обеспечения выхода 1 т HF требуется

100 • 1000/41 = 2 4 4 0  кг породы, из них 2340 кг CaFj и 100 кг SiOj

с учетом степени разложения:
2440/0,95 =  2570 кг породы, из них 2467 кг CaFj и 103 кг SlOj

Расход (кг) серной кислоты (моногидрата):
по реакции 98-2340/78 =  2950 
с учетом ее избытка 2950-1,15 =  3400 
93%-ной 3400/0,93 =  3640

Расход вводимой с H2S 04 воды: 3640 — 3400 =  240 кг.
Состав (кг) продукционной смеси:

CaSO« 2340-136/78 =  4050
H2SiF» 144 100/60 =  240
Н20  (по реакции) 36-100/60 =  60

Материальный баланс реактора (на 1 т HF):
Приход

C aF,
Si02
H2S 0 4 (моногидрат)
11,0

Al>

аО 

SiOj

А  

F e A  

КаО 

NajO 

Примеси

КГ Расход КГ

2467 HF 1000
103 C a S 0 4 4050

3400 H jS iF e 240
240 HjO (по реакции) 60

Н20  (вводимая с H2S 0 4) 210
H2S 0 4 450
CaFj 127
SiOj 3

6210 Итого: 6170Итого:

Пример 16. Составить материальный баланс обжиговой печи 
в производстве цементного клинкера для портландцемента (на 
1 т клинкера), если в состав шихты входит 20% строительной 
глины и 80% известняка. Состав сырья, % (масс.): строительная 
глина — Si02— 72,0; А120 з — 16,0; Fe2C>3 — 7,0; К20 — 1,7; Na20  
3,3; известняк — СаСОз — 95,0, примеси — 5,0.

Молекулярная масса: СаСОз— 100; СаО — 56; С 02 — 44.

Р е ш е н и е .  Портландцемент — наиболее распространенное гидравлическое 
вяжущее вещество, отличающееся высокой механической стойкостью, водоне
проницаемостью, морозостойкостью. Эти свойства портландцемента определяют
ся соотношением между оксидами, входящими в состав клинкера — основы це
мента. Мелкоизмельченные тщательно перемешанные компоненты шихты для об
разования клинкера подвергают обжигу во вращающихся печах. После нспаре 
ния влаги сырья происходит дегидратация минералов, входящих в состав глин 
(примерно при 5 0 0 °С), а затем диссоциация известняка с образованием оксида
кальция: СаСОз---- «-СаО +  С 0 2; последний реагирует с компонентами глины
с образованием силикатов кальция и других соединений (ЗСаО-SiOj, 2CaO-SiOj, 
ЗСа0-А120 3 и 4C a0 AI20 3 -Fe20 3). Образование клинкера заканчивается при 
1400—1450 °С, когда происходит спекание шихты.

Исходя из заданного соотношения глины и известняка в шихге 
и их химического состава, определяем содержание входящих
18

р шихту компонентов н состав образующегося (из 100 кг шихты)
кл м м кеРа •

Состав шихты, % Состав клинкера, кг
СаСОз 80-0,95 =  76,0

20 - 0 ,7 2 =  14,4 

20-0,16 =  3,2 

20-0,07 =  1,4 

20 • 0,017 =  0,34 

20 • 0,033 =  0,66 

80 • 0,05 =  4,00

Итого: 100%

76-56
100

14,4

3.2

1.4

0,34

0,66

4,00

>43

Состав клинкера, % (масс.) 

43-100
67 “

14,4- 100
67

3,2-100

■ 64,2 

=  21,5

67
1,4-100 

67 =
0,34 • 100 

67
0,66- 100 

67 
4-100

67

.4,71 

■ 2,08 

= 0,51 

=  1,00 

■ 6,00

Итого: 67 кг Итого: 100% (масс.)

Расход сырья для получения 1 т клинкера:
карбоната кальция 642-100/56 =  1170 кг 
известняка 1170/0,95 =  1230 кг 
(1230— 1170 =  60 кг составляют примеси)
глины 215 кг S i0 2, 47,1 кг А1г0 3, 20,8 кг Fe20 3, 5,1 кг К20 , 10 кг NajO (сум
марный расход — 298 кг)

Масса диоксида углерода, образовавшегося на 1 т клинкера:
33•1000/67 =  528 кг.

Материальный баланс печн для получения 1 т цементного
клинкера:

Приход
Известняк:

СаСОз
п р и м е с и

Строительная глина:Si02
A 1 2O j

Fe2Oa
к2о
\'а20

кг

1170
60

215
47,1
20,8

5.1
10,0

Расход
Клинкер:
СаО
S i0 2
A I2O j
F e20 3
К20
N a ,0
примеси
СО,

КГ

642
215

47,1
20,8

5,1
10
60

528

Итого: 1528 Итого: 1528

1000

Пример 17 [10, с. 186]. Составить материальный баланс от- 
■ синя окисления аммиака (на 1 т азотной кислоты). Степень 

гК11Слен»Я NH3 до N0 — 0,97, до N2 — 0,03; NO до N02— 1,0.
< иь абсорбции 0,92. Содержание аммиака в сухой аммиачно- 

,, ДпоН/?йл ,смеси 7>,3 % (масс.). Воздух насыщен парами воды 
1 ’ С Относительная влажность 80%.
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Молекулярная масса- H N 03 — 63: МН3— 17: воздуха — 29.

Р е ш е н и е .  Азотную кислоту получают окислением аммиака кислороде 
воздуха с последующей переработкой образующихся оксидов азота. Балансов! 
уравнение производства азотной кислоты из аммиака можно записать следу! 
шнм образом:

NHS +  2 0 f — HNO, +  HjO +  411,2 кДж/моль

Окисление аммиака до оксида азота проходит на платиновом или оксидно 
катализаторе. Затем оксид азота окисляют до диоксида и последний поглощак 
водой и азотной кислотой.

В соответствии с балансовым уравнением из 1 кмоль NH3 о< 
разуется 1 кмоль HNO3. Для производства 1 т HN03 требуете

1 - 17/(63-0,97-0,92) = 0 .3 0 3  т =  303 кг или 303 - 22,4/17 =  400 м3 NHj

Расход воздуха на 1 т HN03
303 (100 -  7,13) — 3950 кг или 3950 • 22,4/29.0 — 3070 м3

в том числе:
кислорода 3070-21/100 =  645 м3 или 645-32/22,4 =  923 кг 
азота 3070 79/100 =  2425 м3 или 2425-28/22,4 =  3030 кг

Поступает сухих газов 3070 м3. Парциальное давление napoi 
воды при 30 °С и относительной влажности 80% составит 
0,8-4,22-103 =  3,37-103 Па (где 4,22• 103 Па — давление водяноп 
пара при 30°С). С газом поступит воды:

3070 • 3,37 • 103/[(101 -  3,37) - 10s! — 105 м* или 105 • 18/22,4 — 84,5 кг

По реакции 4NH3 +  502 =  4NO +  6Н20  образуется
оксида азота 400-0,97 =  388 м3 или 388-30/22,4 =  518 кг 
воды 388-6/4 =  582 м3 или 582-18/22,4 =  468 кг

расходуется
кислорода 388-5/4 =  485 м3 или 485-32/22,4 =  693 кг

По реакции 4NH3 -f 302 =  2N2 +  6Н20  образуется
азота 400-0,03-2/4 =  6м* или 6,28/22,4 =  7,5 г 
воды 400-0,03-6/4 =  18 м3 или 18-18/22,4 =  14,5 кг

расходуется
кислорода 400-0,03-3/4 =  9 м3 или 9-32/22,4 =  12,7 кг

Состав нитрозных газов:

кг ы» % (об.)
N 0 518,0 388 10,3
О, 923—693— 12,7 =  217,3 152 4.1
N, 3030 4- 7,5 — 3037,5 2430 66,5н,о 14.5 +  468 +  84.5 =  567 706 19.1
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Материальный баланс на 1 т H N 03:
Приход КГ ы* Расход КГ ы>

д  v  «  и  а чно-возду ш ная Нитрозные газы:
с  м с с ь<

NH* 303 400 N 0 518 388
Oi 923 645 о, 217,3 152
N* 3030 2425 N, 3037,5 2430
11,0 84.5 105 Н ,0 567 706

1 |того: 4340,5 Итого: 4339,8
Пример 18. Составить материальный баланс производства же- 

.•к оксидного катализатора (Fe20 3) на 1 т продукта. Сырьем слу
жат железный купорос FeS04-7H20  в виде 2 н. раствора с плот
ностью 1152 кг/мя и 25%-ная аммиачная вода (в производстве 
и сп ол ь зую т  10% раствор аммиака).

Р е ш е н и е .  Производство железооксидного катализатора включает стадии 
осаждения гидроксида железа(II) аммиачной водой из раствора сульфата желе
за! II), окисления Fe(OH )j до Fe(O H ), и последующего обезвоживания его при 
прокаливании. Процесс можно представить реакциями:

2F eS 04 +  4 \Н 3 +  4Н ,0  =  2Fe(OH), +  2(NH4)iS0 4 
2Fe(OH)j +  H ,0  +  7 .0 ,  -  2Fe(OH),
2Fe(OH)3 — F e ,0 3 +  3H ,0

2F eS 04 +  4 \H , +  2H ,0  +  ' / ,0 ,  =  F e ,0 3 +  2 (NH .)|SO ,

Рассчитаем количество сырья:
2F eS04 • 7HjO — ► 2 F eS 0 4 — >• F e ,0 3 

2.278 2-152 160

Для получения 1 т катализатора потребуется
1000 • 2 • 27Я одод

------- ^ -------— 3480 кг F e S 0 4 • 7Н,Оили =  12,5 м1 2 и. раствора F eS 04 • 711,0

так как в 1 м3 2 и. раствора железного купороса содержится 
1 кмоль FeS04-7H20  или 278 кг. Это составит 12,5-1152 =  
=  14500 кг, из них 152-12,5=1900 кг FeS04 и 126-12,5 =  
=  1580 кг Н20  (крист.). Таким образом, для приготовления 2 н. 
раствора требуется добавить 14500— (1900-J- 1580) =  11020 кг 
Н.О.

Для осаждения Fe(OH)2 по соотношению Fe20 3: 4NH3 необ
ходимо

4 - 17- 1000/160 =  425 кг NH3 или 425 /0 ,25= 1700  кг 25% раствора \Н ,

Определяем расход Н20  для разбавления 25% раствора 
аммиака до 10%-ного. По правилу креста находим

25. > 10 -  25 % (масс ) NH,10С
0 ^  *15  —■ ч. (масс ) воды

,Мм на 1700 кг 25%-ного NH3 потребуется
15- 1700/10 =  2550 кг Н ,0
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Получено 1700 +  2550 =  4250 кг 10% раствора NH3; воды 
в аммиачном растворе: 4250 — 425 =  3825 кг. Для окисления 
Fe(OH)2 необходимо:

1 6 -1 0 0 0 /1 6 0 =  100 кг Oi

Рассчитаем продукты реакции и неизрасходованные реагенты. 
Образовалось

2 (NH4) ,S 0 4 и Fe.Oj
2-132 160

На 1 т Fe20 3 приходится
2 -132 -  1000/160=  1650 кг (NH4)2S 0 4

Воды расходуется, согласно уравнению суммарной реакции
2 - 18 - 1000/160 =  225 кг

Количество Н20  в фильтрате, а также испарившейся при про
каливании:

11020 +  3825 +  1580 -  225 =  16200 кг

Материальный баланс на 1 т Fe20 3:
Приход КГ Расход КГ

FeSO« - 7HjO FeaOj 1 000
F e S 0 4 1 900 (NH4) ,S 0 4 1 650
НаО (крист.) 1 580 Фильтрат и пар Н20 16 200

НаО для разбавления 11 020
10% раствор NH3

NHS 425
НаО 3 825

Кислород 100

Итого: 18 850 Итого: 18 850

Пример 19. Составить материальный баланс сжигания колче
дана в печи КС-200 (на 1 ч работы печи). Производительность 
печи по колчедану 200 т/сут. Содержание, %: серы в колчедане — 
41, влаги в колчедане — 3, серы в огарке— 1, S 02 в сухом печном 
газе— 14,1, 0 2 в сухом печном газе — 2,4. Температура поступаю
щего воздуха 20°С. Относительная влажность воздуха 50%.

Р е ш е н и е .  Печь для обжига колчедана в кипящем слое представляет со
бой обычно камеру, в нижнюю часть которой через решетку в днище подается 
воздух с такой скоростью, что измельченный колчедан поддерживается во взве
шенном состоянии. В печи создается очень хорошее перемешивание колчедана 
с воздухом, обеспечивающее высокую интенсивность обжига. Процесс протекает 
согласно суммарной реакции:

4F eS , +  1 lOj =  2 F e ,0 , +  8SO, (1)

Благодаря высокой скорости горения и интенсивному перемешиванию в кипящем 
слое находится не колчедан, а огарок. Высота кипящего слоя зависит от про
изводительности печи и достигает 1— 1,25 м.

Достоинство метода обжига колчедана в кипящем слое — получение концен
трированного газа (12— 14% SO») с низким содержанием SOj.
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Рассчитаем:
расход колчедана 200 000/24 = 8 3 3 4  кг/ч 
количество влаги в колчедане 8334-0,03 =  250 кг/ч 
масса сухого колчедана 8334—250 =  8084 кг

Выход огарка (кг/кг) определим по формуле
х0г *= (160 — п)/(160 — т)

где л и т  — соответственно содержание серы в колчедане и 
огарке, %.

Примем х =  Хот• 100 — выход огарка на 100 кг колчедана. По 
стехиометрическому расчету реакции ( 1) при образовании огарка 
8 атомов серы замещаются 6 атомами кислорода. Следовательно, 
при выгорании 1 кг серы она замещается 6*16/8• 32 =  3/ 8 кг 0 2. 
На 100 кг колчедана выгорает (л — тх) кг серы, которые заме
щаются 3/в (л — тх) кг 0 2. Таким образом, при сгорании 100 кг 
колчедана с образованием огарка происходит убыль (л — тх) кг 
серы и прибыль 5/в (л — тх) кг 0 2. Выход огарка на 100 кг кол
чедана составит: *

х =  100 — (п — тхОТ) - f  */• (« — тхог) =  100 — »/•« +  “/• л»*ог
ИЛИ

100дгог =  100 — »/» п  +  5/« т х ог;
100 — 5/« п 160 — г» 

* о г =  100 -  V.m “  160- ш

Содержание серы в сухом колчедане:
41 • 100/(100 -  3) =  42,3 %

Выход огарка:
хог =  (160 — 42,3)/(160 — 1) =  0,74 кг/к-

Масса полученного огарка: 8084-0,74 =  6000 кг.
Ввиду отсутствия данных по коэффициенту избытка воздуха 

его массу рассчитаем по массе азота в печном газе.
Определим массу выгоревшей серы и образовавшегося S 02„ 

Масса серы:
в огарке (1%) 6000 0,01 =  60 кг
всего в колчедане 8084-0,423 =  3420 кг 
выгорело 3420 — 60 =  3360 кг

Образовалось S 02(S -f 0 2 =  S 02):
3360-22,4/32 =  2360 мэ

Объем обжигового газа:
2360-100/14,1 =  16700 мэ

Количество кислорода:
16700 - 0,024 =  400 м3 или 400 -32/22,4 =  572 кг

Масса S0 2:
2360 • 64/22,4 =  6740 кг
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Количество азота:
16700 — 2360 — 400 =  12940 м5 или 12940 • 28/22.4 =  17400 кг 

Количество сухого воздуха
12940 -100 /79=  17700 м1 или 17700- 1,293 =  22900 кг

где 1,293 — плотность воздуха, кг/м3.
Парциальное давление насыщенного водяного пара при 20° 

составляет 2,5• 103 Па. При относительной влажности 50% фак 
тическое парциальное давление водяных паров в воздухе буде 
2,5-lO^O,5 =  1,25-103 Па. Количество водяных паров:

* 25 )п о 1 =  204 ** или 2 0 4 ' 18/22>4 =  164 кг

Общая масса водяных паров в печном газе: 250+  164 =  414 кг 
Материальный баланс печи КС-200 (на 1 ч работы):

Приход
Колчедан сухой 
Влага колчедана 
Воздух сухой 
Влага воздуха

кг и1
8 084 —

250 —
22 900 17 700

164 204

Расход
Огарок
SO,
О,
N,н,о

кг х>
6 000
6 740 2

572 4
17 400 12

414 51

Итого: 31 398 Итого: 31 126

Расхождение баланса составляет [(31 398 +  31 126)/31 398J • 100 =  
=  0,875%, что вполне допустимо. По данным материального ба
ланса рассчитываем состав печного газа [% (об.)[:

Влажный газ и> % Сухой газ ы» %

s o , 2 360 13.7 SO, 2 360 14,1
О, 400 2,30 О, 400 2.4
N, 12 940 81,0 N, 12 940 83,5
н ,о 516 3,0

Итого: 17 216 100 Итого: 16 700 100

Пример 20. Составить материальный баланс реактора для ка
талитического окисления метанола в формальдегид. Производи
тельность реактора 10 000 т СН20  в год. Степень превращения 
СН3ОН в СН20  0,7. Общая степень превращения метанола 0,8 
(с учетом побочных реакций). Содержание метанола в спирто- 
воздушной смеси 40% (об.). Мольное соотношение побочных про
дуктов в продукционном газе НСООН: С 02: СО: СН4 =  1,8: 1,6: 
0,1: 0,3. Агрегат работает 341 день в году (с учетом планово-пре
дупредительного ремонта и простоев). Окисление проходит на 
твердом серебряном катализаторе при 600 °С.



Расчет вести на производительность реактора в кг/ч Молекулярная масса: 
,пмальдегида — 30; метанола — 32; кислорода — 16.

Р е ш е н и е .  Чрезвычайная реакционная способность формальдегида обус- 
лнвает его широкое применение в качестве полупродукта в органических син- 

i i.-ix, особенно в производстве синтетических смол и других веществ. Формаль
н а  получают главным образом окислением метанола воздухом при 550—

< ч1°С на серебряном катализаторе; одновременно протекает реакция дегидри
рования метанола;

CHjOH +  ' / ,0 ,  =- С Н ,0 +  Н ,0  (1) СН,ОН =  С Н ,0 +  Н, (2)

Обычно на реакцию подают лишь около 80% воздуха от количества, соответ
ствующего мольному отношению CHjOH : О, =  2 ; 1, и проводят процесс с не- 
п< ным сгоранием образовавшегося водорода по реакции

Н , +  ' / ,0 ,  =  Н ,0  (3)

Виходягцие из контактного аппарата газы содержат 20—21% формальдегида, 
36 38% азота и примеси в виде СО, СО2, СН<, Н,. CHjOH, НСООН и др. 
Образование примесей можно представить уравнениями:

CHjOH =  СО +  2Н, (4); CHjOH +  Н, -  СН, +  Н ,0  (5)
CHjOH +  О , =  НСООН +  Н ,0  (6); СН,ОН +  1,50, -  СО, +  2Н.О (7)

Вс я эта смесь после охлаждения в холодильнике до 60 °С поступает в поглоти
тельную башню, орошаемую водой. Полученный в результате поглощения рас
твор формалина содержит 10— 12% метанола, который в данном случае яв
ляется желательной примесью, так как препятствует полимеризации формать-
дегида.

Производительность реактора:
10000 • 1000/(341 • 24) =  1220 кг/ч или 1220/30 =- 40,7 кмоль/ч С Н ,0

Для получения такого количества формальдегида необходимо ме
танола [по реакциям (1) и (2) на I моль формальдегида расхо
дуется 1 моль метанола):

1220 • 32/(30 • 0,7) =  1860 кг или 1860/32 — 58,12 кмоль

Определим объемы:
Mi ганола 1860• 22,4/32 =  1300 м* 
спирто-воздушной смеси 1300/0,4 =  3250 м5
воздуха 32 5 0 — 1300 =  1950 м3. из них 1950-0,21 =  410 м3 или 586 кг О, и 

1930:0,79 =  1540 м3 или 1920 кг N,

В составе газовой продукционной смеси содержатся СН,0, 
" окисленный СН3ОН, азот и побочные продукты: НСООН, СО., 
( (). СН4, Нг, а также водяной пар. Определим, какое количество 
'нтанола расходуется на образование побочных продуктов. На 

разованне 1 моля побочных продуктов по реакциям (4) — (7)
I-'сходуется 1 моль СН3ОН. Всего на образование побочных про
ектов израсходовано

58,12 - 08 -  40,7 =  5,8 кмоль СН,ОН

(клалось неокисленным в составе продукционных газов:
5 8 ,1 2 -0 ,2 =  11,6 кмоль или 372 кг СН,ОН
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Образовалось в соответствии с заданным мольным соотношением 
НСООН : С 02: СО: СН4 =  1.8 : 1,6 :0,1 : 0,3 (всего 3,8):

кмоль кг
НСООН 5,8 • 1.8/3,8 = 2,75 126,5со, 5,8-1,6/3,8 = 2,45 108со 5,8-0,1/3,8 = 0,158 4.3сн, 5,8 • 0.3/3.8 = 0,459 7.3

Для определения количества водяного пара и водорода в газах 
синтеза составляем баланс по кислороду и водороду.

В реактор поступило кислорода (кг):
с воздухом 586
в составе СН,ОН I860-16/32 =  930

Всего 1516 кг. Израсходовано кислорода (кг):
на образование CHjO 1220-16/30 =  650
* » НСООН 126,5-32/46 =  88
* * СО, 108-32/44 =  78,6
* » СО 4,3-16/28 =  2.45
в составе неокисленного метанола 3 7 2 - 1 6 / 3 2 = 1 8 6

Всего 1005 кг. Остальное количество кислорода, равное 1516 — 
— 1005 =  509 кг, пошло на образование воды по реакциям (1), 
(3), (5) — (7). В результате получено 509-18/16 =  572 кг Н20 . 

В реактор поступило водорода:
1860 - 4/30 =  233 кг

Израсходовано водорода (кг): 
на образование СН»0 1220-2/30 =  81,5 
» * НСООН 126,5-2/46 =  5,5

» » СН4 7 , 3 -4 / 1 6 = 1 ,8 2
» * Н ,0  572-2 /18  =  63.6
в составе неокисленного СН3ОН 372-4/32 =  46,5

Всего 198,92 кг. Остальное количество водорода входит в состав 
контактных газов в свободном состоянии: 233— 198,92 =  34,08 кг 

Материальный баланс реактора (1 ч работы):
Приход кг Расход кг

ирто-воздушная смесь: Формальдегид 1220
C H jO H 1860 Метанол 372
кислород 586 Водяной пар 572
азот 1920 Н С О О Н 126,5

С О , 108
С О 4.3
С Н 4 7,3
н , 34.03
N , 1920

Итого: 4366 Итого: 4364.18

Пример 21. Составить материальный баланс получения поли* 
этнлентерефталата (ПЭТФ), идущего на изготовление 1 т син*
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тетического волокна. В готовом волокне содержится, % (масс.): 
илаги — 0,5; замаслнвателя — 0,5; диоксида титана — 0,5. Потери 
при изготовлении волокна составляют 4,85%.

Сырьем для производства ПЭТФ являются терефталевая кислота (ТФК)

НООС— -----с СЮН и этиленгликоль НО— CHj—CHj—ОН.

Молекулярная масса: ТФК— 166; элементарного звена полимера 
г °  О Л

—О— С2Н4—О— I — 192; этиленгликоля — 62.
Jn

Р е ше н и е :  Для изготовления 1 т волокна потребуется:
ПЭТФ 1,000 — (0,005 +  0,005 +  0,005) =  0,985 т 
с учетом потерь 0,985-1,0485 =  1,033 т

Расход 100%-ной ТФК:
1,033 -166/192 =  0,893 т

На 1 моль ТФК берется (по опытным данным) 1,5 моля этилен
гликоля, т. е. на 1 т ТФК потребуется:

1,5 • 62/166 =  0,56 т этиленгликоля (100%-ного)

Затрачивается этиленгликоля:
на процесс поликонденсации 0,56-0,893 =  0,5 т 
на регенерацию 0,5-0,5/1,5 =  0,167 т 
нерегенерированного 0,5 — 0,167 =  0,333 т

Избыточные 0,5 моля этиленгликоля, направленные на регенера
цию, возвращаются в процесс.

При образовании элементарного звена ПЭТФ выделяется 
2 моля Н20, следовательно, на 1,033 т ПЭТФ образуется:

2-18/192 =  0,188 т Н»0

Материальный баланс получения ПЭТФ:
Приход т Расход Т

ТФК
Этиленгликоль

0,893 ПЭТФ
Этиленгликоль

1,033

свежий 0,333 на регенерацию 0,167
регенерированный 0,167 вода 0,188

11того: 1,393 Итого: 1,387

Расхождение баланса: [(1,393 — 1,387)/1,393) • 100 =0,4%.

ЗАДАЧИ д л я  с а м о с т о я т е л ь н о г о  р е ш е н и я

1. Рассчитать расходные коэффициенты для соляно-сульфатного пронзвод- 
Ств‘1 (на 1 т NajSO*), если в производстве используется поваренная соль, со
держащая 97% NaCI, и купоросное масло, содержащее 93% H2SO«. Степень 
р юження NaCI составляет 93%. Определить количество получающегося при 

м хлороводорода.
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2 Определить расход технического карбида кальиия, содержащего 85% 
СаС2. для получения 1000 л ацетилена, если степень разложения CaCj состав
ляет 0,92.

3. При обжиге 1 т известняка образуется 168 м3 диоксида углерода. Со
держание СаСОз в известняке 94%. Определить степень диссоциации известняка 
и расход известняка на 1000 м3 С 0 2 при данных условиях и при полном раз
ложении CaCOj.

4. Определить количество хибинского флотированного апатита, содержа
щего 72% трикальинйфосфата Са3(Р 0 4)2, необходимого для получения 1 т 
суперфосфата, если содержание усвояемого оксида фосфора (V) в готовом про
дукте 19,4%, а потери его в производстве 2%.

5. Рассчитать расход колчедана, содержащего 40% S, на 1 т H2S 0 4. если 
потери S и S 0 2 в производстве H2S 0 4 составляют 3%, а степень абсорбции 
SOi 99%.

6. При термоокислительном крекинге метана (с целью получения ацети
лена) смесь газов имеет состав f% (об.)]: С2Н2 — 8,5; Н2 — 57,0; СО — 25,3: 
СО} — 3,7; С2Н4 — 0,5; СН4 — 4,0; Аг — 1,0. Определить количество метана, ко
торое нужно подвергнуть крекингу, чтобы из отходов крекинга после отделения 
ацетилена получить 1 т метанола; СО +  2Н2 =  СНзОН. ,

По практическим данным из 1 т исходного метана получается после выде
ления С2Н2 1160 кг смеси газов.

7. Сколько потребуется сульфата железа F eS 04-7H20  и хромового ангид
рида СЮз для получения 1 т железохромового катализатора конверсии оксида 
углерода, имеющего состав (%): Fe2Os — 90; Cr2Os — 10.

8. В производстве гипохлорита кальция используется газ, содержащий 
8% (об.) хлора; давление газа 0,1 МПа, температура 25 °С. Остаточное содер
жание хлора в газе, выходящем из аппарата, 0,25% (об.). Определить выход 
гипохлорита кальция, отнесенный к 100 м3 исходного газа.

9. Рассчитать расход сульфата натрия (содержание Na2S 0 4 — 95%) и 
электролитического водорода (содержание Н2 — 97% (масс.)) на 1 т техниче
ского сульфида натрия (содержание Na2S — 96%); Na2S 0 4 +  4Нг =  
=  Na2S +  4НгО. На побочные реакции (образование NaHS, Na2S 0 3, Na2S20 2) 
расходуется 2% сульфата натрия и водорода от теоретически необходимого 
количества для получения 1 т технического продукта.

10. Рассчитать объем 65%-ной серной кислоты (плотностью 1,56 г/л) с 5% 
избытком от теоретического количества, требуемый для разложения 100 кг 
апатитового концентрата (содержащего 38% Р20 5) по реакции: 2Ca3F (P 0 4) s 4- 
+  7H2S 0 4 =  3Ca(H2P 0 4) 2 +  7C aS04 +  2HF.

11. Определить расходный коэффициент технического карбида кальция в 
производстве ацетилена (на 1000 кг ацетилена). Содержание СаС2 в техниче
ском продукте 83%, а степень использования СаС2 в производстве 0,88.

12. Сколько можно получить 20%-ной аммиачной волы из 1 т угля при его 
коксовании, если содержание азота в угле 1%, а до аммиака восстанавливается 
только ‘Дэтого количества.

13. Рассчитать расход реагентов на I т фосфора при восстановлении его 
из фосфоритного концентрата, если процесс может быть описан следующим 
суммарным уравнением; Cas(P 0 4)- 4- 5С +  3 S i0 2 =  3CaOSiO-  +  2Р 4- 5СО. Со
держание P-Os в концентрате 25%. Кокс содержит 94,5% углерода. Степень вос
становления фосфора 0,85.

14. Произвести расчет шихты — боксита, соды и известняка — в производ
стве глинозема из боксита по методу спекания. Исходный боксит содержит (%):  
А1гОз — 50; S i 0 2— 10; Fe20 3 — 20. "Мольное соотношение компонентов в спеке 
(модуль): М, =  Na20 /(A I20? +  Fe20 3) =  1; М2 =  C aO /Si02 =  2. Известняк со
держит 90% СаСОз, техническая сода — 96% Na2C 0 3. Расчет вести на 100 кг 
боксита.

15. При газификации кокса (содержащего 96,5% С и 3,5% Н20  по массе) 
с водяным паром полученный водяной газ содержит 6% С 0 2 (по объему). Рас
считать состав полученного газа и составить материальный баланс процесса 
газификации на 1 т кокса указанного состава. Считаем, что при газификации
протекают реакции;

С 4- Н20  =  СО +  Н» (основная); СО +  HtO —* С 0 2 +  Н* (побочная)
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16. Составить материальный баланс контактного аппарата для каталнтиче- 
, окисления SOj в SOs производительностью 10 000 м3/ч исходного газа 

сг , юшего состава (% (об.)]: SO j— 8,5; O j— 12,5; N2 — 79. Степень окисле- 
SOj в SOj составляет 98% ( S 0 2 + ‘/*02 ч=* SOj).
7 Рассчитать материальный баланс производства хлора методом электро- 

„ водного раствора хлорида натрия: 2NaCl +  2Н20  =  2NaOH 4- Cl* •+■ H2.
, нтраиия NaCl в растворе 310 г/л. Плотность раствора при условиях элек- 

г ... чиа 1,17 кг/л. Степень разложения 50%. Побочные процессы в расчет не 
:мать. Расчет вести на 1000 м3 хлора.

' 18. Рассчитать материальный баланс нейтрализатора для получения аммиач
ных селитры производительностью 20 т NH4N 0 3 в час. В производстве приме
няв я 47%-ная азотная кислота и 100%-ный газообразный аммиак. Потери 

ой кислоты и аммиака в производстве составляют 1% от теоретически 
необходимого количества для обеспечения заданной производительности. Из ней- 
7р:: затора аммиачная селитра выходит в виде 60% раствора NH4N 0 3 в воде. 

Определить количество влаги, испарившейся в результате экзотермической 
ш нейтрализации: HNOj +  NH3 =  NH4N 0 3.

19. Составить материальный баланс нитратора производительностью 3 т/ч 
ник бензола. Выход нитробензола 98% от теоретического. Состав нитрующей 
он  [% (масс.)]: H N 03 — 20: H2S 0 4— 60, Н20  — 20. Расход нитрующей смеси 
сос евляет 4 кг на I кг бензола: СбНб +  HNOs =  C*H5NOj +  Н20 .

Глава II
РАВНОВЕСИ Е ХИ М ИКО-ТЕХНОЛОГИЧЕСКИХ ПРОЦЕССОВ

ВВЕДЕНИЕ

Для обратимых процессов наряду с химическим взаимодейст
вием между исходными веществами — прямой реакцией — происхо
дит химическое взаимодействие и между продуктами реакции, т. е. 
обратная реакция. По мере протекания процесса скорость прямой 
реакции уменьшается, а обратной — увеличивается. При равенстве 
этих скоростей наступает химическое равновесие, неизменное при 
постоянстве концентрации реагентов, температуры и давления.

Согласно закону действия масс для реакции
mA +  /iB рС +  qD

скорость прямой реакции u, =  Ai [А] "• f В ]" 
скорость обратной реакции иг — *2[C]P[D]*

Здесь *i и кг — константы скорости прямой и обратной реак
ций.

В состоянии равновесия

ICHD1* ft. 
|А р [В Г  *2 К или |А Г 1В |"

T c p w (II. 1)

где К — константа равновесия.
В зависимости от того, в каких единицах выражены концентра- 

Ц| реагентов (исходные и конечные), константа равновесия
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может быть определена по следующим уравнениям:

концентрации в кмоль/м3 * c =  c Sc S / ( c a c "b ) (II

концентрации в единицах давления, Па

Кр ” Pc Pd I ( Р \ Р в)

концентрации в % (мол. или об.) ncn?)/{n\ nb)

Между Кс, Кр и Kn существует зависимость

Кс  =  KP/(RT*N) =  K j ( P V * N) =  KN/(V*N)

( П .

( И .
(II

где р и Р — парциальное и общее давление; R — газовая постоя 
ная^ AN =  vi — v2; vi =  q +  р; v2 =  т п\ V — объем.

Зависимость константы равновесия от температуры определяе 
ся по уравнению Вант-Гоффа

где qр — тепловой эффект реакции, равный разности энтальш 
Н с обратным знаком (qv =  —AH),  температурная зависимое 
которого определяется из уравнения Кирхгофа.

Для расчета зависимости константы равновесия от температ 
ры подставляем в уравнение (П.6) значение qp =  f{T) и получа< 
после интегрирования степенной ряд, заканчивающийся постояИ 
ной интегрирования.

Для идеальной газовой смеси КР не зависит от давления, д Л  
реальных газов — зависит. Исследованиями установлено, что д Л  
процессов, осуществляемых под высоким давлением, констанЛ 
равновесия уменьшается с повышением давления. В этом елучЛ 
в расчетное уравнение константы равновесия вводят поправочиЛ 
коэффициент на давление (Р). Например, для процесса синтеЛ 
аммиака, проводимого при высоких давлениях, Ларсоном и ДсЛ 
жем определена взаимосвязь константы равновесия, коэффицнеИ 
та р и постоянной интегрирования / при разных давлениях: 1

|g  -  (2074,8/Т) +  2,4943 lg T +  рГ -  1,8564 • 10-'Г *  +  1 ( I I . I

В табл. I приведены данные, характеризующие эту взанмосвяЛ 
в интервале наиболее применимых в промышленности синтеЛ 
NH3 давлений и температур. I

Можно также рассчитать константы равновесия в условиях вЛ  
сокнх давлений, исходя из летучестей компонентов. ОтклоненЛ 
реальных газов от состояния идеальных при высоких давлениЛ 
может характеризоваться активностью вещества. Активность Л  
щества определяет энергию Гиббса вещества, переходящего Л

d In Кр 
df (II
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Таблица I. Значения 1 /V * /»  ПРИ различных давлениях

МП» р л о 4 1
при 1, °с

450 475 500

10,1 1,256 - 2 ,1 1 3 138 188 249
30,3 1,256 - 2 ,2 0 6 113 148 201
60,б 10,856 - 3 ,0 5 9 77,3 112 154

101,0 26,833 - 4 ,4 7 3 43 67

стандартного состояния в равновесное. Коэффициент активности 
вещества у пропорционален летучести f

У  —Up
При низких давлениях можно приравнять летучесть к давле

нию. Летучесть характеризует отклонение реального газа от 
идеального состояния. Для реальных газов можно в уравнение 
идеального газа вместо давления подставлять значения летучести. 
Коэффициент активности газа у зависит также от коэффициента 
сжимаемости газов Я, который определяется по формуле:

Л = , PVKRT) или V =  kRT/P

Для реальной системы при давлениях больше (30—40) • 104 Па 
константа равновесия может быть выражена как

Kf =  K yP (И. 8)

Так, для реакции синтеза NH3 найдены следующие значения Ку 
при различных давлениях (табл. 2).
Таблица 2. Значения К у при различных давлениях

Р , МП»
к У  при 1, ®С Ку  П Р И  «. вС

400 450 500
Р'10~*, П»

400 450 500

10,1
30,3

0,895 0,988
0,750

0,992
0,788

60,6
101,0 —

0,573
0,443

0,612
0,487

Константа Кг не зависит от давления, константа КР для рав
новесной смеси реальных газов зависит от давления и по мере его 
уменьшения стремится к значениям Кг, поскольку снижение дав
ления означает приближение к идеальному состоянию.

Для реакции синтеза аммиака N2-f-3H2 2NH3 константы 
равновесия КР и Kj могут быть представлены уравнением:

* p “ P nHj/(P N jPH j )  и ^ /  =  ^NHj/ ( W h i )  (И . 9)

Значение константы равновесия зависит от вида стехиометри
ческого уравнения реакции. Так, для уравнения реакции вида
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0,5N2+  1,5H2 
весия:

NH3 получим иное выражение константы равной

V v - pNHi/ 0 M D  (Н. 1«
Для уравнения диссоциации 2NH3 *=* N2 +  3H2 имеем:

( l l .n l

Возможны разные варианты написания одной и той же реак< 
ции и различные значения константы одного и того же равновесия 
Поэтому необходимо, чтобы запись численного значения констант! 
равновесия сопровождалась записью соответствующих уравнени 
реакции и константы равновесия.

При технологических расчетах константу равновесия часто оп 
ределяют с помощью энергии Гиббса при постоянном давлени 
(G) или при постоянном объеме (F). При стандартных условия 
(коэффициент активности газообразных компонентов у =  1) урав 
нення изотермы реакции, связывающие константу равновесия 
изменением энергии Гиббса, имеют вид:

AG0 ------ R T \n K p (И. 12)1
Д Г  — - R T  In Кс  (11.131

Уравнения (11.12) и (11.13) применимы для любой темпера
туры. В качестве стандартной обычно принимают температуру 25° 
(298 К). Величины Дб° или ДР определяют как разность энер-1 
гий Гиббса образования конечных продуктов и исходных вешеств.| 
Необходимые для этих расчетов значения энтропий, теплот обра
зования компонентов химических реакций и постоянных интегри^ 
рования для стандартных условий определяют с помощью таблиг 
имеющихся в справочниках и курсах физической химии*.

РАСЧЕТЫ КОНСТАНТ РАВНОВЕСИЯ И РАВНОВЕСНОГО ВЫХОДА 
ПРОДУКТА

Пр имер 1. Синтез аммиака осуществляется в колонне под дав^| 
лешем 30 МПа при 450°С. Газ, выходящий из колонны, имеет сс 
став |% (об.)]: NH3— 17,0; N2— 11,0; Н2 — 72,0. Рассчитать со-̂  
отношение N2 и Н2 в исходном газе, поступающем в колонну сш 
теза.

Реш ение.** Уравнение реакции синтеза аммиака: N2- 
4 - ЗН2 *=* 2 NH3. По условию в равновесной смеси содержнтся| 
17% NH3 или 0,17 моль приходится на долю аммиака в одном 
моле газа. Согласно уравнению реакции, для получения этогс 
количества NH3 расходуется

0,17/2 =  0,085 моль Ni и 3-0 ,17 /2  =  0,225 моль Hj

598.
• Киреев В. А. Краткий курс физической химии, М„ Химия, 1978, с. 597— J

** Сведения о процессе синтеза аммиака см. во введении.
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Содержание реагентов в исходном газе:
0,11 +  0,17/2 — 0,195 моль N , н 0,72 +  0,17 • 3/2 — 0.975 моль Н,

Всего 1,17 моль, или
0,195 • 100/1.17 — 16.7% (об.) Nt и 0,975 • 100/1,17 — 83,3% (об) Н,

Соотношение N2 и Н2 в исходной смеси 16 ,7 :83 ,3=1:5 .
Пример 2. При синтезе хлороводорода, проводимом с 10%-ным 

избытком Н2 по отношению к стехиометрическому количеству, в 
газе, выходящем из аппарата, содержится 80% HCI. Рассчитать 
Кс для заданных условий.

Р е ш е н и е .  Синтез хлороводорода производится из хлора и водорода, 
получаемых при электролизе водного раствора NaCl. Водород сгорает в хлоре 
по экзотермической реакции:

Н, +  C l, * = *  2НС1 +  184,2 кДж

Синтез осуществляют в печи при 2300—2400 “С и 5— 10%-ном избытке водорода 
в исходной смеси, обеспечивающем безопасность процесса и полное использова
ние хлора.

По условию на 1 моль хлора приходится 1.1 моль водорода. 
Так как процесс идет без изменения объема, то объем смеси н 
момент равновесия составит 2,1 моль. Состав (моль) равновесной
смеси:

2,1 • 0,8 — 1.68 НС1; 1 -  1,68/2 — 0,16 С1»: 1.1 -  1,68/2 — 0,26 Н,
1HCI]» [1,68/2,11* fi76

[Н,ЦС1,! Ю.16/2.1110,26/2,11

Пример 3. Определить равновесный выход оксида углерода(II) 
в процессе газификации каменного угля водяным паром при 500 
и 700°С, если lg [РН1о/07соРн| )]Равен соответственно 1,67 и —0,13. 
Р =  0,\ МПа.

Р е ш е н и е .  Газификация каменного угля (любого твердого топлива)— вы
сокотемпературный гетерогенный процесс, при котором органическая часть угля 
превращается в горючие газы при неполном окислении кислородом или водяным 
паром (см. гл. I, пример 6). Процесс газификации каменного угля водяным 
паром можно представить уравнением: С +  HjO СО +  Н2.

Обозначим равновесное содержание оксида углерода в смеси
через дгр

к р  —  Р с о Р н | / Р н , о  “  * р / 0  ~ 2 j t o )

при 500°С
l / l g t f p -  1.67; \ /К р — 46.7 /Ср - 1 /4 6 .7 -0 .0214  

х Ц {\  - 2 ж р)  — 0,0214; дср +  0,0428лр -  0,0214 — 0: xjj011 — 0,12

При 700°С
\ П е К р ------ 0,13; 1 //С р -0 ,74: Кр -  1/0,74 -  1,35;

»1 +  2,7*р -  1 ,3 5 - 0 ;  0,42

2 J»». 1367 33



Пример 4. Найти при 327°С константу равновесия реакции гид* 
рирования пропилена до пропана: C3H6-j-H2 =*=* С3На.

Р е ш е н и е .  Обозначая через ДН° изменение энтальпии для стандартной ре* 
акции, протекающей при Р =  0,1 МПа и абсолютном нуле, можно записать:

»/-.о » » „ • , . £ » •  ДО , ( О — Н 0 ^ ДЯ0ДС — ДО — ДЯ0 +  ДЯ0 или - у —= Д ^ -----^— J  Н f —

Из этого уравнения видно, что для расчета константы равновесия необхо* 
димо знать величину ( о  — Я 0) /Г  для всех реагентов и тепловой эффект реак
ции ДЯ0 при абсолютном нуле. Значения (0 °  — Н°<̂ )/Т определяют на основа
нии спектроскопических данных, а ДН°0 — по калориметрическим данным. Кроме 
того, для этих величин имеются расчетные уравнения, на основе которых со
ставлены таблицы.

Используя табличные данные стандартных теплот образова* 
ння веществ, по уравнению Гесса находим:
д я 0 =  ( д р 0) с5н,  — [ ( д я 0) с , н,  +  (Д Я 0) Н, ]  =

— — 81600 -  (35100 +  0) =  -  116700 кДж

при 600 К

=- -  264 -  (( -  266) +  ( -  122)] ■

R\nKp-----[ |24+ ( - ~ ё У  ) ] д72: 'gKP'

124:

■ 72/2,3 • 8,31 . 3,787

По экспериментальным данным lg/CP =  3,79, что согласуется с 
расчетным значением КР =  6160 =  6,16-103.

Пример 5. Для процесса синтеза аммиака рассчитать равно* 
весные выходы аммиака и значения констант равновесия l / V ^ ^
~  Рн\Ри\/Pnhi ПРИ '. =  600°С и /2 =  500°С. Процесс осуществ
ляется под давлением Р\ = 3 0  МПа, исходная смесь содержит реа
генты в стехиометрическом соотношении.

Определить, как изменится равновесное содержание NH3 в 
газе (хР) при 500 °С, если уменьшить давление от Pi =  30 МПа 
до Р2 =  10 МПа.

Р еш ен и е . Реакция синтеза аммиака может быть представ
лена уравнениями:

Nj +  3H| *=±  2NHj или 0,5N,+1.5Н, *=*  NH,

При температуре Т и давлении Р определим парциальные дав* 
ленИЯ компонентов в равновесной смеси:

х р I (100 - х р) п 3 (100 - х р) л
pnh, =  1 о(Г Р] pN, =  j ----- [оо— Р] рн, -  7  ioo р
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Подставим значения парциальных давлений в выражение, on*
ределяющее КР:

100/\ / [ т (,00-Хр) />]3- т (100“ хр)Я
Лр х рР у ю о *  - 100

Р (100- х р)* 0,325 _  ( 1 0 0 - хр)1 Кр
х р - 100 Х  Тр “  Р • 0,00325

Обозначив Кр/Р• 0,00325 =  А, получим:
Хр -  (200 - f  А) х р -  1002 -  0; х р -  [(200 +  А) ±  У (200 +  А)* -  4 • 10' ]/2

По уравнению Ларсона и Доджа (II. 7) находим lgКр для Т\ =  
=  873 К и Р\ =  30 МПа, подставив соответствующие значения р и 
/ (см. табл. I):
lg Кр =  — (2077/873) +  2,4943 lg 873 +  1,256 • 10~* • 873 -  1,8564 ■ 10“ * • 873» +

+  ( — 2,206) =  — 2,370 +  7,33 +  0,1095 — 0,142 — 2,206 =- 2,721 
К р =  52,6 МПа: А =  52,6/(30 • 0,00325) — 535 

х р =  [(200 +  535) ±  V735* -  4 • 10«]/2 — 13,9% NH,

Тогда равновесная концентрация (%):
азота (1 0 0 — 13,9)/4 =  21,53 
водорода 3 (1 0 0 — 13,9)/4 ■= 64,75

Соответственно для Г2 =  773 К и Pi =  30 МПа:
Кр -= 20; А — 20/(30 • 0,00325) — 205 

хр =  [(200 +  205) ±  У 405* -  4 • 104 ]/2 — 19,1 % NH,i 
80,9/4 =  20,23% Nil 80,9 - 3/4 =  60,67% Н,

Для Р2 =  Ю МПа, 7-, =  873 К, Р =  0 и /  =  1,993*: 
lg АГр =  — (2074,8/773) +  2,4943 lg 773 -  1,8564 - 10-* • 773* -  1,993 =  2,406 

Кр =  25,5 МПа: А =  25,5/10 • 0,00325 =  784,6 
хр =  [(200 +  784,6) ±  У 8 1 0 1 * - 4 - 104)/2 =  1,5% NH,;

98,5/4 =  24,6% N,; 98 ,5-3 /4  =  73,9% Н,

РАСЧЕТЫ СОСТАВА РЕАКЦИОННЫХ СМЕСЕЙ И СОСТАВЛЕНИЕ 
МАТЕРИАЛЬНОГО БАЛАНСА ПРОМЫШЛЕННЫХ ПРОЦЕССОВ, 
ОСНОВАННЫХ НА ОБРАТИМЫХ РЕАКЦИЯХ

Пример 6. В процессе прямой гидратации этилена на фосфор
ном катализаторе (в производстве этанола) при / =  300°С и Р =  
=  8 МПа 10% (об.) этилена превращается в этанол. Найти со
став газа и условную константу равновесия, пренебрегая побоч
ными реакциями.

Р еш ен и е . По реакции С2Н4 +  Н20  С2Н5ОН в одном мо- 
лс исходного газа содержится по 0,5 моль исходных реагентов.

* Справочник азотчика, Т. I. М., Химия, 1967, с. 368.
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К моменту окончания реакции прореагировало по 0,5-0,1=0,05 
моль исходных реагентов н образовалось 0,05 моль С2Н5ОН. В га
зе содержится по 0,5 — 0,05 =  0,45 моль С2Н4 и водяного пара. 
Всего из 1 моль исходного газа образовалось 0,45 4* 0,45 4* 0,05 <
=  0,95 моль газа состава [% (об.)]: этилен — 0,45-100/0,95 =  47,4] 
водяной пар — 47,4; этанол — 5,2.

Константа равновесия
Кр “  Рс,Н,0н/(Рс,Н.Рн,0> -  °.°52 • 8/(0.474* - 8*) -  2,9 • 10-* МПа

Эту задачу можно решить и другим путем. Для реакции А 4-1 
4-В Эпри стехиометрическом соотношении реагентов равновес^ 
ные концентрации в долях моля составляют:

[ / Г ) - ( 1 - х р)/2: [ £ П - ( 1 — * Р)/2 и [D*] =  х р

Здесь дгр—равновесная степень превращения, отвечающая кон  ̂
центрации продуктов D в равновесном газе. Константа равновесия^

„ pD _ ХаР АхШЛ п =3 ' в  '
РлРв (1 — дгр)* Я

лгр =  0,052, тогда

^ - о ^ Ь г - 2 ’9' 10" ' мп*
Пример 7. Исходная смесь для окисления хлороводорода со4 

держит [% (об.)]: НС1 — 35,5; воздуха — 64,5. Процесс окисления] 
протекает при Я =  0,1 МПа и / =  370°С на оксидном хромово» 
катализаторе. По окончании реакции в газе содержится 13,2% С12 
Рассчитать равновесный состав газовой смеси и значение констан] 
ты равновесия Кр =  РаУ^о/ОнаЯо,)*

Р е ш е н и е .  Окисление хлороводорода в присутствии катализаторов прова 
дят с целью утилизации отходящих газов после хлорирования органических пе 
ществ. Газы, полученные при окислении НС1, содержат хлор, который можно нс] 
пользовать как исходный реагент во многих органических синтезах. Реакции 
окисления хлороводорода может быть представлена уравнением: 4НС1 +  Oj 

2С1, +  2НаО.

Согласно условию, исходная смесь содержит [% (об.)]: НС1 
— 15,5; 0 2 — 64,5 0,21 =  13,5; N2 -  64,5-0,79 =  51,0.

В момент равновесия 1 моль окисленной смеси будет содер-j 
жать: 0,132 моль С12; 0,132 моль Н20; 1—0,264 =  0,736 мол( 
НС1 +  N2 +  0 2.

Процесс идет с уменьшением объема. Для получения 1 мо.и 
равновесной смеси количество исходной смеси составит: 0,736 моль! 
приходящихся на долю НС1, 0 2 и N2 -f- количество НС1 н 0 2, из! 
расходованных на образование 0,132 моль С12 и 0,132 моль Н20,1 
т. е. 0,264 моль НС1 и 0,264/4 =  0,066 моль 0 2. Всего 0,330 мольТ

Таким образом, количество исходной смеси составит 0,736 4*1 
4-0 ,330=  1,066 моль, в том числе: НС1 — 1,066-0,355 =  0,379;! 
О, -  1,066-0,135 =  0,144; N2— 1,066-0,510 =  0,543.
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В момент равновесия в смеси содержится (моль): НО — 
0 379 — 0,264 =  0,115; 0 2 — 0,144 — 0,066 =  0,078; N2 —0,543; С12 — 
о 132; Н20  — 0,132.
Парциальные давления (МПа) компонентов смеси в момент 
равновесия: pHlQ =  0,1 • 0,132 =  0,0132; pQj =  0,1 • 0,078 =  0,0078; 
Л,С1 =  0.1.0,115 =  0,0115.
Константа равновесия:

- 2 - 2 0.01322 -0.01322

Phci^Oj 0,0115'-0,0078
—  224 МПа

Пример 8. При одноступенчатой конверсии метана из конвер
тора выходит газ состава [% (об.)): Н2 — 52; СО — 21; С02 — 
7,5; N2— 19; СН4 — 0,5. Пройдя увлажнитель и теплообменник, 
газ поступает в конвертор оксида углерода (И),

Рассчитать количество водяного пара, необходимого для осу
ществления процесса, чтобы содержание оксида углерода в сухом 
конвертированном газе не превышало 3,5% (об.). Рассчитать так
же и равновесную степень превращения СО. Температура процесса 
500°С, давление 0,1 МПа. Расчет вести на 100 м* газа указанного 
состава.

Р е ш е н и е .  Конверсия СО с водяным паром осуществляется в производ
стве синтетического аммиака как вторая стадия получения азотоводородноЛ 
смеси, поскольку после первой стадии — конверсии метана природного газа — 
конвертированный газ содержит около 20% СО. Конверсия СО может приме
няться и как самостоятельный метод получения азотоводородной смеси из водя
ного пли полуводяного генераторного газа.

Константа равновесия КР может быть определена для 500°С 
по уравнению:
lg  А р =  _  (2059/7") +  1,5904 lg  Г —  1,817 • 10~3Г +  5,65 • 10~ГГ  -

- 8 , 2 4 -  1 0 - , , Р -  1,5313; /Ср =  0,180

В процессе конверсии оксида углерода(II) объем газа увели
чивается за счет водорода, полученного при окислении СО водя
ным паром. Обозначим через х объем неокисленного СО:

Исходный газ Конвертированный газ
СО 21,0 X
со, 7.5 7,5 + (2 1 -х )
н , 52,0 5 2 +  (2 1 -х )
N, 19,0 19
СН« 0,5 0.5

Итого: 100 м3 Итого: (121 — х) м3

По условию содержание СО в сухом конвертированном газе
•V>%, т. е.:

(121 -  х) 3,5/100 =  х или х =  4,1 м3

"[ 'Им образом, объем сухого конвертированного газа составит 
121—4,1 =  116,9 м3, в том числе: СО — 4,1; С02 — 24,4; Н2 — 
С8,9; N2— 19,0; СН4 — 0,5.
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Обозначим объем (м3) необходимого водяного пара через у.\ 
Тогда в момент равновесия объем Н20  составит:

у -  (21 -  х) =  у  — (21 -  4,1) -  у -  16.9

Учитывая, что для данной реакции КР =  Кс =  Кы, в уравнение 
константы равновесия можно подставить любую объемную кон-1 
центрацию, т. е.:

[СОЦН«01 _  4,1 (у  -  16,9) ,
[С О ,][Н ,) 24,4-68,9 ' У/Ср — 0,180

Равновесная степень превращения СО:
Хр =  (21 — 4,1)/21 - 100 =  80%

Пример 9. При конверсии оксида углерода(II) с водяным па- 
ром по реакции СО -f- Н20  =*=* С02 +  Н2 значение константы рав
новесия Кс =  [С02]/( (СО) (Н20) ) =  I. Определить равновес-j 
нын состав газа, если в исходной смеси на I моль СО приходится 
2 моль Н20.

Р еш ен и е . Обозначим через хр равновесную концентрация 
С02 в конвертированном газе. Концентрации компонентов в мо
мент равновесия: СО— 1— лгр; Н20  — 2 — хр; С 02 — дгр; Н2 — *„.] 
Подставим их в уравнение константы равновесия:

К с  -  4 / К ‘ -  * р) (2 -  *„)] -  1; * р =  V,

Равновесные концентрации (моль): СО — */з: Н20  — 4/з; С 02—I
2/з; Н2- 2/,.

Пример 10. Процесс окисления оксида азота (II) до диоксида 
сопровождается образованием димера N20 4. Рассчитать степень 
полимеризации N 02 для газовой смеси, содержащей 5% (об.) 
N 02 в и с х о д н о м  газе, если давление газа составляет 0,1 МПа, а 
температура 40°С. Значение константы равновесия: Кр>
=  Pno1//,n,o4 == 0>435.

Р е ш е н и е .  Окисление NO в N 0 , и частичная полимеризация NOj в димер 
Nj0 4 — реакции, происходящие при переработке в азотную кислоту нитрозных 
газов, полученных окислением аммиака. Переработку нитрозных газов произво-i 
дят при низких температурах и атмосферном или повышенном (до 1 МПа) дав-] 
лении.

Для 100 м3 исходной газовой смеси, содержащей 54% N0* 
изменение объема в результате полимеризации составит:

2NO, 4=i= N ,0 ,
5-2Х X

Р р„„ =  100 +  X -  2Х =• 100 — X

Мольные доли в данном случае (Я =  0,1 МПа) равны парци
альным давлениям мономера и димера в момент равновесия* 
К 0 2 — (5 — 2Х)/(100 — X) и N20 4 — Х/(100 — X).

(5 -  2Х)* (100 -  X) (5 -  2ХУ 
X (100 — X)1 =  X ( 1 0 0 -  X )’. 0,435 -  ■ ЛС =  0,413; 2А =  0,826
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Степень полимеризации N 02:
0,826 • 100/5 — 16,5%

Пример 11. При окислении оксида cepu(IV) в оксид cepbi(VI) 
р производстве серной кислоты по контактному способу в форкон- 
1 j ктный аппарат поступает сернистый газ состава [% (об.)]: 
SO2— 11; 0 2— 10; N2 — 79. Процесс окисления осуществляется 
при / =  570°С и Р =  1200 кПа, Степень окисления 70%.

Рассчитать состав окисленного газа и значение константы рав-
н в е с и я : = / W 0 W > o * ) -

Р е ше н и е .  Уравнение реакции окисления диоксида серы на 
1 моль продукта: S 02 +  0,5О2 SO3. Согласно условиям задачи 
состав газа в момент равновесия:

Пример 12. При синтезе метанола равновесное содержание 
ОЬОН 24,2% (об.), если процесс осуществляется при / =  350°С 
н р =  30 МПа. Соотношение Н2: СО в исходной смеси 4:1;  при 
стехиометрическом соотношении Н2: СО равновесная концентра* 
пня СН3ОН в смеси составляет 37,8% (об.). Рассчитать равновес
ный состав смеси и значения констант равновесия: Кр =
=  P c h »o h / ( P c o P h j )-

Р е ш е н и е .  Синтез метанола из синтез-газа (смесь СО и Н,) по физико
химическим основам процесса и технологическому оформлению аналогичен сии- 
тезу аммиака. Как и азотоводородную смесь, синтез-газ получают конверсией 
генераторного или природного газа. Условия реакции синтеза метанола, как и 
синтеза аммиака, требуют высокой энергии активации; реакция идет с умень
шением объема, обратима, экзотермична; процесс ведут при высоких давлениях 
н температурах в присутствии активного катализатора. Выход конечного про
дукта невелик не только вследствие приближения к равновесию, но и благодаря 
побочным реакциям. Процесс ведут непрерывно по циклической схеме. Уравне- 
иш реакции синтеза метанола: СО +  2Н, СН3ОН.

По условию задачи в 1 моль смеси в момент равновесия со* 
Держится 0,242 моль СН3ОН. На долю СО +  Н2 приходится 
1 — 0,242 =  0,758 моль.

На образование продукта реакции израсходовано (моль)! 
СО -  0,242; Н2 — 0,242-2 =  0,484; всего — 0,726.

Взято исходной смеси: 0,758 +  0 ,726= 1,484 моль, в том числе 
СО — 1,484-1/5 =  0,297; Н2 — 1,484-4/5 =  1,187.

SOj
SO,
О,
N,

0 ,10-0 ,077/2  =  0,0615 
0,7900

0.11-0,7 =  0,0770 
0,11-0,077 =  0,0330

0,0770/0,9615 =  0,0797 1200 • 0,0797 =  9,6
0,0330/0,9615 =  0,0342 1200 • 0,0342 =  4,1
0,0615/0,9615 =  0,0638 1200 • 0,0638 =  7,6

0,79/0,9615 =  0,8223 1200 • 0,8223 =  98,7

Итого: 0,9615

Константа равновесия:

VTP =  P s o ,/(P s o , Pol) -  9,6 /(4 ,lУ 7.6) «  0,85
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Состав смеси в момент равновесия (моль): СН3О Н — 0,242; 
0 0  — 0,297 — 0,242 =  0,055; Н2 — 1,187 — 0,484 =  0,703. Пар
циальные давления компонентов (МПа): РСн»он =  ^>242 • 30; рсо=  
=  0,055 • 30; рН} =  0,703 • 30.

Кр =  0,242 • 30/(0,055 • 30 • 0,703* • 30*) — 9.8 • 10~»

Для стехиометрического соотношения Н2: СО =  2:1:
содержание (моль) в смеси: CHjOH — 0,378; Hi и СО — 1 — 0,308 =  0,622 
израсходовано (моль) на образование СН3ОН: СО — 0,378; Н2— 0,756 
содержание (моль) в момент равновесия; CHjOH — 0,378; СО — 0,585 — 0,378 = 1  
=  0,207; Н2 — 1 ,1 7 0 -0 ,7 5 6  =  0,414

Кр — 0,378 ■ 30/[0,207 • 30 (0,414)* • 30*J =  11,8 • I0-*

Пример 13. Для окисления хлороводорода используется смесь 
состава [% (об.)): 0 2 — 32,4; НС1 — 67,6. Процесс протекает при! 
Р =  0,1 МПа и / =  386°С. По окончании реакции в газе содер
жится 31,4% С12.

Рассчитать состав смеси в момент равновесия и значение кон
станты равновесия: Кр =  р*НС1р01/(р2а ,рН10).

Р е ш е н и е .  Реакция окисления хлороводорода может быть 
представлена уравнением: 4НС1 +  0 2 *=* 2С12 +  2Н20 . Согласно] 
условию, содержание хлора в равновесной смеси 31,4% (об.). 
Следовательно, в 1 моль смеси в момент равновесия содержится] 
(моль): С12 — 0,314; Н20  — 0,314; (HCI +  0 2) — 1 — 2-0,314 
=  0,372.

Израсходовано молей НС1 и 0 2 на образование 0,314 моль 
Н20  и 0,314 моль С12: 0 2 — 0,628/4 =  0,157; НС1 — 0,628; всего—( 
0,785.

Количество (моль) исходных реагентов: 0,372 -f- 0,785 =  1,157,] 
в том числе с учетом заданного состава 0 2— 1,157-0,324 =  0,375; ] 
HCI — 1,157-0,676 =  0,782.

В момент равновесия в смеси содержится (моль): 0 2 — 0,375 
— 0,157 =  0,218; НС1 — 0,782 — 0,628 =  0,154.

Состав равновесной смеси [% (об.)]: С12 — 31,4; Н20  — 31,4;; 
НС1 — 15,4; 0 2 — 21,8.

Парциальные давления (МПа) компонентов в смеси: pQi>
=  0,0218; Рнс, =  0,0154; PC|J =  Рщо =  0,0314.

Кр -  Р'наР0,1(РЪьРко)  -  0.01544 • 0.0218/(0,03!42 - 0.03142) -  1,2-10-з

Пример 14. (10, с. 117). Составить материальный баланс труб-1 
чатого конвертора метана для конверсии природного газа по сле^ 
дующим данным. Производительность агрегата по природном} 
газу (идущему на конверсию) 4700 м3/ч. Состав природного газа! 
(% (об.)): СН4 — 97,8; C2He - 0 ,5 ;  С3Н8- 0 ,2 ;  C4HIO- 0 , l ;  N2 
— 1,4. Отношение объемов водяной пар: газ в исходной парогазовой j
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смеси (ПГС) 2,5. Степень конверсии 67% по углероду, т. е. по
углеводородной части газа. Реакции:

СН, +  Н ,0  *=± СО +  ЗН, -  38,9 кДж/моль (1)
СН4 +  СО, *=fc 2СО +  2Н, -  248,3 кДж/моль (2)

СН, +  0 ,50 , *=fc СО +  2Н, +  34,8 кДж/моль (3)
С 0 + Н , 0  * = *  СО, +  Н , +  41,0 кДж/моль (4)

Соотношение С О : С 02 в конвертированном газе можно при
нять отвечающим равновесию реакции (4) при температуре газа 
на выходе из конвертора, т. е. при 700 °С, поскольку: а) равно
весие этой реакции достигается быстрее, чем других; б) равнове
сие других реакций при этой температуре в значительно большей 
степени сдвинуто в сторону продуктов реакции. Примерные зна
чения констант равновесия реакций (1) — (4) при 700 °С равны 
соответственно: 25, 20, 3 -101 *, 1,54.

Расчет вести на 100 м3 природного газа с последующим пере
счетом на производительность в кг/ч.

Р е ш е н и е .  Конверсия метана природного газа — метод производства во
дорода и азотоводородной смеси при синтезе аммиака. Это взаимодействие ме- 
т л на природного газа с водяным паром, диоксидом углерода и кислородом 
[реакции (1 )— (4)] осуществляют чаще всего каталитически, в трубчатых или 
1 мхтных конверторах. Реакции (1) и (2) эндотермичны и процесс конверсии 
• етана в целом происходит с поглощением теплоты. Необходимая теплота под- 
в аится в конвертор путем сжигания части природного газа до СО, и Н ,0 , а 
также по реакциям (3) и (4), идущим с выделением теплоты. Одновременно 

метаном конвертируются до СО и Н, высшие углеводороды, содержащиеся в 
грнродиом газе: С,Н«, С,Н,, С,Ню.

Обозначим: 1) объем (м3) компонентов в конвертированном 
газе — У со,, Ксо, Кн,; 2) объем (м3) водяного пара, вступившего 
в реакцию с углеводородом — Ун,о.

Рассчитаем объем непрореагировавшнх углеводородов в кон
вертированном газе (в пересчете на СН«):

[(97,8 +  0,5 - 2 +  0.2 • 3 +  0,1 • 4) (100 -  67)1/100 — 32,9 м1

Для определения состава конвертированного газа запишем 
уравнения материального баланса (в м3 на 100 м3 исходного газа) 
по содержанию каждого из элементов в природном и конверти
рованном газе.

а) Баланс по углероду *

97,8 +  2 - 0,5 +  3 - 0,2 +  4 • 0,1 -  VCOj +  Vc o  +  32,9 (а)

^ со ,-6 6 .9 -У Со

* В уравнении (а) коэффициенты 2, 3 и 4 означают, что из 1 моль С,Н, 
' разуется 2 моль СО или СО,, из 1 моль С»Н« — 3 моль СО или СО, и т. д.;

'Равнении (б) коэффициент 0,5 показывает, что в 1 моль Н»0 и в 1 моль СО 
°  держится 0,5 моль О,; в уравнении (в) коэффициенты 2, 3, 4 и 5 показывают 
' 1 из 1 моль СН, образуется 2 моль Н, и т. д.
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б) Баланс по кислороду (с учетом того, что в исходной ПГ( 
содержится 100-2,5 =  250 м3 водяного пара) ■

0,5 • 250 =  VCOt +  0,5VCO +  0,5 (250 -  VH j0 ) <6i
C O i '+  0,5V с о  — 0.5У H j0  =» 0

в) Баланс по водороду 
2 • 97,8 +  3 - 0,5 +  4 • 0,2 +  5  • 0,1 +  250 — V Hj +  2 • 32,9 +  (250 -  KHlQ) (в ) 

Ущ “  ^HjO +  I32>6

Поскольку соотношение между СО н С02 в конечном газ^ 
определяется условиями равновесия реакции (4) при 700 °С, т< 
можно записать:

PcOjPHj
PCQ̂ HjO

Усо,Ун,
^СО^Н )̂

1,54 (г>1

(в этом случае КР =  Кс =  Kn и константу равновесия можно вы-J 
разить через объемы компонентов в одном и том же объеме кон+ 
вертированного газа, полученном из 100 м3 исходного).

В уравнениях (а) — (в) выразим объемы компонентов через Кн,оЛ 
Для этого подставим Vco, из (а) в (б): Исо =  133,8 — У н,Л  
а полученное значение Усо — в (a): У со, =  Ун,о — 66,9. Подставим 
теперь значения Усо,, Усо и Ун„ выраженные через Ун,о, в ( г )  
и решим уравнение:

(У н ,о -  66,9) (VHtQ+  132,6) 

(133,8 — V'h jq )  ( 2 5 0 - K HjO)
1.54; P HjO - 1 0 0 m*

Находим объем (м3) остальных компонентов в конвертирован-* 
ном газе: Усо, =  100— 66,9 =  33,1; Усо =  133,8— 100 =  33,Т 
VH, =  100+ 132,6 =  232,6.

Осталось в газе водяного пара 250 — 100 =  150 м3.
Состав газа после конверсии приведен в таблице:

Компонент
Влажный газ Сухой газ

м> % (об.) мз %(об* ■

С Н 4 32,9 6.8 32,9 9,90
н , 232,6 48,07 232,6 69,60
С О 33,8 7,0 33,8 10,15
со, 33,1 6,84 33,1 9,93

1.4 0,29 1.4 0,42
Н , 0 150,0 31,0

Итого: 483,0 100,0 333,8 100,0
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По этим данным составляем материальный баланс конвертора
м етан а:

Приход КГ м> Расход КГ м>

Природный газ
3 290,00 4 596,60

Сухой конверти-
СН4 рованный газ:
с , н . 31,50 23,50 СН4 1 104,50 1546,3
с » н , 18,30 9,40 н , 977,60 10 932,2
С4Н,„ 12,20 4,70 СО I 992,80 1 588,6
N, 82,20 65,80 СО, 3 057,40 1 555,7

Водяной пар 9 447,0 11 750,0 N, 82,20 65,8
Водяной пар 5 663,50 7 050,0

Итого: 12 881,2 16 450,0 Итого: 12 878,00 22 738.6

Расхождение баланса, связанное с неточностью расчетов, со
ставляет около 0,02%.

ЗАДАЧИ ДЛЯ САМОСТОЯТЕЛЬНОГО РЕШЕНИЯ

1. Равновесная степень диссоциации хр фосгена при / =  527 “С и Я =  
=  0,1 МПа составляет 0,75. Определить Кр и Кс в этих условиях.

2. В лабораторном реакторе объемом 6 л находится 9,2 г NjO« при 
t =  111 вС и Я =  0,1 МПа. Определить константу равновесия реакции: N*04

2МОг.
3. При взаимодействии диоксида углерода с углеродом (доменный процесс, 

газификация твердого топлива) при / =  1000 вС и Я =  0,3 МПа в равновесном 
газе содержится 17% (об.) СОа. Определить содержание СО* в равновесном
газе при 0,2 МПа.

4. Конверсия оксида углерода с водяным паром по реакции СО +  Н*0 *=±  
=г=ь СО* +  H i+41 кДж осуществляется при 5 0 0 °С. Определить состав [% (об.)] 
равновесной газовой смеси, если исходное количество (моль) водяного пара в 
2 раза больше, чем оксида углерода, а Кр =  1.

5. Газовая смесь состава [% (об.)]: СО — 20; N2 — 80 — пропускается при
/ =  1000°С и Я =  0,1 МПа над оксидом железа(П ). В соответствии с реак
цией FeO +  CO Fe +  CO* определить массу образующегося железа на
1000 м3 газа и состав равновесного газа, если Кс =  0,403.

6. Сухой полуводяной газ состава [% (об.)]: СО — 37; Н2 — 35; N* — 22; 
г 0 2 — 6 — подвергают конверсии при 500 °С. Определить соотношение водяной 
п р : газ, обеспечивающее равновесную степень конверсии х? =  0,51, и найти

тав [% (об.)] конвертированного газа. Температурная зависимость константы 
Р новесия реакции СО +  Н*0 СО* +  Н*:

К  =  -  (2059/Г) +  1,5 lg Г -  1,82 • 10- 3 Г +  5,65 • 10~7Г2 -  8,2 • 10“ п 7'3 -  1,53

7. Определить выход оксида азота(II) при синтезе его из воздуха при
- >гС, если он достигает 80% от равновесного и /С0 =  /Сс =  К ы =  

tNO]»/([Ns] [ О , ] ) -0 ,0 0 3 5 .
8 При получении водорода по железопаровому способу 3Fe +  4Н*0 =̂=fc

- * Fe30« +  4Н*определить выход водорода (хР), если в равновесном газе со
чится 40,7% (об.) водяного пара.
9 Определить равновесный выход при конверсии СО, если в исходной паро
вой смеси оксид углерода(II) и водяной пар находятся: а) в стехиометрн-
м соотношении; б) в соотношении Н * 0 : СО =  3 (по объему). Константа 

Р  ̂ новесия К  =  0,15.
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10. Определить равновесный состав (Па) газа при синтезе метанола при 
соотношении H jtC O  =  4,5 (в циркуляционном газе). Содержание инертных при- 
месей 13,8%, давленне 30 МПа, температура 3 6 5 “С. Температурная зависимость 
константы равновесия: Кр — /»СН,о н /(Р с о Р н ,) :

lg Кр — -  (3925/Т) -  9,84 lg Г -  0,003477- +  14,8

11. Определить равновесный выход аммнака при синтезе его из точно сте
хиометрической азотоводородной смеси при I — 580 вС н Р «= 30 МПа. Темпе
ратурная зависимость константы равновесия:

]g АСР — -  (2074,8/Г) +  2,4943 lg  Г +  1,256 • 10~*Т -  1,8564 - 10- 7 Г2 -  2,206

Г л а в а  I I I

П Р И Н Ц И П Ы  С О С Т А В Л Е Н И Я  Э Н Е Р Г Е Т И Ч Е С К О Г О  
( Т Е П Л О В О Г О )  Б А Л А Н С А
И Т Е П Л О В Ы Е  Р А С Ч Е Т Ы  Х И М И К О - Т Е Х Н О Л О Г И Ч Е С К И Х  
П Р О Ц Е С С О В

ВВЕДЕНИЕ

Энергетический (тепловой) баланс любого аппарата может 
быть представлен в виде уравнения, связывающего приход и рас
ход энергии (теплоты) процесса (аппарата). Энергетический ба
ланс составляется на основе закона сохранения энергии, в соответ
ствии с которым в замкнутой системе сумма всех видов энергии 
постоянна. Обычно для химико-технологических процессов состав
ляется тепловой баланс. Уравнение теплового баланса:

У! Q np“  ^  Qpacx (III. 1)
ИЛИ

Z Q n p - l Q  расх e  О ( 111.24

Применительно к тепловому балансу закон сохранения энер
гии формулируется следующим образом: приход теплоты QnJ  
в данном аппарате (или производственной операции) должен 
быть равен расходу теплоты QP»Cx в том же аппарате (или опера
ции).

Для аппаратов (процессов) непрерывного действия тепловой 
баланс, как правило, составляют на единицу времени, а для аппа
ратов (процессов) периодического действия — на время цикла 
(или отдельного периода) обработки.

Тепловой баланс рассчитывают по данным материального ба
ланса с учетом тепловых эффектов (экзотермических и эндотер
мических) химических реакций и физических превращений (испа
рение, конденсация и др.), происходящих в аппарате, с учетом! 
подвода теплоты извне и отвода ее с продуктами реакции, а также- 
через стенки аппарата.
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Тепловой баланс подобно материальному выражают в виде 
таблиц и диаграмм, а для расчета используют следующее урав
нение

где Qt, Qm, Qr — количество теплоты, вносимое в аппарат твер
дыми, жидкими и газообразными веществами соответственно; 
Q', Q ^ , Q ' —  количество теплоты, уносимое из аппарата выходя
щими продуктами и полупродуктами реакции н непрореагировав- 
щнми исходными веществами в твердом, жидком и газообразном 
виде; и — теплота физических процессов, происходящих 
с выделением и поглощением теплоты соответственно; Qp и Q'p — 
количество теплоты в результате экзо- и эндотермических реак
ций; Qn — количество теплоты, подводимое в аппарат извне (ды
мовыми газами, нагретым воздухом, сжиганием топлива, электро
энергией и т. д.); Q '— потери теплоты в окружающую среду, 
а также отвод ее через холодильники, помещенные внутри аппа
рата.

Величины QT, QM, Qr, Q', и Q' рассчитывают для каждого 
вещества, поступающего в аппарат и выходящего из него, по

где G — количество вещества; с — средняя теплоемкость этого ве
щества; t — температура, отсчитанная от какой-либо точки (обыч
но от 0 вС).

Теплоемкости газов (Дж/(моль-К)], участвующих в процессе, 
для данной температуры (Г, К) можно подсчитать, пользуясь 
формулой:

с -  а0 +  0,7- +  а,Г* (II 1.5 'J

Чаще всего приходится иметь дело со смесями веществ. По
этому в формулу (III. 4) подставляют теплоемкость смеси сСм, 
которая может быть найдена по закону аддитивности. Так, для 
смеси трех веществ в количестве Gj, G2 и G3, имеющих теплоем
кости Си с3 и с3

Суммарная теплота физических процессов, происходящих в ап
парате, может быть рассчитана по уравнению

где G1, Gj, G3 — количества компонентов смеси, претерпевших 
фазовые переходы в данном аппарате; гь г2, г3 — теплота фазо
вых переходов (конденсация, кристаллизация, растворение ит. д.).

* Коэффициенты во, at, в2 приведены в «Справочнике химика» (Т. I, Л., 
"мия, 1971), а также «Кратком справочнике физико-химических величин» под 

Рсд. К- П. Мищенко и А. А. Равделя (Л., Химия, 1972).

f cn =  (G|C| +  GjCj +  GjCs)/(Gi -Ь Gj +  О») (111-6)

Q<j> =  Giri +  G2r2 +  Gjrs (111.7)
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Число членов в правой части уравнения (III. 7) должно соот*| 
ветствовать числу индивидуальных компонентов, изменивших] 
в аппарате (в ходе процесса) свое фазовое состояние.

Аналогично рассчитывают расход теплоты на те физические] 
процессы, которые идут с поглощением теплоты (Q ,̂): десорбция' 1 
газов, парообразование, плавление, растворение и т. п.

Тепловые эффекты химических реакций могут быть рассчи-j 
таны на основе теплот образования веществ, участвующих в реак- j 
ции. Так, по закону Гесса тепловой эффект реакции определяется! 
как разность между теплотами образования всех веществ в пра-1 
вой части уравнения и теплотами образования всех веществ, вхо*] 
дящпх в левую часть уравнения. Например, для модельной реак-1 
ции: A-)-B =  D +  F +  <7p изобарный тепловой эффект будет:

=  (^обр D "I- ^обр f )  (^обр А "I- *?обр в)
Изобарные теплоты образования из элементов различных ве*| 

ществ <?°бр (или — АН) приведены в справочниках фнзико-хими-j 
ческнх, термохимических или термодинамических величин. При 
этом в качестве стандартных условий приняты: температура 25 °С, | 
давление 0,1 МПа и для растворенных веществ концентрация' 
1 моль на 1 кг растворителя. Газы и растворы предполагаются 
идеальными.

Для определения зависимости теплового эффекта реакции от 
температуры применяют уравнение Нернста

др -  <7* +  Да0Т ±  V* Да,Г2 +  Ч1\ а 2Т3 (III .9)

где Дао, Да, и Да2— разности коэффициентов уравнения (111.5)1 
для продуктов реакции и исходных веществ.

Подвод теплоты в аппарат Q„ можно учитывать по потере ко4 
личества теплоты теплоносителем, например греющей водой 
(С?»с»)

Qn =  о , г ,  -  /ко») (III.Ю )
паром

Qn =  Gr (III .11)

или же по формуле теплопередачи через греющую стенку
Qn =  krF ( /r -  <*) т (111.12^

где кт — коэффициент теплопередачи; F — поверхность* теплообв 
мена; /г и tx — соответственно средняя температура греющего] 
(воды, пара и т. п.) и нагреваемого (холодного) вещества в аппа
рате; т — время.

По этой и другим формулам теплопередачи можно также рас
считать отвод теплоты от реагирующей смеси в аппарате или по
терю теплоты в окружающую среду (Q'). Эту статью расхода

•  Здесь и ниже для определения площади поверхности контакта фаз ис] 
пользуется термин «поверхность» (например, поверхность пузырьков газа в 
жидкости, поверхность кайель жидкости в потоке газа и др.).
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теплоты часто вычисляют по изменению количества теплоты хлад
агента, например охлаждающего воздуха или воды.

Теплоту (тепловой поток) (Вт), полученную при сжигании 
топлива или при превращении электрической энергии в тепловую 
за единицу времени (например, секунду), подсчитывают по фор
мулам
для пламенных печей Qnt =» BQjJ (III.13)

для электрических печей Qnt =  Лф (III.14)

где В — расход топлива, м3/с или кг/с; QJ — низшая теплота сго
рания топлива, Дж/м3 или Дж/кг; N — мощность печи, Вт; р — 
коэффициент.

При подсчете теплоты сгорания топлива по его элементарному 
составу в технических расчетах чаще всего используют формулу 
Менделеева:

QP =  3 39 ,3C +  1 2 5 6 Н - 1 0 9 ( 0 -  S ) - 25,2 (9 Н +  47) (III.15)

где С, Н, О, S — соответственно содержание углерода, водорода, 
кислорода и серы, % (масс.); W — содержание влаги в рабочем 
топливе (с учетом содержания в нем золы, азота), % (масс.).

Высшую теплоту сгорания Qj| вычисляют при условии, что 
вся вода, образовавшаяся при сгорании, и влага, первоначально 
содержащаяся в топливе, конденсируются из отходящих газов 
в жидкость и охлаждаются до первоначальной температуры, т. е. 
до температуры, с которой поступает топливо в топку. Опреде
ляют по формуле:

QJ -  QP +  25,2 (9И +  47) (III.16)

На основе элементарного состава топлива теоретический рас
ход воздуха G (кг на 1 кг топлива) рассчитывают по уравнению: 

бтеор =  0,116С +  0.348Н +  0,0435 (S -  О) (III.17)

Количество теплоты, вносимой влажным воздухом, можно под
считать по формуле

1ъозя — аОтеор (1,02 +  1,95х) *возд (III.18)

где а  — коэффициент избытка воздуха (для твердого топлива 
обычно а  =  1 ,3ч-1,7; для жидкого— 1,1 Ч -1,2; для газообразно
го — 1,0 ч- 1,2); 1,02 и 1,95 — соответственно удельная теплоем
кость воздуха и водяных паров, кДж/кг; х — влагосодержание 
воздуха, кг на 1 кг сухого воздуха; /ВОэд — температура воздуха, 
поступающего на сгорание.

РАСЧЕТЫ ТЕПЛОТ ХИМИЧЕСКИХ И ФИЗИЧЕСКИХ ПРЕВРАЩЕНИИ

Пример 1. Подсчитать количество теплоты (кДж), выделяю
щееся при образовании 100 л ацетилена из карбида кальция.
,  Теплоты образования, кДж/кмоль: СаС» — 62 700; HjO — 241 840; СаО — 
bJo 100; C j H j  — 226 750.
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Р е ше н и е .  Ацетилен образуется по реакции: СаС2 +  Н20  
■* * CaO +  С2Н2 Q.

Q — 635100 — 226750 — 62700 -  241840 =- 103750 кДж/кмоль

Количество теплоты, выделяющееся при образовании 100 л аце
тилена:

103750 • 100/(22,4 • 1000) — 463 кДж

Пример 2. Определить количество теплоты, образующееся при 
сгорании 1 м3 и 1 кг этана.

Теплота сгорания этана в стандартных условиях 1 559 880 кДж/кмоль. Мо 
лекулярная масса этана — 30.

Р е ше н и е .  Количество теплоты (кДж):
на I м* 1 559 880/22,4 =  69700 
на 1 кг 1 559 880/30 =  52 000

Пример 3. Определить теоретическую теплотворную способ
ность углистого колчедана, содержащего 45% S и 5% С.

I кг чистого колчедана при сгорании дает 7060 кДж, а 1 кг чистого угле 
р ода— 32 700 кДж. Молекулярная масса: F eS j— 120.

Р е ш е н и е .  Процесс горения идет по реакциям:
4F eS, +  1 1 0 ,-»  2 F e ,0 , +  8SO , +  Q; С +  О, -► СО, +  Q,

Чистый колчедан (пирит) содержит 64-100/120 =  53,35% Si 
Следовательно, 1 кг руды содержит: колчедана — 45/53,35 =  0,842;, 
углерода — 0,05; пустой породы — 0,108.

Q — 7060 • 0,842 +  32700 • 0,05 =  7575 кДж/кг

Пример 4. Вывести общую формулу для определения тепло-1 
творной способности колчедана в зависимости от содержания 
в нем серы п.

Теплоты образования (кДж/моль) реагентов и продуктов реакции: Fe20 ,  
821,3; SO, — 296,90; F eS ,— 177,4. Чистый колчедан содержит 53,35% S.

Р е ш е н и е .  Тепловой эффект реакции 4FeS2-f-1102 
— ► 2Fe2(>3 -f- 8S02 -f Q:

2 ■ 821,3 +  8 • 296,9 -  4 • 177,4 =• 3208 кДж

При сжигании 1 кг FeS2 выделяется:
3208 • 1000/(4 • 120) — 6683 кДж/кг

Тепловой эффект в зависимости от содержания серы п в колче-!
дане:

6683л/53,35 =  125,3л кДж/кг

Пример 5. Определить температуру горения цинковой обманки,] 
содержащей 96% ZnS. Состав обжиговых газов [% (об.)): S 02- 
7; 0 2— 11 и N2 — 82. Потерн теплоты печью в окружающую среду
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(без дополнительного охлаждения) 13% от выделяющейся. В ходе 
обжига выгорает 98% ZnS.

Теплоемкость. кДж /(м’ вС): N , -  1,382; 0 , - 1 .4 8 2 ;  S O ,-2 .2 1 5 .  Молеку
лярная масса ZnS — 97,4.

Р е ш е н и е .  Цинковая обманка сгорает согласно реакции: 
2ZnS +  302 =  2S02 +  2ZnO +  929 510 кДж. С учетом степени вы
горания ZnS выделяется 929510-0,98 =  910920 кДж теплоты. Две 
молекулы ZnS выделяют 2 моль S 02, т. е. из 2-97,4 кг ZnS об
разуется 2-22,4 м3 S 02.

По условию задачи в конечном газе содержится 7% 0 2 и 82% 
\ 2. Но в ходе обжига абсолютное количество азота не изменяется, 
поэтому имеем:

82 • 22,4/7 — 263 м1 N,; I I -  22,4/7 — 35 м1 О,

Общий объем смеси: 263 +  22,4 +  35 =  320,4 м3. Потери теп
лоты в окружающую среду на 1 моль ZnS: 464 755-0,13 =  
=  60 420 кДж. Останется теплоты: 464 755 — 60 420 =  404 335 кДж. 

Зная теплоемкости веществ при 900°С, из формулы (111.4)
находим:

I „  _______________404335______________  80д° с
(263 • 1,382 +  35 • 1,482 +  22.4 • 2,215)

Пример 6. Вывести общую формулу для определения тепло
творной способности цинковой обманки, содержащей п% серы.

Теплоты образования при 2 5 °С (кДж/моль): ZnO — 349; ZnS — 201; О ,— 
297 Молекулярная масса: ZnS — 97,4; S — 32.

Р е ше н и е .  Чистый ZnS содержит 32-100/97,4 =  32,9% S. 
Тепловой эффект реакции ZnS -f 1,502 =  ZnO +  S 0 2 ■+• Q:

349,0 +  296,90 — 201 =- 414,90 кДж/моль

Следовательно, при обжиге 1 кг ZnS выделяется 
444,90 • 1000/97,4 — 4568 кДж/кг

а при обжиге руды, содержащей л% серы (в ZnS)
4568п/32.9 *  139,0п кДж/кг

Пример 7. Рассчитать теоретическую температуру горения эта
на при избытке воздуха 20% (а =  1,2).

Теплота сгорания этана 1 560 997 кДж/кмоль.

Р е ше н и е .  При а  = 1 , 2  реакция горения этана протекает по
уравнению:

С,Н, +  3 ,50 , +  0 .7 0 , +  4,2 • 79/21N, =  2СО, +  ЗН ,0  (пар) +  0 .7 0 , +  4,2 • 3.76N,

При начальной температуре этана и воздуха, равной 0°С, и за
данной температуре горения тепловой баланс можно представить 
а виде (см. уравнение (III. 4)):

Q =  1560997 -  (2cCOj +  3cHlQ +  0,7cOl +  4,2 - 3,76cNj) /
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Температура в зоне горения шахтной печн теоретически может 
составить (при этом не учитывается состав кокса в шихте, непол
нота его сгорания, теплопотери и др.):
при а — 2 32 784/(23,9-1,038) — 1321 *С 
при а  -  3 32 784/(35,85-1,038) -  881 *С

Температура 881°С недостаточна для диссоциации известняка, 
которая идет при температуре не менее 1000°С в шахтной печи. 
Следовательно, необходимо брать избыток воздуха не боле
2—2,3.

Пример 12. При обжиге шихты, содержащей 10 т известняка 
и кокс, определить: 1) расход кокса состава [% (масс.)]: С — 91; 
золы — 7; влаги — 2; 2) состав обжиговых газов в процентах (по 
объему); 3) тепловой эффект реакции обжига. Степень диссоциа
ции при обжиге известняка 95%. Воздух подается с избытком 
а =  1,4.

Теплоты образования, кДж/кмоль: СаСО» — 1 206 000; СаО — 635 100; 
СО} — 393 510. Теплотворная способность чистого углерода 32 784 кДж/кг.

Р е ш е н и е .  Термическое разложение известняка идет соглас
но реакции: СаС03 СаО С 02 — Q. Тепловой эффект диссо
циации 1 кмоль СаСОз, т. е. 100 кг СаС03

635100 +  393510 -  1206000 — -  177390 кДж

с учетом степени диссоциации:
177390 • 0,95 — 168520 кДж

Для диссоциации 10 т СаС03 требуется чистого углерода (с уче
том степени диссоциации)

168520 • 10000/(32784 • 100) — 514 кг

при условии полного сгорания углерода до С 02. По условию 
в коксе содержится 91% С. Тогда требуется кокса:

514 *100/91 — 564 кг

Определим состав отходящих газов. Образовалось С02: в ре
зультате диссоциации 10 т известняка

95 • 22,4 • 10 • 1000/(100 • 100) — 2128 м3

в результате сгорания кокса в печн по реакции С -f- 0 2 —► СО» 
514 • 22,4.1000/12 — 959500 м3

Всего: 2128 +  959500 =  961628 м».
На сгорание кокса расходуется кислорода по объему стольк 

же, сколько образуется С 02, т. е. 959500 м3. Всего поступает О 
с учетом а — 1,4:

959500*1,4 — 1343300 м3

Осталось 0 2 в отходящих газах
1343300 -  959500 — 383800 и3
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Азота поступает с кислородом воздуха
1343300 • 79/21 — 5050800 м3

Таким образом, состав печного газа будет следующим:
м3 % (об.)

Диоксид углерода 961 628 15,03
Кислород 383 800 6.0
Азот 5 050 800 78,97

Итого: 6 3% 228 100

Пример 13. Определить количество теплоты, выделяющееся 
при обжиге 1 т FeS2, содержащего 38% серы, если степень вы
горания серы из колчедана 0,96.

Чистый FeSj содержит 53,35% серы и 46,65% железа. Молекулярная масса: 
4FeSj — 480.

Р е ше н и е .  Процесс горения колчедана описывается суммар
ным уравнением:

4 F eS , +  П О ,-*- 2 F e ,0 , +  8SO , +  3413,2 кДж

В 1 т чистого FeS2 содержится 533,5 кг серы, в 1 т колчедана 
заданного состава — 380 кг серы. Масса колчедана, участвующего 
в реакции:

1000 • 380 • 0,96/533,5 =  682 кг

Количество теплоты, выделяющееся при сжигании 682 кг кол
чедана:

3413,2 • 10» • 682/480 =  4849600 кДж

Пример 14. На 1-й слон контактного аппарата при 450 °С по
дается 10000 м3/ч исходной газовой смеси, содержащей [% (об.)): 
S02— 10; 0 2— 11 и N2 — 79. В результате экзотермической реак
ции S 02 -+■ У20 2 Оз +  Q' (где Q '  =  101 420 — 9,26 Гер) темпе
ратура газа повысилась до 580°С. Определить степень окисления 
S 02 в S 03, если принять теплоемкость газа неизменной и равной 
1.38 кДж/(м3-°С) (изменением объема в результате реакции пре
небрегаем).

Р е ш е н и е .  Количество теплоты, отводимое из контактного 
аппарата газовой смесью, определяем по формуле (111.4):

Q — 1,38 • 10000 (580 -  450) =  1794000 кДж
Т Г кон — Т мя 853 — 723 7а^к

ср 2,3 lg (Гкон -  Тнлч) “  2,3 lg  (853/723) “
Q' — 101420 -  9,26 • 785 =  94150 кДж/моль 

vSOi =  1794000 • 22,4/94150 =  426 м3

Следовательно, степень превращения: 426/1000 =  0,426.
Пример 15. Определить теоретический расход мазута для по

лучения 1 т оксида алюминия из гидроксида алюминия.



Теплота сгорания мазута 41 870 кДж/кг. Теплоты образования (кДж/моль): Я  
А1(ОН)з — 1243; AljOj — 1676,0; Н26 — 241,84. Молекулярная масса: А120 3— Я  
102.

Р е ше н и е .  Тепловой эффект реакции 2А1(ОН)з =  А120 3+ Я
+  ЗН20: ■

1676,0 +  3 • 241,84 -  2 • 1243 =  -  84,5 кДж/моль

Количество теплоты для получения 1 т А120з:
-  84,5 • 103 • 1000/102 — 828000 кДж

Количество мазута для разложения гидроксида алюминия: 
828000/41870= 18,9 кг.

Пример 16. Рассчитать расход природного газа, содержащегоЯ 
|% (об.)]: СН4 — 82; гомологов — 9, для производства 100 т/сут- * 
кп глинозема (А120 3). Потерн теплоты в окружающую среду со«Я 
ставляют 5% от общего расхода. Температура в зоне реакции 
1200 °С. Температура реагентов, поступающих в печь, 20 ®С.

Теплотворная способность газа 33 950 кДж/м3. Теплота образования! 
(кДж/моль): А1(ОН), — 1243; AI2Os — 1676,0; Н20  — 241,84. Т еплоем костЯ
[кД ж /(кг■“€ ) ] :  А1(ОН)3 при 20 °С — 0,879; AljO, н Н20  при 1200 °С -  1,327 и * 

2,12 соответственно. Молекулярная масса: 2А1(ОН)3— 156; А120 з — 102; Я
3HjO — 54.

Р е ш е н и е .  Определим массу (кг):
необходимого А1(ОН)3 105- 156/102 =  15.3-104 
выделившейся за сутки воды 105 • 54/102 =  5 ,3 -104

Приход теплоты (кДж) сА1(ОН)з:
15,3 • 104 • 0,879 • 20 =  2689740 кДж

Расход теплоты (кДж):
по реакции 15,3-104-103(1676,0 +  3-241,84 — 2 : 1243)/156 =  946 4 4 4 000 
с AljCh 100-103- 1,327-1200 =  159 240 000 
с Н20  5 ,3 -104-2,12-1200 =  134 760 000

Итого расход: 388644000 кДж, потерн теплоты в окружающую 1 
среду: 388644000-0,05 =  19432200 кДж. Количество теплоты, кото- I  
рое необходимо восполнить сжиганием газа: 388644000 -+■ 1 
+  19432200 — 2689740 =  405386460 кДж.
Объем необходимого для сжигания газа:

405386460/33950 =  11940 м3

Пример 17. Рассчитать тепловой эффект реакции получения 1 
хлороводорода 2NaCl +  H2S 0 4 =  Na2S 0 4 -f 2HCI — q и расходе 
топлива (без учета теплоты сырья) на 1 т хлороводорода, если] 
в качестве топлива используют коксовый газ примерного состава Я 
[% (об.)]: Н2 — 56; СН4 — 25; С2Н4 — 2,5; СО — 7,0; С 02 -  2,6;1 
0 2 -  0,7, N2 — 5,7.

Теплоты образования (кДж/кмоль): NaCl — 410900; H2S 0 4 — 811 300; ■
Na2S 0 4— 1 384 000; НС1 — 92 300. Теплотворная способность (кДж/кмоль): Н2— Я  
285 840; СН4 — 890 310; С2Н4— 1 410970; СО — 83 010. Молекулярная масса: ■  
HCI — 36.5.



Р е ш е н и е .  Тепловой эффект реакции [см. уравнение (III.8)]: 
(1384000 +  2 • 92300) — (2 • 410900 +  811300) =  — 64500 кДж

Количество теплоты, необходимое для производства 1 т НС1:
1000 • 64500/(2 • 36,5) =  883560 кДж

Теплотворная способность коксового газа:
285840 • 0,56 +  890310 • 0,25 +  1410970 • 0,025 +  83010 • 0,07 =  437732 кДж/кмоль

Следовательно, 883560/437732 =  2,04 кмоль или 2,04-22,4 =  
=  45,7 м3 коксового газа необходимо для получения 1 т HCI.

Пример 18. Какое количество теплоты выделится при хлориро
вании 1 т бензола, если конечная смесь содержит 39% хлорбен- 
зола, 1% дихлорбензола, 60% бензола?

Теплоты образования (кДж/моль): С«Н« — 49,063; С4Н5С1 — 52,17; C«H«Clj —  
53,05; HCI — 92,36. Молекулярная масса; С4Н4— 78; С*Н5С1— 112,5; CjH«Clj —
146.

Р е ш е н и е .  Хлорирование бензола сопровождается значительным выделе
нием теплоты (примерно 117 кДж/моль). В непрерывном процессе реакционная 
масса разогревается до температуры кипения (76—8 6 °С), при этом отвод зна
чительного количества теплоты реакции происходит в результате испарения ча
сти хлорируемого бензола. Хлорирование идет по реакциям:

С .Н , +  С1, *=*  С.Н5С1 +  HCI (1); С .Н , +  2C li ц=к  С,Н4С1, +  2НС1 (2)

На 39 кг С6Н5С1, содержащихся в 100 кг смеси, расходуется 
39-78/112,5 =  27,3 кг С6Н6. На 1 кг СвН4С12, содержащихся в 
100 кг смеси, расходуется 1-78/147 =  0,53 кг СвНв, а 60 кг С6Нв 
остаются неизменными. Следовательно, на 100 кг смеси расхо
дуется 87,83 кг бензола. Из 1000 кг бензола получается 
1000-100/87,83 =  1140 кг реакционной смеси, в том числе: 
1140-0,39 =  445,0 кг С6Н5С1, 1140-0,01 =  11,4 кг С6Н4С12 и
1140-0,6 =  683,6 кг СбН*. Тепловые эффекты [см. уравнение 
(III. 8)]:
реакции (1) 52,17 +  92,36— (—4 9 ,0 6 3 )=  193,593 кДж/моль 
реакции (2) 53,05 +  2-92 ,36— (—49,063) =  286,833 кДж/моль

Количество теплоты, выделяющееся при хлорировании 1 т бен
зола:

193,593 - 445,0- 1000/112,5 +  286,833- 11,4- 1000/147 =  797318 кДж

Пример 19. Подсчитать: а) объем сухого воздуха для полного 
сгорания газа полукоксования бурого угля, если коэффициент из
бытка воздуха а = 1 ,2 ; б) состав продуктов сгорания; в) тепло
творную способность (кДж/м3) газа полукоксования. Состав газа 
1% (об.)]: СН4 — 60; Н2 — 20; другие углеводороды (считая на 
С2Н4) — 3; СО — 6; С 02 — 6,8; 0 2 — 0,04; N2 — 4,16.

Теплоты сгорания компонентов газа (кДж/кмоль): СН4—890 310; С-Н4 — 
1 410 970; Н2 — 285 840; С О - 2 8 3  010.

Расчет вести на 1000 м3 или на 1000 кмоль газа.
Р е ш е н и е .  Полукоксование — это метод переработки твердого топлива пу

тем нагревания его без доступа воздуха до 500—600 ®С с получением газа.
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служащего либо высокосортным топливом, обладающим высокой теплотворной 
способностью, либо сырьем для химических производств. Реакции полного сгорай
ння составных частей газа:

СН« +  20, -► СО, +  2Н,0 (1); С,Н4 +  30, -* 2СО, +  2Н,0 (2)
Н, +  0.50, -► Н ,0 (3); СО +  0,50, -> СО, (4)

Исходя из этих уравнений, для сжигания требуется 1420 м3 0 2, 
при этом для сжигания метана — 600-2 =  1200 м3; этилена 
30-3 =  90 м3; водорода — 200-0,5=100 м3; оксида углерода — 
60-0,5 =  30 м3. Следовательно, для сжигания 1000 м3 газа полу, 
коксования требуется: 1420 — 0,4 =  1419,6 м3 0 2 (где 0,4 м3 —• 
содержание 0 2 в газе полукоксования).

В воздухе на каждый объем кислорода приходится 79/21 
=  3,76 объемов азота. Расход воздуха: 
теоретический 1419,6 +  3,76-1419,6 =  6760 м3
с  учетом а  =  1,2 6760-1,2 =  8120 м3 или 8120 •1,293 = 10 150 кг

Объем (м3) продуктов сгорания:
COt Н »0 (пар)

По реакции О) 600 1200
» » (2) 60 60
» » (3) — 200
» » (4) 60 —

Итого: 720 и 1460

Всего в продуктах сгорания:
СО, — 720 +  68 =  788 м3 или 788 • 44/22,4 — 1546 кг 

Н , 0 -  1460 м3 или 1460- 1 8 /2 2 ,4 =  1174 кг

Общее количество азота в продуктах сгорания (с учетом азота 
в газах полукоксования):

5340,4 • 1,2 +  38 =  6448 м3 или 6448 • 28/22,4 =  8050 кг

Избыток кислорода в продуктах сгорания:
1419,6 ■ 1,2 -  1419,6 =  292 м» или 282 • 32/22,4 > > 403 кг

Общее количество продуктов сгорания: 11173 кг или 8978 м*
Для расчета теплотворной способности 1 м3 газа полукоксо

вания заданного состава определим мольные доли каждого ком
понента в 1 м3 газа полукоксования: СН4— 0,6/22,4=0,020^ 
С2Н4 — 0,03/22,4 =  0,0013; Н2 — 0,2/22,4 =  0,009; СО — 0,06/22,4 
=  0,0026.

Количество теплоты (кДж) от сгорания 1 м3 заданного газа: 
СН4 —0,0268-890310 =  23880; Н2 — 0,0009 • 285840 =  256; С2Н4 
0,0013-1410970 =1836; СО — 0,0026 • 283010 =  736. Всего
29002 кДж. Следовательно, теплотворная способность газа, полу
ченного при полукоксовании бурого угля, равна 29002 кДж/м3.

Пример 20. Определить количество теплоты, выделяющейся 
при газификации твердого топлива, если из генератора водяного
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газа выходит газ состава [% (об.)]: СО — 38; Н2— 50; СО? — 
»;.2 и N2 — 5,8.

Расчет вести на 1000 м3 генераторного газа. Теплоты образования 
I Дж/моль): С О — 110,58; СОа — 393.79; HjO (п ар )— 242.0.

Реше ни е* .  В генераторе идут реакции:
С + Н , 0  — ► СО +  Н, (1); С 0 +  Н ,0  — ► СО, +  Н, (2)

По реакции (1) с учетом расхода по реакции (2) образовалось 
380 +  62 =  442 м3 СО, а по реакции (2) — 62 м3 С 02. Количе
ство теплоты, выделяющееся в результате протекания реакций 
(1) и (2) [см. уравнения (III. 4) и (III. 8)]:

(110,58 • 10> • 442/22,4) -  (242,0 • 103 • 442/22,4) +  (393,79 • 62 • 10*/22,4) -  
— ( 110,58 • 62 • 103/22,4) — (242,0 • 103 • 62/22,4) — — 2 511 477 кДж

Пример может быть решен и другим способом. В 1000 м3 газа со
держится: 380 м3 СО; 500 м3 Н2; 62 м3 С 02. Для осуществления 
процесса использовано 500 м3 водяного пара. Количество теплоты: 

(380 • 10* • 110,58/22,4) +  (62 • 10* • 393,79/22,4) -  
-  (500 • 103 • 242,0/22,4) — -2 4 7 6 0 0 0  кДж

Пример 21. В сатуратор, содержащий 130 кг 76% раствора 
серной кислоты, подается 34 кг газообразного аммиака, барбо- 
•шрующего через раствор. Определить, какое количество теплоты 
может быть использовано для испарения реакционной воды, если 
первоначальная температура кислоты и аммиака 25°С, а потери 
теплоты сатуратором в окружающую среду равны 9% от общего 
прихода теплоты.

Молекулярная
масса

Теплота образования. 
кДж/кмоль

Теплоемкость при 25 *С. 
кЛж/(кмоль-°С)

H jS 0 4 98 811 300 137 570
NH, 17 46 190 35 650
<n h 4) , s o 4 132 1 179 300 187 070

Р е ш е н и е .  Барботаж газов, содержащих аммиак, через серную кислоту 
применяют для улавливания NH, из производственных или выхлопных газов, в 
частности при очистке коксового газа от NH,. При этом идет реакция H -S 0 4 4- 
+  2NHj =  (NH4) ,S 0 4 +  <7.

Тепловой эффект реакции:
1 179 300 -  (811 300 +  2 • 46 190) — 275 620 кДж/кмоль

Количество H2S 0 4 в исходном растворе:
76-130/100 — 99 кг

Количество теплоты, поступающей с исходными веществами: 
(99-137 570/98) +  (34 • 35 650/34) -  174 596 кДж

()бщнй приход теплоты: 1,01-275620+ 174 596 =  452 972 кДж. По
тери теплоты в окружающую среду: 452972-0,09 =  40767 кДж.

* Сведения о процессе газификации см. в гл. I, пример 6.
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Следовательно, для испарения воды может быть использовано: 
452972 — 40767 =  412205 кДж.

Пример 22. Подсчитать температуру горения мазута состава 
1% (масс.)]: С — 87; Н2— 10,8; 0 2 — 1,0; S — 0,7; N2 — 0,5. Воз- 

дух для горения, содержащий в 1 м3 0,015 м3 Н20 , подается с из
бытком а =  1,36. Мазут и воздух поступают в топку с темпера
турой 20°С. Общие теплопотери (стенками топки и факелом) 
равны 6,5% от общего прихода теплоты. Расчет вести на 1 кг ма
зута.

Р е ш е н и е .  Горение идет полностью по реакциям:
СО +  О , — ► СО, (1); Н , +  '/«0 ,  — ► н ,0  (2); S + 0 ,  — ► SO , (3)

Низшая теплота сгорания мазута [по формуле (III. 15)]:
393,3 • 87 +  1256 • 10,8 -  109 (1 -  0,7) -  25,2 (9 - 10,8) =  45297,3 кДж

При средней теплоемкости мазута 2,5 кДж/(кг-°С) количество 
теплоты в 1 кг мазута при 20°С составит: 2 ,5-20-1=50 кДж.

Для определения расхода воздуха подсчитаем количество 
0 2 (г):
по реакции (1) 32-870/12 =  2320 
» * (2) 16 - 108/2 =  864
» * (3) 7-32 /32  =  7

Всего — 3191 г, а с учетом имеющегося в мазуте 0 2 (10 г): 
3 ,1 9 1 -0 ,0 1 = 3 ,1 8 1  кг или 22,4-3,181/32 =  2,22 м1

С учетом а  =  1,36 расход кислорода 2,22-1,36 =  3,02 м3, азота — 
3,02-3,76= 11,38 м  ̂ и всего воздуха— 14,4 м3 или 14,4-1,2928 =  
=  18,62 кг. Влагосодержание 1 кг воздуха:

(0,015/1,2928)(18/22,4) = 0 ,0 0 9 3  кг Н ,0

Количество теплоты (кДж), вносимое в топку:
с сухим воздухом [с =  28,35 кДж/(кмоль-°С) при 20 вС] 14,4-28,35-20/22,4 =  364,5 
с влагой воздуха [с =  33,71 кДжДкмоль • °С)] 0,0093 • 33,71 • 20 =  60,7

Следовательно, весь приход теплоты составит 45297,3 4- 50 4- 
4- 364,5 4- 60,7 =  45772,5 кДж, потери 45772,5-0,065 =  2975,3 кДж, 
уносится с топочными газами Q =  45772,5 — 2975,3 =  42797,2 кДж, 

Определим состав продуктов сгорания 1 кг мазута:
кмоль % (об.)

СО,
Н ,0

0,87/12 =  0,0750 
0,0554

10,94
9,30

в

SO,
N,

том числе 
от сжигания Hs 
влага воздуха

0,108/2 =  0.0540 
18,62 - 0,0013/18 =  0,0014 

0,007/32 -  0,0002 
0,5082

0,02
74,50

в том числе 
мазута 
воздуха 

0 |  (избыток)

0,005/28 =  0,0002 
11,38/22,4 =  0,5080 

(3,02—2,22)/22,4 =  0,0357 6,24
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Энтальпия этих газов (кДж/кмоль):
1700 *С 1800 ОС 1700 *С 1800 *С

СО» 90 800 96 500 N, 55 700 59 600
1ЬО 71 700 76 700 О, 58 400 59 600
SO , 91 100 96 500

Теплота отходящих из топки газов при 1700°С [см. уравнение 
(Ш. 4)]:

Q' =  0,075 • 90 800 +  0,0554 • 71 700 +  0,0002 • 91 100 +
+  0,5082 • 55 700 +  0,0357 • 58 400 =  41 758 кДж

Поскольку Q' <  Q, принимаем t =  1800 °С и тогда
Q* — 0,075 - 96 500 +  0,0554 • 76 700 +  0,0002 • 96 500 +

+  0,5082 • 59 600 +  0,0357 • 59 600 =  44 669 кДж

Значит Q" >  Q. Определяем разность:
Q* — Q' =  2911 кДж; Д/, =  1800 -  1700 =  100°С 

Q -  Q' =  1029 кДж; Д/, =  t -  1700°С

Следовательно, Д/ =  1029-100/2911 =  35 °С и / =  1700 +  35 =  
= 1735°С.

Пример 23. Рассчитать температуру горения эстонского сланца 
состава [% (масс.)]: С — 70; Н2 — 6,5; 0 2— 10; S — 2,0; N2— 1; 
зола — 5,5; влага — 5. Коэффициент избытка воздуха а  =1,55. От
носительная влажность воздуха 100%. Сланец и воздух поступают 
в топку с температурой 25 °С. Теплопотери (теплоотдача через стен
ки котла и унос теплоты со шлаком) 8% от общего прихода теплоты. 

При 25 °С влажность при насыщении 23,1 г/м3. Расчет вести на I кг сланца.

Р е ш е н и е .  Горение протекает до конечных продуктов окисле
ния по реакциям:
С +  О , — ► СО, (1); Н , +  * /,0 , — * Н ,0  (2); S +  О, — > SO , (3)

В соответствии с формулой (III.15) низшая теплота сгорания слан-
ла: '

339,3 • 70 +  1256 • 6,5 — 109 (10 -  2) -  25,2 (9 • 6,5 -  5) =  29 650 кДж/кг

При средней теплоемкости сланца 0,78 кДж/(кг-°С) количество 
теплоты в 1 кг сланца при 25°С составляет: 0,78-25-1 =  18,2 кДж. 
Теоретический расход воздуха [по уравнению (II 1.17)]:

0,116 • 70 +  0,348 • 6,5 +  0,0435 (2 -  10) =  10,05 кг или 10,05/1,2928 =» 7,77 ма

в том числе 7,77-79/100 =  6,14 м3 N2 и 1,63 м3 0 2. Влагосодержа- 
ние 1 кг воздуха:

23,1 - 7,77/10,05 =  17,9 г =  0,0179 кг

Количество теплоты воздуха, поступающее в топку [по формуле 
(III.18)]:

1,55 ■ 10,05 (1,02 +  1,95 • 0,0179) 25 =  392,8 кДж
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Следовательно, весь приход теплоты 29650 4-18,2 +  392,8 
=  30061 кДж, потери 30061-0,08 =  2410 кДж, уносится с топоч 
ными газами 30061— 2410 =  27651 кДж.

Определим состав продуктов сгорания 1 кг эстонского сланца!

■

■СКОЛЬ % (об.)
СО, 0,7/12 — 0,0580 10,2
Н ,0 0,0485 8.5

в том числе
от сжигания Н, 0,065/2 — 0,0330
влага воздуха 1,55-10,05 - 0,0179/18 — 0,0155

SO, 0,02/32 — 0,0006 0.1
N , 0,4254 74,3

в том числе
сланца 0,01/28 — 0,0004
воздуха 6,14-1,55/22,4 — 0,4250

Oj (избыток) (1.63 - 1,55— 1,63)/22,4 =  0,0400 6,9

Энтальпия газов (кДж/кмоль);
1300 *с 1400 *С 1эоо *с 1400 ®С 4
43 400 47 606 Н ,0 52 200 56 800 ]
41 600 45 600 SO, 67 900 73 800
66 800 72700 1

Количество теплоты отходящих газов при 1300°С [см. уравне* 
ние (111.4)]:

Q' — 0,058 • 66 800 +  0,0485 • 52 200 +  0,00062 +  67 900 +
+  0,4254 • 41 600 +  0,04 • 43 400 =- 25 940 к Д  ж

Поскольку Q' <  Q, принимаем / =  1400°С и тогда
Q” — 0,058 • 72 700 +  0,0485 • 56 800 +  0,00062 • 73 80Э +

+  0,4254 • 45 600 +  0,04 - 47 606 — 28 432 кДж

Значит Q" >  Q. Определяем разность:
Q* — <?' — 2492 кДж; Д/, =- 1400 — 1300 =  100° С 

Q — Q' =— 27 651 — 25 940 — 1711 кДж; Д/, =• / -  1300е С

Следовательно, Д/ =  11 711 • 100/2492 =  69 °С и / =  1300 +  69 =  
=  1369°С.

РАСЧЕТЫ ТЕПЛОВОГО БАЛАНСА ПРОМЫШЛЕННЫХ ПРОЦЕССОВ

Пример 24. Рассчитать объем полимеризатора и„ и составить 
тепловой баланс первого полимеризатора (в кДж на 1 т исходного^ 
стирола) при коэффициенте заполнения реактора <р3 =  0,65 и ра
бочем объеме аппарата оР =  1,8 м3.

Плотность стирола dj° =  0,906. Теплоемкость, к Д ж /(к г-Х ): стирола — при 
50®С 1,742, при 145"С 2,479; полистирола — при 2 0 “С 1,457, при 145*0 3,119.

Р е ш е н и е .  При производстве пластической массы — блочного полистироЛ 
ла — в каскаде аппаратов с мешалками процесс проводят при изотермическое!
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режиме, для чего используют дисковые мешалки с развитой поверхностью. Не- 
оторые параметры процесса:

( “СHIT t  °С ‘кон-
Степень поли
меризации, %

Время пребы
вания. ч

Полимеризатор I 50 145 48 2
€ II 145 160 75 2
< III 160 180 90 2

Реакция полимеризации мономера — стирола— с образованием полистирола: 
лС«Н,—С Н =С Н , — ► / —СН—CHj— \  +  68 700 кДж/кмоль

V )п
тепловой эффект взят на основе опытных данных из расчета на мономер, моле

кулярная масса которого 104).

Объем полимеризатора:
„п - 1 , 8 / 0 , 65 - 2 . 77  м>

Тепловой эффект полимеризации: 68700/104 =  661 кДж/кг. 
Приход теплоты (кДж):
со стиролом 1000 • 1,742 • 50 =  87 089 
по реакции 480 - 661 = 3 1 7  280

Всего 404369 кДж. Расход теплоты (кДж):
с полистиролом 3,119-145-480 =  217 082 
сп стиролом 2,479-145-520 =  186 916

Всего 403 998 кДж. Процесс идет с выделением 371 кДж теплоты.
Пример 25. Подсчитать пепловой баланс контактного аппарата 

для частичного окисления S 02 производительностью 25000 м*/ч. 
Газовая смесь содержит [% (об.)]: S 02— 9; 0 2— 11; N2 — 80. Сте* 
пень окисления 88%. Температура входящего газа 460°С; выхо
дящего— 580°С. Средняя теплоемкость смеси (условно считаем 
ее неизменной) 2,052 кДж/(м3-°С). Потери теплоты в окружаю
щую среду 5% от прихода теплоты.

Р е ш е н и е .  S02 +  V*02 SO3 +  94 207 кДж. Состав (м3) 
газа:

Исходный После аппарата
SOj 2 250 SOj 2250 • 0,88 =  1980
N, 20 000 SO, 2250-1980  =  270
о г 2 750 N, 20 000

О, 2750-1980/2  =  1760

И того: 25 000 Итого: 24 010

Приход теплоты (кДж):
газом Q, =  25 000-2,052-460 =  23 598 000 

: реакции <?2 =  94 207-2250/(22 ,4-0 ,88)=  8290216

l^cero 31888216 кДж. Расход теплоты (кДж):
отходящими газами Q, =  24 010-2,052-580 =  28 564 000 

'■ терн Q„ =  31 888 216-0,05 =  1 594 400
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Всего 30158400 кДж. Следовательно, необходимо отвести Qot. =* 
1729816 кДж теплоты.

Тепловой баланс:
Приход кДж % Расход кДж S  ]

Q. 23 598 000 73,9 Qa 28 564 000 89,6
Qa 8 2 9 0 2 1 6 26,1 Qn

Q o t b

1 594 400 
1 729 816

5.0
5,4

Итого: 31 888 216 100 Итого: 31 888 216 100

Пример 26. Составить тепловой баланс (на 1 ч работы) стадии 
пиролиза при производстве уксусного ангидрида из ацетона и 
рассчитать количество природного газа, содержащего [% (об.)]: 
СН4— 98; N2 — 2. Производительность по уксусному ангидриду 
24 т/сутки. Температура пиролиза 800°С. Степень превращения 
ацетона в кетен за один цикл 0,25.

Теплота испарения ацетона 553,5 кДж/кг. Теплоемкость [кДж/(кг °С )]| 
ацетона при 20 °С 2,09, реакционной смеси при 800 °С 2,26. Теплотворная спо
собность чистого метана 890310 кДж/кмоль.

Р е ш е н и е .  Стадии производства уксусного ангидрида из аце« 
тона описываются реакциями:

пиролиз
(СН,),СО ------------► СИ, — СО +  СН4 -  83.7 кДж/моль

CH ,=C O +C H jCO O H  (СН3С О ),0

Расход (кг/ч) ацетона:
по реакции 58-1000/102 =  568 
с учетом степени превращения 568/0,25 =  2270

Приход теплоты:
Qnp =  2,09 - 2270 • 20 =  94 886 кДж

Расход теплоты (кДж):
с ацетоном Qi =  2270-553,5 =  1 256 440 
по реакции Qj =  568-83,7-103/58 =  819 683 
с отходящими газами Qs =  2,26-2270-800 =  4 104 160

Суммарный расход QpaCx =  6180283 кДж; Q =  Qpacx — Qnp =• 
=  6085397 кДж. Следовательно, количество метана, необходимое 
для сжигания в зоне реакции 6085397/890310 =  6,84 кмоль или в 
пересчете на природный газ: 6,84-22,4/0,98= 156,5 м3.

Тепловой баланс установки:
Приход

Qnp
Q

Итого:

кДж % Расход кДж *  1
94 886 1,53 о , 1 256 440 20,1_|

6 085 397 98,47 Qi 819 683 13, Я
Qa 4 104 160 66,8 \

6 180 283 100,0 Итого: 6 180 283 100,0 1
Пример 27. Составить тепловой баланс реактора для получения 

водорода каталитической конверсией метана. Потери теплоты в
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окружающую среду 6% от прихода теплоты. Отношение 
СН4: НгО =  1:2. Температура поступающих в реактор реагентов
Ю5°С; температура в зоне реакции 900 °С.

Теплоемкость [кДж/(кмоль-°С)]: 
СН4 н2о СО Н»

100 вС 36,72 33,29 28,97 29,10
900 “С — 38,14 31,36 29,90

Расчет вести на 1000 м3 Н2.

Решение* .  Расчет ведется по реакции:
СН4 +  Н.О СО =  ЗН2 -  206 200 кДж

В соответствии с условием задачи (СН4: Н20  =  1:2) на 
1000 м3 Н2 объем исходных реагентов и полученных продуктов бу
дет составлять:

Приход м3
СН4 333
Н20  667

Итого: 1000

Расход Ml
СО 333
Н20 334
н2 1000

Итого: 1667

Приход теплоты (кДж):
с СН4 Q, =  333-36,72 105/22.4 =  57 318 
* Н 20  Qt =  667-33,29-105/22,4 =  104 083

Всего 161401 кДж. Расход теплоты (при900°С), кДж:
t СО Q3 =  333 • 31,36 • 900/22,4 =  419 579 
с Н2 Q ',=  1000 - 29,90 - 900/22,4 =  1 201 330 
с И20  QJ =  334 • 900 • 38,14/22,4 =  511 825

Теплота реакции Qp =  333 • 206 200/22,4 =  3 065 384 кДж, потери 
теплоты Qn =  161401 -0,06 =  9684 кДж.

Тепловой баланс:

Q.
Q*

Приход кДж Расход кДж
57 318 

104 083 Qз 419 579

Q\ 1 201 339

Qs 511 825

Qn 9 684

q; 3 065 384

Итого: 161 401 Итого: 5 207 811

Таким образом, дефицит теплоты AQ =  5207811 — 161401 =  
=  5046410 кДж. Подвод теплоты в зону реакции осуществляют 
путем сжигания части метана природного газа (98% СН4; 2% N2):

+ Сведения о конверсии метана си. в гл. II, пример 8.
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СН4 +  202 -*■ С02 +  2Н20  +  890950 кДж/кмоль. Для покрытия I 
образовавшегося дефицита теплоты необходимо сжечь ] 
5046410/890950 =  5,66 кмоль или 5,66-22,4 =  127 м3 СН4, т. е. I  
129,5 м3 природного газа.

Пример 28. Составить тепловой баланс генератора водяного | 
газа при газификации 1 т кокса, содержащего [% (масс.)]: С — 93, 
золы — 4 и Н20  — 3, — и подаче 1575 кг водяного пара на 1 т кок- 3 
са. Образовавшиеся 2190 кг водяного газа содержат [% (масс.)]: |  
СО — 89,9, С02— 1,94 и Н2 — 8,16. Температура водяного газа на 
выходе из генератора 1000°С, температура подаваемого кокса 
25 °С и водяного пара 100°С.

Теплота образова Теплоемкость,
Молекулярная ния. Дж/(моль-*С) (при

масса кДж/кмоль (при указанной темпера
25 °С) туре

С 12 — 8,53
н,о 18 241 840 33,2
со 28 110 500 31,7
Н , 2 — 29,8
со, 44 393 510 49,3

Р е ше н и е .  Процес с газификации протекает по реакциям:
C +  H ,0  СО +  Н, - < 7 ,  (1) СО +  Н ,0  ?=±  СО, 4- Н ,.+  <7, (2)

гСостав водяного газа:
СО 2190 89,9/100 =  1969 кг или 1969-22,4/28 =  1575 м3
СО, 2190-1,94/100 =  42,5 кг или 22,4-42,4/44 =  21,6 м3 Я  I
Н, 2190 8,16/100 =  178,7 кг или 22,4-178,6/2 =  2000 м3

Приход теплоты (условно считаем теплоемкость золы равной 
теплоемкости кокса, содержание которого составляет: 93% С -f- i 
+  4% золы), кДж:
с коксом Q, =  1000-0,97-8,53-25/12 =  17 237 
с влагой кокса и золы Qj =  1000-0,03-4,187-25 =  3140 
С водяным паром Q, =  1575-33,2-100/18 =  290 500 
всего Q„p =  310 877

Определим расход теплоты. Тепловой эффект (кДж/кмоль): 

реакции (1) qt =  ДЯ^о — Д ^ н ,о  =  ' Ю500 — 241 840 =  131 340

» (2) =  Д Я со , -  ( Д # с о  +  Д ^ н ,о )  =  393 51° “  332 340 =  41 170

Количество (кДж) теплоты:
по реакции (1) Q, =  131 340 • 930/12 =  10 178 850 
» » (2) Qs — 41 170-21,6/22,4 =  39 700
обеих реакций Q, =  Q4 — Qs =  10 139 150

Количество (кДж) теплоты, уносимое с продуктами реакци
с СО, Qi =  49.3 • 21,6 • 1000/22,4 =  47 539 
с СО Q{ =  31,7 • 1575 • 1000/22,4 =  2 228 906 
с Н, Q, =  29,8 • 2000 • 1000/22,4 =  2 660 714 
всего Q(o =  Q; +  Q( +  Q{ “ 4 937 159
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Общий расход теплоты: QPICX =  Q6 +  Q[0—15 076 309 кДж и, та* 
ким образом, при газификации 1 т кокса в генератор необходимо
ввести

Q ,, =  Qpacx -  Qnp — 15 076 309 -  310 877— 14 765 432 кДж

Это количество теплоты подводится в систему в результате экзо* 
термической реакции

2С +  Оа =  2СО +  221 000 кДж (на 1 кмоль С О -  110 500 кДж)

Масса кокса GK, необходимая для указанного процесса:

12 кг кокса — 110 500 кДж; Ок =  ц р 500-693 °* 724 КГ 
Ск • 0,93 кг » — 14 843 630 кДж

(0,93 — для пересчета на сухой чистый кокс).
Для сжигания 1724 кг требуется (м3) :

кислорода 11,2-1724/12 =  1609
азота 1609-3,76 =  6053
всего воздуха 1609-100/21 — 7662

Тепловой баланс процесса:
Приход

Q.
Q*
Рз
Q.i

кДж

17 237 
3 140 

290 500 
14 765 432

%
0,115
0,015
1,97

97,9

Расход

Q*
Q. 0

кДж

10 139 150 
4 937 159

%
67,7
35,3

Итого: 15 076 309 100 Итого: 15 076 309 100

Пример 29. Составить тепловой баланс печи КС-200 по данным 
таблицы материального баланса (см. гл. I, пример 19). Темпера
тура в кипящем слое 800 °С. Потери теплоты 4% от прихода.

Теплоемкость [кД ж /(м 5-К)1 при 2 0 вС: колчедана — 0,538 кДж /(кг-К ): воз
д у х а -1 ,3 0 9 7  [1,0119 кДж/(кг-К)1; Н,О — 2,006; при 8 0 0 вС: огарка —
0,883 кДж/(кг К); SO, — 4,187 (0,437 +  0,0000847 Г) =  2,428; 0 , - 1 , 5 7 1 ;  N ,— 
1,463; Н ,0  — 1,884.

Р е ше н и е .  Приход теплоты [по формуле (III.4)], кДж:
с сухим колчеданом Qi =  8084-0,538-20 =  86 984 
с влагой колчедана Q, =  250-4,187-20 = 2 0 9 3 5
с сухим воздухом Q, =  17700-1,3097-20 =  463 634 или Q, =  22 900-1,0119 X  

X  20 =  463 634
с водяными парами Q« =  204-2,006-20 =  8184

Теплота экзотермической реакции обжига
4F eS , +  110, — 8 SO, +  2 F e ,0 , +  3400 кДж

определяется по ее тепловому эффекту. При образовании 8 моль 
или 8-22,4 м3 S 0 2 (по суммарной реакции обжига колчедана) вы* 
делится 3400 кДж. Следовательно, при 2360 м3 S 02

Qs — 3400 • 2330 • 1000/(8 • 22,4) =  44 776 786 кДж

Весь приход теплоты:
Qnp “ Qi +  Q. +  Q» + <?« +  < ? .-4 5  356 523 кДж
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Расход теплоты (кДж):
с огарком Qt =  6000 • 0,883 • 800 =  4 238 400
с обжиговым газом Q7 =  Qs o ,  +  QNf +  Q0 ,  +  Qh, o =* 20 962 659

(Qs o ,  — 2360 • 2,428 • 800 =  4 584 064; QNj =  12 900 • 1,463 • 800 =  15 098 160; Q0 j -  
=  400- 1,571 -800 — 502 720; QH>0 =  516 • 1,884 • 800 =  777 715) 
потерн Q, — Qnp • 0.04 =  45 356 523 • 0,04 =  1 814 261 
на выработку пара’ Q9 =  Qnp — (Q« +  Qi +  Q«) =  18 341 203

Тепловой баланс:
Приход кДж % Расход кДж

<?. 86 984 0,19 Qt 4 238 400 9,34
С» 20 935 0,05 Q 7 20 962 659 46,22
Q; 463 634 1,02 Qt 1 814 261 4.0
Q< 8 184 0,02 Qt 18 341 203 40,44
Q s 44 776 786 98,77

Итого: 45 356 523 100,00 Итого: 45 356 523 100,00

Пример 30. При производстве ацетилена термоокислительным 
крекингом природного газа, содержащего [% (об.)]: СН4— 98; 
С 02— 0,5; N2— 1,5, — в конечном газе содержится (% (об.)]: 
С2Н2 — 9; СО — 26; Н2 — 54; С2Н4 —0,5; С02 — 4,5; СН4 — 6. Про- 
цесс идет по реакциям

СН4 +  2 0 j — СО, +  2 Н ,0  +  q, (1); СН4 +  1 ,50, =» СО +  2 Н ,0  +  (2)
СН4 +  0 ,5 0 , — СО +  2Н, +  <7, (3) Н, + 0 ,5 0 , =  Н.О + qt (4)

2СН4 -  С ,Н, +  ЗН, -  ? 5 (5); 2СН4 =  С,Н4 +  2Н, -  <7j (6)

причем по реакции ( 1) сжигается 11,6% метана, по реакции (2) —
42,4% и по реакции (3) — 46%. Исходные реагенты — метан и 
технический кислород, содержащий 1% азота, — поступают в печь, 
подогретые до 800°С. Газы выходят из реакционной зоны на за* 
калку с температурой 1500°С.

Определить объем природного газа, необходимый для достиже* 
ния температуры крекинга (1500°С), и составить тепловой баланс.

Тепловой эффект реакции (кДж/кмоль): q\ =  890310; q% =  687 000; <?•, =* 
s s  35 650; </4 =  285 840; <7* =  376 450; qt  =  201 980. Молекулярная масса!
С 2Н2 -  26.

Р е ше н и е .  Рассчитаем объем метана, необходимый для полу
чения 1 т С2Н2. Объем (м3):
ацетилена 1000-22,4/26 =  862 
конечного газа 862/0,09 =  9600

* Это количество теплоты, отводимое из кипящего слоя с помощью секций 
парового котла, размещенных в слое, требуется как для выработки пара, так Й 
для поддержания в слое заданной температуры 800 °С.
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Объем (м3) прореагировавшего по реакциям ( 1) —(3), (5), (6) 
метана и по реакциям (1) — (4) кислорода:

СН4 Oi
По реакции (1) 337 337 - 2 — 674
» » (2 ) 1200 1200- 1 ,5 =  1800
» » (3) 1300 1300 - 0,5 =  650
* » (4) 102-0,5 =  51
» * (5) 1724
* » (6 ) 96

He прореагировало 673

Итого: 5330 3175

Всего израсходовано природного газа с учетом содержания 
метана (м3): 5330/0,98 =  5450, из них С02— 28, N2 — 85. С техни
ческим кислородом поступает 3175-0,01 = 3 2  м3 азота.

Объем (м3) водорода, выделившийся по реакциям (3), (5), 
(6), и воды в виде пара — по реакциям (1), (2), (4):

Н| н2о
По реакции (1) 674
» » (2) 2400
» » (3) 2600
» » (4) 102
* > (5) 2586
» » (6 ) 96

Итого: 5282 3176

Из 5282 м3 Н2 5180 м3 находятся в отходящих газах, а 
102 м3 сгорает по реакции (4), выделяя 102 м3 Н20  (пар).

По данным о составе газа, зная теплоемкости компонентов, 
определим количество поступившей и расходуемой теплоты.

Приход теплоты (кДж):
физических процессов <?ф =  QCH< +  Q0 f  +  QNj +  QCOj — 10 326 300
(QCH< =  5330 • 55,8 • 800/22.4 =  6 490 000; Q0 j =  3175 - 32,3 • 800/22,4 =• 3 660 000;
QNs =  (85 - f  35) • 30,8 • 800/22,4 =  128 800; QCO| — 28 • 47,5 • 800/22.4 =  47 500)
в ходе реакций (1 )— (4) Ур =  <?i +  Qt +  Qs +  Qt =  53 570 000 
(Qi =  337-890 310/22,4 =  13 400 000; Q2 =  1200 687 000/22,4 =  36 800 000;
Qi =  1300-35 650/22,4 =  2 070 000; <?4 =  102-285 840/22,4 =  1 300 000)

Расход теплоты (кДж):
с продуктами реакции <3ф =  <?сн4 +  <?н2 +  <?со +  Q co , +  Qc2h2 +  <?с2Н4 +  
+  Qn,  +  Qh2o (пар) =  33 610 000

(Qch , *= 673 ’ 69-5 ' 1500/22,4 =  3 126 000; Q„f =  5180 • 30,6 • 1500/22,4 =  10 600 000;
Q co =  9600 • 0,26 • 32,9 • 1500/22,4 =  5 500 000; <?co2 =  9600 • 0,045 • 52,6 • 1500/22,4 -
=  1 280 000; QcjHj — 852 • 66,0 • 1500/22,4 =  3 760 000; <?cfH4 “  9600 • 0,005 • 94,6 X
X 1500/22,4 =  340 000; (?n, =  117 - 32,4 - 1500/22,4 =  254 000; <?н2о(п«Р) =  3176 X
X 4 1,2 • 1500/22,4 =  8 750 000)
для реакций (5) и (6) Qp =  Q, +  Q' =  29 860 000
(Q' =  1724 • 376 450/22,4 =  29 000 000; (?£ =  % • 201 980/22,4 =  860 000)
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Тепловой баланс производства ацетилена (на 1 т С2Н2):
Приход *Дж % Расход кДж %

<?Ф 10 326 300 16.1 33 610 000 52,6

<?Р 53 570 000 83,9 q ; 29 860 000 47.4

Итого: 63 8% 300 100 Итого: 63 470 000 100

Расхождение баланса: [(63896 300 —63470000) • 100]/63 896300 =  
=  0,67%. Процесс идет, как и рекомендуется, с небольшим поло
жительным тепловым эффектом реакции.

Пример 31. Составить тепловой баланс реактора окисления 
метанола в формальдегид во взвешенном слое катализатора и оп
ределить поверхности охлаждения: а) змеевикового холодиль
ника, отводящего теплоту из слоя катализатора; б) холодильника 
для «закалки» газов продуктов реакции.

Расчеты вести по данным материального баланса примера 20 
гл. I и следующим дополнительным данным. Температура (°С): в 
реакторе (кипящем слое) 600; спирто-воздушной смеси на входе 
в реактор 70; газов после закалки 200; воды в холодильниках — 
на входе 20, на выходе 50. Коэффициент теплопередачи [Вт/(м2Х  
Х СС)]: от охлаждающей воды к кипящему слою 380; между взве
шенным слоем инертного материала и поверхностью холодильника 
290. Теплопотери реактора 5% от суммы прихода теплоты.

Р е ш е н и е .  Количество поступившей в реактор теплоты складывается из: 
1) теплоты реакций окисления спирта — Qr, 2 ) теплоты спирто-воздушной сме
с и — Q,; расход — из: 1) теплоты продукционных газов на выходе из реакто
ра — Q,; 2 ) теплопотерь реактора — Q«; 3) теплоты, отводимой из реактора 
змеевнковым холодильником, — C*s (оправляете*1 уравнением теплового баланса: 
Qs *= Qi +  Qi — (Qs +  <?«)]•

Для определения количества теплоты реакций окисления мета
нола (Qi) составляем на основе материального баланса стехио
метрическое уравнение каталитического окисления метанола. Всту
пило в реакции окисления (основные и побочные): 58,1 — 11,6=* 
=  46,5 кмоль СНзОН и 18,26 кмоль 0 2. Количества (кмоль) про
дуктов реакции (получены в соответствии с данными примера 
20 гл. I): СН20  — 40,7; Н20  — 31,78; НСООН — 2,75; С 02 — 2,45; 
СО — 0,15; СН4 — 0,46; Н2— 16,85. Теплоты образования реаген
тов и продуктов реакции принимаем по табличным данным. Коли
чество теплоты (кДж) на образование продуктов реакции:
C H jO  — 40,7-115 900 =  4 716 000; Н аО  — 31,78-241 840 =  7 685 700; Н С О О Н  — 
2 75-376 700 =  1 035 900; С О , — 2,45-393 510 =  964 100; С О  — 0,15-110500 =  
=  16 900; СН« — 0,46-74 850 =  34 440

Итого: 14 453 000 кДж. Количество теплоты на образование исход
ных веществ: СН3ОН — 46,5-201 200 =  9355800 кДж. Отсюда коли
чество теплоты, выделяющееся по реакциям каталитического окис
ления 46,5 кмоль метанола при 298 К:

Ql (296) — 14 453 000 -  9 355 800 — 5 097 200 кДж
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Количество теплоты этих реакций при фактической темпера
туре процесса, т.е. при 600°С (873 К):

873

298

Здесь £М гр и И  Ncp — соответственно суммы истинных мольных 
теплоемкостей веществ, вступивших в реакцию и продуктов реак
ции; N — число молей каждого компонента, участвующего в ре
акции.

Преобразовываем это уравнение, подставляя вместо суммы 
теплоемкостей алгебраическую сумму коэффициентов уравнений 
для теплоемкостей реагентов и продуктов реакций, умноженных 
на их число молей. Интегрирование полученных уравнений дает 
выражение, пригодное для практического использования:

Ql =  Q m  +  а  (Г -  298) +  р (Г* -  2981) +  у  (Г» -  298s)

В этом уравнении а =  £  Mz<,; р =  7j £  №zj; у =  ll»N(h [см. урав
нение (III. 5)].

Найдем коэффициенты а, р, у. Для этого запишем уравнения 
температурной зависимости теплоемкостей [кДж/(кмоль- С) ] ком
понентов реакции:

сСН,он “  20-45 +  0.1037Г -  0,0247 • 10_ 3Г*; cCHj0 — 20,94 +

+  0,0586Г -  0,0156 • 10_37-2; сН |0  — 28,8 +  0,01375Г -  1,435 • 10~вГ2; 

«нсоон =  30.7 +  0.0895Г -  0,0346 • 10“ 37'2; cCOj — 32,2 +  0.0222Г -  
-  3,48 • 10_9Г2; сс о  — 26,2 +  0.00875Г -  1,92 • 10"6Г2;

«СН« — 14.15 +  0.075Г -  17,54 • 10~вГ2; cQl =  265  +  0,0115Г -  3,22 • 10_6Г2; 

«Н, =*28-8 +  0.000276Г +  1,17 • 10“6Га

Тогда:
а  -  £  М»о =* (46,5 • 20,45 +  18,26 • 26,2) -  (40,7 • 20,94 +  31,78 • 28,8 +

+  16,85 • 28,8 +  2,75 • 30,7 +  2,45 • 32,2 +  0,15 • 26,2 +  0,46 • 14,15) — -  999,5 

Р =■ 7, £  Nat =  7* 1(46,5 • 0,104 +  18,26 • 0,0115) -  (40,7 • 0,0586 +

+  31,78 • 0,01375 +  16,85 • 0,000276 +  2,75 • 0,0895 +  2,45 • 0,0222 +
+  0,15 • 0,00875 +  0,46 • 0,075)] =  0,942

У — 4*Nat — 7» К - 46,5 • 24,7 -  18,75 • 3,22) -  ( -  40,7 • 15,6 -  31,78 • 1,435 +
+  16,85 • 1,17 -  2,75 • 34,6 -  2,45 • 3,48 -  0,15 • 1,92 -  0,46 • 17,54) • 10'®)1 -

-  144,2 • 10~ 6

Количество теплоты, выделяющееся при окислении метанола 
при 600°С:
Qi -  5 097 200 -  999,5 • 575 +  0942 (8732 -  2982) -  144,2 ■ 10~в • (8733 -  2983)  —

— 5064 466 кДж



Расхождение между количеством теплоты, выделяющимся при 
25 п 600°С, составляет 5097 200 — 5 064 460 =  32 740 кДж или все
го 0,64%. Таким образом, для технических расчетов можно пре
небречь этим незначительным расхождением и пользоваться зна
чением Q1 при 25 °С.

Определим теперь количество теплоты Q2 спирто-воздушной 
смеси при 70°С (343 К)— физическую теплоту спирто-воздушной 
смеси. По приведенным выше формулам для теплоемкостей 
(кДж/(кмоль-°С)] компонентов реакции имеем:

cCHjOH “  20,45 +  0.1037 • 343 -  0,0247 • 1 0 '3 ■ 3I32 =  53,2;

Cq,  =  26,2 +  0,0115 - 343 — 3,22 • 10* 6 • 3432 =  29,76;

cNf — 26.4 +  0,0076 - 3 4 3 -  1,445 • 10~® • 3432 =  27,83

Количество теплоты (кДж) компонентов смеси:
Q c h so h  “  58,1 • 53,2 • 70 — 216 000; Q0 j =• 18,26 • 29,76 • 70 ™ 38 000;

QNj — 68,73 • 28,83 • 70 • 139 000

Итого Q2 =  393000 кД ж . Общий приход теплоты:
Опр -  Q. +  Qj -  5 457 466 кДж

Количество теплоты Q3 (кДж) контактных газов (теплота, уно
симая продуктами реакции) при 600°С (рассчитываем с помощью 
табличных данных):

<?СН, 0  .=  40,7 • 47,3 • 600 =  1166800; Qc Hjo h  —  11.6 • 74,2 • 600 — 517 330; 

q 'hcqoh =  2.75 • 70,7 - 6 0 0 =  116 500; Q'CO] =  2,45 • 4 5 5  • 600 — 66 900;

Q„ l0  =  31,78 • 36,2 • 600 — 690 900; Q'c o  =  0,15 • 30,5 • 600 =  2800;

<?СН« *= °>46 - 60 -9 • 600 =  14 000; (?h ,  —  16,85 • 29,4 • 600 =  297 100; 

q 'Nj =  68.73 • 30,2 • 600 =  1 247 400

Итого: Q '=  4 119700 кДж. Теплопотери реактора в окружающую 
среду:

Q' =  5 457 466 • 0,05 =  272 873 кДж

По уравнению теплового баланса из слоя требуется отвести еле» 
дующее количество теплоты:

Qs “  Qi +  -  (Зз +  й )  =  1 064 893 “Д*
Тепловой баланс окисления метанола:

Приход кДж Расход кДж

Q. 5064 466 Q* 4 119 700

Q» 393 000 Q\ 272 873

Q'o 1064 893

Итого: 5 457 466 Итого: 5457 466
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Для определения площади F\ поверхности теплообмена нахо
дим среднюю разность температур Д(|, считая условия слоя изо
термическими (полное смешение):

(600 -  20) +  (600 -  50) г„го„. „ I 064 893-101 
2 1 1 =  565 • 380 • 3600А/. 1,38 м*

Определим площадь F2 поверхности теплообмена, которая не
обходима для «закалки» продуктов реакции. Для этого подсчиты
ваем количество (кДж) теплоты контактных газов после закалки 
Q т.е. при 200°С:

^CHjO “  40'7 • 39-6 • 200 =  322 260: QcHjOH =  И ,6 • 57 • 200 =  132 470;

Qhj0 =  31,78 • 6760 =  214 830, Q„t =  16,86 • 5820 =  98 067;

QhCooh =  2.75 • 7,6 • 200 =  4180; Q'CO t =  2,45 • 2120 =  5194 

У CO =  0,15 • 5840 =  890; Qc Ht =  °-46 • 7940 — 3640; Qn, =  68,73 • 5800 =  390 630

Итого: Qg= 1172 161 кДж. Общее количество теплоты, которое 
необходимо отвести из зоны «закалки»:

Q; =  <?з — <?б =  2 947 53Э кДж

Находим среднюю разность температур закалки и необходимую 
площадь поверхности охлаждения:

Л'» (200 -  20) +  (200 -  50) т  0Q
Ft

2.'947 539 • 10J ,
290- 165 - 3600 “  7’ М

Поверхность охлаждения располагается в верхней части ре
актора в виде охлаждающей рубашки и змеевиков.

ЗХДАЧИ ДЛЯ САМОСТОЯТЕЛЬНОГО РЕШЕНИЯ

1. Рассчитать тепловой эффект (кДж/моль) конверсии этилена:
С2Н4 +  2Н ,0  2СО +  4Hj -+- q.

2. Определить теоретическую температуру горения пропана при избытке 
воздуха 20% (а  =  1,2). Реакция горения пропана; CjHj +  50» — ► ЗС 02 4 - 
4- 4Н ,0  +  q.

3. Найти теплотворную способность коксового газа, содержащего Г% (об.)]; 
112 -  50; СН4 -  24; С2Н4 — 2; СО -  6 ; СО, — 2,8; О, -  0,6 и N , — 5,6.

4. Рассчитать теоретическую температуру горения серы в воздухе: S +  О, 4- 
+  3.76N* — *• SO , +  3 J 6N , +  q.

5. Определить высиТую н низшую теплоты сгорания и теоретический расход 
воздуха при сжигании фрезерного торфа, содержащего (%): С — 58; Н2 — 6 ; 
Ог — 31; S — 0,1; N2— 1,9; влаги — 2; золы — 1.

6 . Рассчитать температуру горения антрацита, содержащего (%); С — 91,5; 
4 2 — 1,8 ; О ,— 1,7; S — 1,5; N ,— 1; влаги — 2; золы — 0,5, — и определить со-
гав вродуктов горения при а  =  1,4.

7. Определить состав продуктов горения и тепловой эффект при сжигании 
0 м’ шебелинского газа, содержащего [% (об.)]: СН4 — 93,0; С2Н4 — 4,5;

' Н*— 1,9; СО, — 0,1 и N , — 0,5. Воздуха берется теоретическое количество.
8. Составить тепловой баланс на получение 1000 мэ Н , конверсией метана 

одну стадию при 1000 °С: СН4 +  Н ,0  *=£  СО +  ЗН, — q.

71



9. Составить тепловой баланс процесса восстановления 1 т нитробензол» 
чугунной стружкой. Степень восстановления 92%. В реактор при 20 X  вводят 
120 кг чугунной стружки, 20 кг НС1 и 290 кг 3% раствора анилина. Нагрев 
реактора до 100 X  осуществляют острым паром. Затем процесс идет автотер
мически. Нитробензол вводят при 100 X  в количестве 1,1 % от стехиометриче
ского

10. Определить тепловой эффект нейтрализации: H jS 0 4 -+- 2NHj 
(NH4)2S 0 4 +  q. Для процесса взята 75%-ная кислота. Какую массу води

позволяет испарить из сатуратора выделившаяся теплота?
11. Рассчитать количество теплоты, выделившееся при смешении 10 кг моно

гидрата (98,5% H2S 0 4) с 5 кг 20% раствора серной кислоты.
12. В 50%-ную HNOj пропускают при 2 0 X  газообразный аммиак. Опреде

лить тепловой эффект реакции нейтрализации и температуру смеси после окон
чания реакции взаимодействия между HNOs и NHj. Потери теплоты в окру
жающую среду составляют 15% от выделившейся.



ЧАСТЬ II

ЭЛЕМЕНТЫ РАСЧЕТОВ ХИМИЧЕСКИХ РЕАКТОРОВ

Глава IV
К И Н ЕТ И К А  Х И М И К О -ТЕХ Н О Л О ГИ Ч ЕС К И Х  П Р О Ц ЕС С О В  

ВВЕДЕНИЕ

Основные уравнения скорости процессов. Любой химико-техно
логический процесс можно представить состоящим из следующих 
взаимосвязанных стадий: 1) подвод реагирующих компонентов в 
зону реакции; 2) химические реакции; 3) отвод продуктов из 
зоны реакции. На рис. 1 представлена схема типичного химико- 
технологического процесса.

Для инженера-химика, разрабатывающего реактор, в котором 
будет осуществляться химико-технологический процесс, необходи
мо знание в первую очередь кинетики процесса. От скорости про
текания процесса зависит объем реакционных аппаратов, произ- 
ьодительность и интенсивность работы оборудования. Зная зави
симость скорости процесса от различных факторов, технолог может 
сознательно управлять процессом и применять различные приемы 
для достижения максимального выхода продукта с минимальной 
затратой времени.

Общая скорость процесса зависит от скоростей его отдельных 
стадий и определяется наиболее медленной (лимитирующей) ста
дией. Если наиболее медленной является стадия подвода исходных 
веществ в зону реакции или отвода продуктов, и она лимитирует 
общую скорость процесса, считается, что процесс протекает в 
диффузионной области. Если общую скорость процесса лимити
руют скорости химических реакций или одной из них, считают, что 
процесс протекает в кинетической области. Если скорости всех ста
дий соизмеримы, то процесс протекает в переходной области.

В зависимости от того, в какой области протекает процесс, при
меняются различные выражения для математического описания 
скорости процесса и различные приемы для увеличения общей ско
рости процесса. В общем случае можно считать, что скорость и 
химико-технологического процесса в данном реакционном объеме 
прямо пропорциональна движущей силе А С процесса, т. е.

и —  k дс (IV. I)
Коэффициент k характеризует скорость процесса и поэтому на
зывается коэффициентом или константой скорости процесса. Коэф
фициент k, как правило, отражает влияние всех факторов, не
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Рис. I. Схема типичного химико-техноло* 
гического процесса:
1—3— физические операции; 2—химически» 
превращения.

учтенных движущей силой процесса, а также все отклонения ре* 
ального процесса от этой упрощенной зависимости.

Рассмотрим отдельно закономерности протекания процесса в 
кинетической и диффузионной областях. В настоящей главе остано
вимся на особенностях протекания процесса в кинетической обла* 
сти. Кинетика процессов в диффузионной области рассмотрена 
ниже в гл. VII.

Скорость реакции можно выразить изменением числа молей 
какого-либо компонента, происходящим за единицу времени в 
единице объема фазы (в случае гомогенной реакции) или на 
единицу поверхности раздела фаз (в случае гетерогенной реак
ции). Исходя из этого определения, скорость процесса, протекаю
щего в кинетической области, выразится уравнениями
для гомогенной реакции и у. 1 d N

±  о dx (IV. 2>

для гетерогенной реакции и =  ± 1 dN 
F dx (IV. 3>

где v — объем, занимаемый реагирующими веществами, объем 
фазы; N — число образовавшихся или прореагировавших молей; 
F — поверхность контакта фаз; т — время.

Скорость реакции выражают также другими величинами, отве
чающими данному определению. Например, вместо объема фазы 
можно подставить объем реактора иР, тогда

1 dN  (IV. 4)dx
при V =  Vp =  const

dC+ w = + _
dx ~  dx (IV. 4a)

Если вместо объема фазы подставить массу вещества G, то
I dN  

“ ±  G dx
(IV. 5)

Для гомогенных систем, как правило, v и vP равны и уравне
ния (IV.2) и (IV4) совпадают. Скорость реакции является функ
цией параметров системы. Зависимость скорости реакции от па
раметров системы одинакова при любом выражении скорости реак
ции. При изменении выражения скорости будут меняться лишь 
константы пропорциональности и их размерности.

Скорость реакции пропорциональна произведению концентра
ций реагирующих веществ в определенной степени. Так, для мо
дельной необратимой реакции, выражающей материальный ба
ланс процесса а А +  ЬВ -*■ <Ф
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где k — константа скорости реакции, зависящая только от тем
пературы; а и р — порядок реакции.

Порядок реакции определяют экспериментально и теоретиче
ски обосновывают, почему данная реакция имеет именно такой 
порядок. Для этого выясняют механизм реакции. Чаше всего по
рядок реакции (а и р) не совпадает со стехиометрическими коэф
фициентами реакции (а,Ь ), которые отражают молекулярность 
реакции. Но, если стехиометрическое уравнение правильно от
ражает механизм реакции, то порядок реакции совпадает с ее 
молекулярностью. При этом реакция первого порядка является 
мономолекулярной, второго — бимолекулярной и т. д. Скорости 
превращения различных компонентов, участвующих в реакции, 
связаны друг с другом стехиометрическими коэффициентами. 
Например, если стехиометрическое уравнение реакции имеет вид 
А +  В -► 2D, то соотношение между скоростями превращения 
компонентов запишется так

dCD 2 dCA 2 dCB
dx ~  dx dx (IV. 7)

т. e. скорость возрастания числа молей компонента D в 2 раза 
больше, чем скорость расходования А и В. Вот почему необхо
димо всегда указывать, по какому компоненту определена ско
рость реакции, так как от этого будет зависеть вычисляемое 
значение константы скорости реакций.

Рассмотрим некоторые принципиально различные выражения 
скоростей химических реакций.

Н е о б р а т и м а я  р е а к ц и я  аА +  бВ dD
uD =  kC%(+ (IV. 8)

О б р а т и м а я  р е а к ц и я  aA-f&B dD
ud =  *iC £ C & - * 2C& (IV. 9)

В общем виде

“ о =  * iCaC | c £  -  к2с Х ф 1  (IV. 10)

т. е. скорость как прямой, так и обратной реакции зависит от 
концентраций всех участвующих во взаимодействии компонентов. 
Отсюда следует важное для практического использования со
отношение между константой равновесия и константами прямой 
и обратной реакций. Так, для вышеприведенной реакции при до
стижении равновесия

V *2 =  c ^ r v7 ( c r , 'c& -,,') (IV. п )

а константа равновесия

К=“ С£/(С £С £) (IV . 12)
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Отношение k\/ki ъ уравнении (IV. 11) можно рассматривать 
как функцию К, а именно

A , / * , - * "  (IV. 13)

с Г Т7 ( С Г а'с &"Р')  -  c d7 ( c a ,c b") (IV. 14)
и

П -  (а -  а ') /а  -  (Р -  p')/ft -  (Y -  Y')/d (IV. 15)

Например, при синтезе аммиака протекает реакция З Н 2 -+- 
+  N2 2NH3, константа равновесия которой:

If ”  CNH|/(f'H*f'N*) (IV-16)
Скорость реакции, определенная М. И. Темкиным и В. М. Пы- 

жевым, равна
u “ * lCNiCHjCNH»“ *2CNHjCHi'5 (IV. I7)

здесь порядок реакции п = (1  — 0)/1 =  [1,5 —(—1,5)]/3 =  (1 -|- 
Ч- 1 ) / 2=1 .

При образовании азотной кислоты стехиометрические отно
шения могут быть представлены уравнением: 3N2O4 +  2H2O 
z=± 4HN03 +  2NO. Скорость этой реакции при постоянной концен
трации азотной кислоты выражается следующей функцией *

( I V -18)

В этом случае л =  (1— */4) /3  =  (*/г — 0) /2  =  V4, т. е. k\/k2 =
=  /е/«

П а р а л л е л ь н ы е  и п о с л е д  о в а т е л ь н ы е  р е а к ц и и .  
Если обе параллельные реакции А +  В-+-С и A +  B-*-D имеют 
первый порядок как по реагенту А, так и по реагенту В, то мож
но записать

«C “ *|CACB; “ d ”  *2̂ А^В: мА “ “ в ” * 1̂ АСВ +  *2САСВ (IV. 19)

Подобные рассуждения справедливы и для последовательных 
реакций: А В -*■ С; А +  С D. Если предположить, что 
обе реакции имеют первый порядок по отношению к участвую
щим компонентам, то можно определить скорость для каждого 
компонента

“в “  — l̂̂ Â B* UD “  k2Cf P c ’ UK “  ̂ l̂ Â B 4" k2CKCC< 

“ С ” * *1^А^В — *2^АС С
(IV. 20)

т. е. скорость потребления А равна сумме скоростей потребления 
по первой и второй реакциям, а скорость образования С вначале 
положительна, затем может стать равной нулю и, наконец, от
рицательной, так как скорость второй реакции может быть выше 
скорости первой. Соответственно, концентрация вещества С про
ходит через максимум, а затем снижается до нуля.

•  Denbigh К. О.. Prince А. 1. J. Chem. Soc., 1947, р. 790.
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Следует отметить, что в уравнениях (IV.8), (IV.9), (IV. 17) — 
(IV. 20) дана текущая концентрация веществ, которая может не
прерывно изменяться. Для расчетов вместо текущих концентра
ций подставляют начальные концентрации и степени превраще
ния к моменту времени т или же исходное число молей (Wa, Vb, 
No) и число прореагировавших молей. Рассмотрим это на при
мере реакции первого порядка А -*• D в режиме идеального вы
теснения или в реакторе периодического действия:

при v =  const

1 dN K Nx„  _  А i. А. (IV. 21)о dx г
*

dC,
“ “  “ *СА (IV. 22)

Выразим текущую концентрацию компонента СА через на
чальное число молей VA|ia4 и число прореагировавших молей 
Nд. Тогда уравнение (IV. 22) примет вид:

' ( " A . , , - "А)
dT !( Ч — N

d S  х
а)  и - ^ “ * ( 4 . , - ^ )  (IV .22а)

Разделяя переменные и интегрируя, получим:
dNK

иА
Nx -ЛГ.

о 0 нач л

- * * ) ] - *

N A —  N A „.„  и  -  м р ( -  *■*)]

■ k dx

"А

(IV. 23)

Если из экспериментальных данных известно, что прит! N\ =  
=  Va,, а при т2 N \  =  N то константа скорости реакции опре
делится из уравнения:

* =  т н  -  *.)] «а [ ( " ая„  -  А " -  Ч ) ]  (,v-24)
Время полураспада, т. е. время, за которое прореагирует по

ловина вещества, будет равно:
т у> =  (2,3/*) lg 2 =  0,6932/* (IV. 25)

Аналогичные уравнения можно получить и для реакций дру
гих порядков.

Влияние температуры на скорость химической реакции. Рас
смотрим два случая: 1) необратимый процесс; 2) обратимый 
процесс. В первом случае температура будет влиять только на 
скорость процесса, во втором — как на скорость, так и на равно
весие.
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Н е о б р а т и м а я  р е а к ц и я .  Кинетическое уравнение, вы
ражающее механизм реакции шА +  лВ pD:

и =*кС £С пй (IV. 26)

Зависимость константы скорости химической реакции от темпе
ратуры определяется уравнением Аррениуса

ft =  fto ехр (— E/(RT)] (IV. 27)

где Е — энергия активации, кДж/кмоль; R— газовая постоянная; 
k0 — предэкспоненциальный множитель.
Пользуясь уравнением (IV.27), можно определить константы 
скорости реакции для определенного интервала температуры, 
если известна к\ для Т\, или по известным к\ и к2 для Т\ и Тг 
найти энергию активации Е. Если при Т\ константа скорости ре
акции равна к\, а температуре Т% соответствует константа k2, то

*./*2 =  *0 ехр [ -  Е /(/?Г ,)]/{*0 ехр ( -  £ /(« Г ,)])  (IV. 28)
In (ft,/ft,) =  (Е/R) ((1/Г .) -  ( l /r , ) !  (IV .29)
£  =  19.1Г,Г*/[(Г, -  Tt) lg (ft,/*,)! (IV. 30)

С повышением температуры, согласно уравнениям (IV.27) и 
(IV .26), возрастает константа скорости реакции и соответствен
но скорость реакции. Однако, по мере протекания реакции, умень
шается движущая сила процесса СдСв. которая к концу реакции 
стремится к нулю. Выход продукта при этом стремится к мак
симальному. Эти рассуждения иллюстрируются рис. 2, из кото
рого видно, что увеличение времени пребывания реагентов в 
реакторе позволяет при данной температуре обеспечить более
высокую степень превращения.

О б р а т и м а я  р е а к ц и я .  Влияние температуры на ско* 
рость протекания обратимых реакций выражается кривыми, 
изображенными на рис. 3 и 4. Как видно из рис. 3, для экзотер
мических реакций при постоянном времени реакции степень пре
вращения достигает максимума, а затем снижается с повышением 
температуры. Температура, соответствующая максимальному вы
ходу продукта, называется оптимальной температурой. Для на

хождения максимума на кривой сте
пень превращения — температура 
применимы общие методы анализа 
таких кривых, а именно: функция 
имеет максимум в той точке, в ко
торой первая производная равна 
нулю, а вторая — отрицательна.

Найдем значение оптималь
ной температуры для обратимой

Рис. 2. Зависимость степени превращении х от 
температуры дли необратимых реакций:
5 | > 1 1 > « | > Т ( > Т ь
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Рис. 3. Зависимость степени превращения от температуры для обратимых экзотермических 
реакций:
T i > t j > t i > T , ;  /  — кривая оптимальных температур.

Рис 4. Заяисимость степени преяращения от температуры для обратимых вшотермическнх 
реакций:
Т|  >  T i  >  Ти

экзотермической реакции аА -+• ЬВ =*=* dD, скорость которой опи
сывается уравнением (IV. 10). Найдем первую производную 
скорости по температуре:

= 4 г  сас&с& “  4 г  <<Cl'cjf = 0
dfe,
d T

d k 2 о
d T  CA

Так как
Лк d In к

d T
а из уравнения (IV. 27)

d  In k £
d T  ”  R T 1

то
[я .л .Д / г г 2)]  с аАф 1  =  [ E j k i / i R T 2) ]  с £ с £ с £

(где £ | и Е2 — энергии активации прямой и обратной реакций 
соответственно) и

* ,/* 2 =  (£ * /£ ,)  С ^ - 7 ( С Г а' с | - е ') (IV. 31)

Поскольку k \/k2 =  Kn [см. уравнение (IV.I3)], то
К -  (к1/к2)',п -  (£2/£ |) ‘/n d J - » ln/ ( d r a')lnC<i- р',/я)

Учитывая уравнение (IV. 15), окончательно получим
/С =  ( £ 2/ £ 1) , п С ^ / ( С ^ )  (IV. 32)

где К — константа равновесия при оптимальной температуре.
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Если известна зависимость константы равновесия от темпера
туры и энергии активации прямой и обратной реакций, а также 
механизм реакции (показатель п зависит от механизма), то мож
но подсчитать оптимальную температуру обратимой экзотермиче
ской реакции для любого заданного выхода продукта. Часто на 
практике оптимальные температуры вычисляют по значениям 
равновесных температур Гр, известным из кривой равновесных 
температур

Т?
Tom ”  1 +  (2,3RTp/mqp) \g [ (£  +  mqp)/E) (IV' 8S)

где m — коэффициент в уравнении реакции при веществе, нахо
дящемся в недостаточном количестве против стехиометрического.

Как видно из рис. 4, для эндотермических реакций с увеличе
нием температуры степень превращения и равновесный выход 
возрастают. Поэтому такие реакции желательно проводить при 
максимально возможной температуре, которая определяется стой
костью конструкционных материалов, экономическими затратами 
на достижение высоких температур, разложением исходных ве
ществ и продуктов реакции и другими причинами. Для эндотер
мических реакций существует экономически рациональная тем
пература, определяемая сопоставлением энергетических затрат и 
затрат на термостойкие материалы с экономическим эффектом 
интенсификации процесса вследствие повышения температуры.

РАСЧЕТЫ КИНЕТИЧЕСКИХ ПАРАМЕТРОВ.
ОПРЕДЕЛЕНИЕ ОПТИМАЛЬНОЙ ТЕМПЕРАТУРЫ

Пример 1. При 400°С скорость химической реакции в 10 раз 
меньше, чем при 450°С. Какова энергия активации процесса, 
если движущая сила не изменилась с изменением температуры?

Р е ше н и е .  Скорость процесса определяется уравнением
(IV. 1): при 400°С — «1 =AfiAC; при 450аС — и2 =  k^SC. При из-! 
менении температуры изменяется константа скорости согласно 
уравнению (IV. 27):

“ I _  *1 * 0 * - ^ -  , Е/КО/Г,-1/Г,»
« , к, кае~в,КГ'

Откуда:
Т  ( т г  -  -7 7 )  * — lg Ю; £ =  174 000 кДж/моль

Пример 2 (2, с. 213). Пероксид водорода, начальная концен
трация которого 25,4 моль/л, каталитически разлагается. Через 
10 мин в растворе остается 13,4 моль/л Н2О2, через 20 мин — 
7,08 моль/л, а через 30 мин — 3,81 моль/л. Определить порядок 
реакции и подсчитать константу скорости реакции.

Р е ше н и е .  Предположим, что реакция протекает по первому 
порядку. Скорость реакции согласно уравнению (IV. 22а)

во



Найдем значение k  для разных моментов времени: 
ft. =  (2,3/10) lg (25,4/13,4) =  0,0634 мин-' 
ft, =  (2,3/20) lg  (25,4/7,08) =  0,0638 мин-' 
ft, — (2,3/30) lg  (25,4/3,81) — 0,0633 м ин-'

Как видно из расчета, k  остается постоянной величиной. По
этому, процесс разложения Н20 2 описывается уравнением перво
го порядка при среднем значении k  =  0,0635 мин-1.

Пример 3*. Превращение пероксида бензола в диэтиловый 
эфир (реакция первого порядка) при 60°С прошло за 10 мин 
на 75,2%. Вычислить константу скорости реакции.

Р е ше н и е .  В соответствии с уравнением (IV.22):

ft 2,3 100
10 8 24,8 0,14 мин-'

Пример 4. [1, с. 78]. Найдено, что при взаимодействии 
0,5638 моль гидроксида натрия с 0,3114 моль уксусноэтилового 
эфира количества V, этих веществ в реакционной смеси изме
няются следующим образом:

Время т, с 0 393 669 1010 1265
Гидроксид натрия, моль 0,5638 0,4866 0,4467 0,4113 0,3879
Уксусноэтиловый эфир, моль 0,3114 0,2342 0,1943 0,1589 0,1354

Требуется определить порядок реакции и найти константу ско
рости этой реакции.

Р е ше н и е .  Уравнение химической реакции представляется в 
виде: СН3СООС2Н5 +  NaOH =  С2Н5ОН +  CH3COONa. Предполо
жим, что записанная реакция необратима и скорость образова
ния этанола пропорциональна числу молей гидроксида натрия 
Ns и эфира N в, т. е. это реакция второго порядка, для которой

ft 2.3 . Ч Ч з , - " * )
т (а- 6)

Вычислим по этой формуле для любого момента времени:

*' “  393(0,5638 -  0,3114) ' 8 0,5638 • 0,2342 “  1,38 ’ 10 * С ' ' моль
. 0,3114.0,4467 , 1Л_ з _1
2 n w i a .n  iq ji = 1 ,4 2 * 1 0  С -МОЛЬ

2,3 0,3114-0,4866

ftj 2,3
669(0,5638 -  0,3114) s  0,5638 - 0,1943 

t  2,3 ,_  0,3114-0,4113 , , л , л _ 3 -1
*3 “  1010 (0,5638 -  0,3114) 8  0,5638 • 0,1589 “  ,4°  ’ 0 С * М0ЛЬ

2,3 0,3114 - 0,3879 
1265(0,5638 -  0,3114) 8  0,5638 - 0,1354 =  1,43- 10 3 с - 1 -моль-1

Убеждаемся, что k  является постоянной величиной, так как 
расхождения ее значений не выходят за пределы эксперимен
тальной офибки, т. е. эта реакция второго порядка.

Bari lei Р. D., Nozaki К. J. Am. Chem. Soc., 1947, v. 69, p. 2999.
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Пример 5. Определить энергию активации окисления S02 до 
SO3 на ванадиевом катализаторе, если константа скорости про
цесса равна 6,3 с-1 при 455 °С, 12 с-1 при 470 °С и 26,2 с-1 при 
490 °С.

Р е ше н и е .  Зависимость константы скорости от температуры 
определяется уравнением (IV.27), пользуясь которым найдем 
значение энергии активации. Преобразуем уравнение (IV. 27) к 
виду

lg * =  lg  *0 -  (E/RT) Ige

и построим по экспериментальным данным зависимость IgA от 
\/Т  (рис. 5). Значения IgA и 1 /Т  следующие:

IgA 0,8 1,08 1,418
I IT 1 ,37 -10- s  1,345 Ю - * 1,31 - 10~*

Пользуясь рис. 5, определим tg a  и найдем энергию актива
ции:

Е 1,3 — 0,8 0,5
°  Я I g e ”  ( 1 ,3 2 -  1,37). 10~3 “  0,05 • 10- i  
£  =  8,31 • 10.000/0,4343 =  192 000 кДж/кмоль

Пример 6. Рассчитать константу скорости реакции окисления! 
диоксида серы на железооксидном катализаторе для 680 °С, есла 
скорость реакции описывается упрощенным уравнением:

dx к (жр -  ж) 

dx ^/ах
(IV. 34>

Равновесная степень превращения хр при 680°С равна 0,58, га» 
содержит 7% S 02, остальное — воздух.

По практическим данным известно, что продолжительности процесса 0,06; 
0,1; 0,19 с соответствует степень превращения (ж) 0,22; 0,3; 0,38.

Р е ше н и е .  Воспользуемся экспериментальными данными за
висимости х от т и методом графического дифференцирования 
найдем скорость процесса для различного времени реакции. 
На рис. 6 представлена зависимость х от т и для трех точек
найдены значения -jj- ,  по которым с помощью уравнения (IV. 34)
определяем х:

для ж, = 0 ,1 ; т, =  0,02 с;
dx

' « « • — л -
0 ,1 8 2 -0 ,1

0,045 -  0,025
dx
dx

0 ,5 8 - 0 ,1
1

. =  4,1: к\ = ■ 7,15 с -1

для Хг =  0,22; Ti =  0,06 с; t g a i  =  2,l А, =  7,25 с -1

для ж3 =  0,35; т , =  0,13 с; •g a s =  1,05 А, =  7,15 с-1

А =  (А, +  А, +  А3)/З  =  7 ,1 8 с -1

82



Тис. 5. График для определения анергии актняацни.

Рис. (. График для определения скорости реакции (к примеру •>.

Пример 7. По найденному значению константы скорости ре
акции при 680°С (см. пример 6) найти константу скорости ре
акции при 650°С, если энергия активации реакции окисления 
S 0 2 до SO3 на железооксидном катализаторе равна 
184000 кДж/кмоль.

Р е ше н и е .  Воспользуемся уравнением (IV.29):
2,3 lg  k\ ■= 2,3 lg 7,18 +  (184 000/8,31) (1 /9 5 3 -  1/923); Л, — 3,0

Пример 8. Вещества А и В вступают между собой в химиче
ское взаимодействие. Определить порядок реакции по веществу 
А, зная, что за 0; 10 и 30 мин прореагировало соответственно 
19,8; 46,7 и 74,0% вещества А.

Р е ше н и е .  Предположим, что реакция протекает по первому 
порядку для вещества А. Тогда к =  (2,3/т) lg [ЛГлнач/(Аглнач — Аа)] и

hi — (2,3/10) lg (0,802/(0,802 -  0,467)] =  0,088 мин- 1 
к, — (2,3/30) lg (0,802/(0,802 -  0,74)] =  0,086 мин-'

Так как к остается практически постоянной, то порядок реакции 
первый.

Решение задач, похожих на примеры 2, 4, 5 и 8, с большим числом экспери
ментальных данных целесообразно выполнять на ЭВМ с использованием стан
дартной программы метода наименьших квадратов *.

Пример 9. Определить константу скорости реакции синтеза 
оксида азота(II) из воздуха при 2000 К, зная зависимость со
держания N0 в газе Cno о т  времени пребывания т в высоко
температурном реакторе;

т, с 0,035 0,12 0,25 0,425 0,61
СЖ > (~  Nn o). % (об.) 0,2 0,35 0,5 0,64 0,7

Константу скорости обратной реакции можно определить по 
формуле; lg Ловр =  — 10,9 +  5,4-10-3 Т.

* См., например, О. А. Ионов. Стандартные алгол-процедуры ЭЦВМ «Одра- 
1204», Л„ 1978.
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Рис. 7. График дли определении скорости реакции (к при» 
меру »).

Р е ше н и е .  Скорость реакции N2 -f- 
+  0 2 *=* 2NO определяется по уравнению 
второго порядка, аналогичному (IV.9) 

dC^o
“  dT  “  к  (CNj “  0,^'N’o) (COj — O-^NO) ~

— *0«p̂ NO

где C n j и  C o ,  —  начальные концентрации 
азота и кислорода, % (об.).

Определим Л0вР для 2000 К
Ig бобр — -  10,9 +  0,0054 • 2000 =- -  0,1; *обр — 0,793 с - 1 

Кинетическое уравнение можно решить методом графического
дифференцирования, определяя по кинетической кривой

dx
C n o  =  /(t ), построенной по опытным данным. На рис. 7 опреде»

dCuQлены для нескольких точек значения —^  с помощью которыхdx
по формуле

* _  +  *oepC2o y [(CN| _  0.5Cn o ) (Со ,  -  0,5Cn o)]

найдены k:
dC

Аля CNO(1) - 0 ,4 5 ;  — =  tg a , =  1 - 7 , 1 5 - ИГ* c " ‘

dC
ДА» CNO(2) - 0 , 6 ;  - ^  =  tg a 2 =  0,615 * , - 5 . 5 3 - 10“ 4 c “ ‘

dC
Для CNO(3)-  0.3; - ^ - - 1 , 4 2 5  *3 -  9,1 . К Г 4 c " 1

Значения k, полученные таким образом,— приближенные и в 
значительной степени отличаются в разных точках кинетической 
кривой, поскольку очень малы степени превращения и, следова- 
тельно, концентрации N0 в конечном газе. Среднее значение k 
(по трем точкам) равно 7,25- 1(Н с-1.

Для получения более точных результатов в примерах 6, 9, а также в случае 
большого числа экспериментальных данных расчеты следует производить на 
ЭВМ с использованием стандартной программы для численного интегрирования 1 
дифференциальных уравнений кинетики и программы оптимизации для поиска 
констант скоростей.

Пример 10. Газовая смесь синтеза аммиака состоит из азо* , 
та и водорода. Найти отношение Н2 к N2, при котором скорость* 
реакции 3H2 +  N2 =*=* 2NH3 будет максимальной.

Р е ше н и е .  Скорость реакции синтеза аммиака описывается 
уравнением М. И. Темкина и В. М. Пыжева:

и “  * iPn i  (PhJ Pn h »)0'5 — *2 (pnhJ Рн»)0,5 (I V. 35)
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Для определения оптимального отношения найдем первую 
производную и приравняем ее 0. Для упрощения задачи рассмот
рим два случая: а) реакция протекает вдали от равновесия;
б) реакция протекает вблизи равновесия. В первом случае мож
но пренебречь скоростью обратной реакции, а также влиянием 
продуктов реакции, т. е. pNHj. Тогда и =  *PNiPh5,* Обозначим че
рез х долю Н2 в газе. При этом доля азота составит 1— х, а 
скорость реакции можно записать в виде уравнения

и =  k (1 — х )  * 1,5 — к  (дс1*5 — дЛ5) 
и ' =  * • 1,5х0,5 -  * • 2,5*1,5 =  * • 1,5дг0,5 (1 -  5/3*) -  0

откуда: 1— 5/з* =  0; х =  3Д; для азота 1 — Vs — Vs. Следова* 
тельно, PHJp St =  3/s/*ls — 3 : 2, т. е. в первом случае максималь
ная скорость будет наблюдаться при соотношении Н2: N2, равном
3:2 .

При протекании реакции вблизи равновесия необходимо учи
тывать и скорость обратной реакции. Выполнив анализ, подобный 
изложенному выше, получим, что максимальная скорость реак
ции синтеза в этом случае будет при отношении H2:N2 =  3:1 .

Пример II. Рассчитать оптимальную температурную кривую 
по высоте колонны синтеза метанола из оксида углерода(II) и 
водорода. Увеличение выхода х  метанола составляет от 1 до 
5%. Синтез метанола проводится под давлением 30,3 МПа при 
стехиометрическом отношении компонентов СО : Н2, равном 1 :2, 
по реакции: СО +  2Н2 =г=* СН3ОН. Энергии активации прямой 
и обратной реакции соответственно 109000 и 155000 кДж/кмоль. 
Принимаем, что лимитирующей стадией синтеза метанола являет
ся адсорбция водорода на поверхности твердого катализатора 
(см. гл. VI). Инертные газы составляют 13% (об.).

Р е ше н и е * .  Если лимитирующей стадией процесса является 
адсорбция водорода, то уравнение скорости принимает вид:

и =  к  iPhjPco /VchjOh — *2Рсн3он/<Рсо (I V. 36)

Для нахождения оптимальной температуры воспользуемся 
уравнением (IV. 32) для определения константы равновесия при 
температуре, соответствующей оптимальной:

К  =  ( E i ! E  i)l/n Рсн5он/ ( рн / со)

Значение п найдем из уравнения (IV. 15):
п =  (1 -  0)/2 =  [0,25 -  (-0 ,25)1/1  =  [0,25 -  (-0 ,25)1/1 =  V*

Зададимся различными значениями выхода метанола и в 
каждом случае найдем константу равновесия и соответствующую 
ей оптимальную температуру.

* Сведения о процессе см. также в гл. II.



*сн»он =  1 % •
Парциальные давления компонентов (МПа): рии. г =  30 • 0,13 =  3,9; 

PcHjOH =  ‘ 0,01 =  0,13: Pco+H j “ 30 — 3,9 — 0,3 =  25,8;

рсо -  25,8/3 =  8,6; pHj =» 25,8/3 - 2 = 1 7,2.
^ Г _ Г1 = ( l 5 5  000/l09 000)? 0,3/17,22 - 8,6 =  2 ,3 9 .1(Г 4 МГ1а-2  (2,39- К Г 6 атм"2)

О П Т

JfCHjOH =  294:
PcHjOH =  ^0' ®.02 =  0,6; Pco+H j “ 30 — 3,9 — 0,6 =  25,5;

JfcH,oH = 3 % :

•*сн3о н  =  494 :

лсн>он =  5%:

Рсо —■ 25,5/3 — 8,5; Ph , =  25,5/3 - 2 = 1 7 ;
II
г - г 11 =  4,95 • 10-4 М П а' 2 (4,95 • 10_6 атм" 2)

О П Т

[ =  0.9; Pco+H j “ 25.2; Рсо  = 8.4; = 16,8;
•III
Г - Г 1” =  7,66 - К Г 4 МПа'"2 (7,66 • ю - 6 атм" 2)

опт

, =  1.2; Pco+H j = 24.9; Рсо — 8,3; 16,6;

r,v
lr - r IV =  10,6 - 10-4 МПа"■2 (Ю,6- ю - 6 атм” *)

1  О П Т

, =  1.5; P c o + h 2 = 24,6; Рсо — 8,2; = 16,4.
•

L rv  “ = 13 .7 5 -1 0 -4 М П а'■2 (13,75 • К Г 6 атм - 2)

Для нахождения значений оптимальных температур восполь» 
зуемся зависимостью константы равновесия от температуры. 
Для синтеза метанола под давлением 30 МПа в пределах темпе* 
ратур 300—400°С между оптимальной температурой и констан
той равновесия установлена следующая эмпирическая зависи
мость:

IlgXI , (1/гопт)-ю 3
13 'Г 27,6 (IV. 37)

(в этом уравнении К выражена в атм-2). Логарифмируя найден
ные значения констант равновесия и подставляя их в уравнение 
(IV. 37), получаем соответствующие значения оптимальных тем
ператур (°С):

7̂ П1 =  103/2 ,7 6 [1 -  (lg /('/13)1 =  366; Г'[,т =  338; Г “ 'т =  324; Г ^ т =  315;

Т'овт “  307
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рис. *. Кривая оптимальных температур 
(к примеру II).

По полученным данным стро
им кривую оптимальных темпе
ратур по высоте реактора (рис.8).

Ниже приведен алгоритм для реш е
ния этой задачи на ЭВМ:

1. Задать исходные данные.
2. Изменяя JfcHjOH от * Л0 5% 

с шагом 1% вычислить: a) /» ^

б) Рсн3он; в) Pco+Hj; г) Рсо- Рна’ 
д) К • 10м! е) ТопГ

3. Печать полученных результатов и печать кривой оптимальных темпе
ратур *.

ЗАДАЧИ ДЛЯ САМОСТОЯТЕЛЬНОГО РЕШЕНИЯ

1. Определить энергию активации реакции, если скорость реакции при 500 °С 
в 7 раз больше, чем при 430 °С.

2. Определить энергию активации и температурную зависимость константы 
скорости для реакции разложения вещества А, протекающей в водном растворе. 
Константы скорости этой реакции: при 10”C *i =  1,1 - 10—4 с-1, при 60°С  
k3 =  5,5-10-* с -'.

3. Газовая смесь состоит из оксида азота(II) и воздуха. Найти концентра
цию кислорода, при которой оксид азота окисляется с максимальной скоростью. 
Температура газа меньше 150 °С, т. е. процесс практически необратим. При рас
чете пользоваться уравнением: и =  kC2NOCQ}.

4. Как изменится скорость реакции 2NO +  О» — ► 2NOj, если: а) увели
чить начальную концентрацию кислорода в 2раза; б) увеличить начальную кон
центрацию оксида азота в 2 раза.

5. Реакция полимеризации протекает в гомогенной фазе при постоянной 
температуре, причем 30% мономера превращается в течение 40 мин при началь
ной концентрации мономера 0,3; 0,5 и 0,9 моль/л. Определить скорости исчезно
вения мономера.

6 . Скорость реакции 2А +  В -*■ D описывается уравнением первого порядка 
по каждому компоненту. Через 20 мин прореагировало 20% вещества А. Какая 
часть вещества А останется через 40 мин?

*1 *2
7. При протекании последовательной реакции А ----- ► В ----- ► С опре

делить момент, когда В достигает максимальной концентрации, если к\ =  2кг.
8. [4, с. 101]. Найти полное уравнение скорости для реакции термического 

разложения тетрагидрофурана

Н»С-------СН» *■ С,Н4 +  СН< +  С 0

н ,с ч  \ н ,  С’ Н ‘  +  Н ’  +  С0
О — ь и т. д.

исходя из данных о времени полупревращения:
т, мни 14,5 67 11.7 57 45
Ро, Па 27 060 27 193 37 324 17 330 27 460
Т, *С 569 530 560 550 539

* Для вычерчивания кривой используется стандартная программа.

х.%
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9 . О п р е д е л и т ь ,  п р и  к а к о м  о т н о ш е н и и  Н» к  С О  с к о р о с т ь  р е а к ц и я  с и н т е з а
метанола будет максимальной, если кинетическое уравнение реакции записы- 
вается в виде: и -  ^ Р н /с о А 'с н .о н  -  М с н .о н /Р с о -

Глава V
О С Н О В Н Ы Е  М А Т Е М А Т И Ч Е С К И Е  М О Д Е Л И  Р Е А К Т О Р О В  

ВВЕДЕНИЕ

Химическим реактором называют аппарат, в котором осуще
ствляются химико-технологические процессы, сочетающие хими
ческие реакции с тепло- и массопереносом. От правильности вы
бора типа реактора и от его совершенства во многих случаях 
зависит эффективность всего процесса. К промышленным реакто
рам предъявляют различные требования, основными из которых 
являются:

1) максимальная производительность и интенсивность рабо
ты;

2) высокий выход продукта;
3) малые энергетические затраты при эксплуатации, наилуч

шее использование теплоты реакции;
4) простота устройства и дешевизна в изготовлении;
5) устойчивость в работе и легкая управляемость.
Не всегда удается реализовать процесс так, чтобы были 

одновременно удовлетворены все требования. Во всех случаях 
выбор реактора зависит от экономического эффекта.

Многообразие химических процессов обусловливает разнооб
разие химических реакторов, используемых в них. В соответствии 
с этим и классификация реакторов может быть осуществлена по 
различным признакам. Наиболее существенно для расчетов деле
ние реакторов по времени работы, а именно: 1) периодического 
действия ; 2) непрерывного действия с установившимся и неуста- 
новившимся потоками. Такое деление реакторов применимо как 
для гомогенных процессов, так и для гетерогенных, протекающих 
в кинетической области, поскольку математическое описание про
цессов будет одинаковым.

Современные крупнотоннажные химические процессы осуще
ствляются в основном в реакторах непрерывного действия. Ап
параты такого типа, как правило, оснащаются большим числом 
вспомогательного оборудования и позволяют надежно управлять 
качеством целевых продуктов. В малотоннажных производствах 
выгоднее применять аппараты периодического действия.

Для определения конструкции и размеров любого реактора 
необходимы сведения: 1) о скоростях протекания химических ре
акций, тепло- и массопередачи; 2) о гидродинамической обста
новке в реакторе.

Во всех случаях исходным соотношением является общий 
материальный баланс, составленный по одному из компонентов
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реакционной смеси. Из закона сохранения массы вещества сле
дует, что масса вещества, поступающего в систему, должна быть 
равна массе веществ, покидающих систему и остающихся в ней. 
Материальный баланс можно представить в виде дифференциаль
ных уравнений, относящихся к единице объема. Уравнение ма
териального баланса, составленное для основного исходного ве
щества, содержит следующие составляющие:

✓ Масса вещества, ч .-Масса вещества, \
|  поступающего в элемен- \  |  выходящего из элемен- I , 
I тарный объем в единицу I I тарного объема в еди- I ■ 
'времени, 0„р '  'ницу времени, Сув '

+ (
Скорость расходования 
исходного вещества 
в результате химической 
реакции, протекающей 
в элементарном объеме, G*. р

Скорость накопления 
вещества в элементар
ном объеме б Яак )

(V .1 )

Если концентрация вещества во всем объеме реактора одина
кова, то материальный баланс можно составить для всего аппа
рата. Если же концентрация вещества различна в разных точках 
реакционного пространства, то материальный баланс составляют 
для элементарного объема и затем уравнение интегрируют в со
ответствии с распределением потоков и концентраций в объеме
реактора.

Если реакция протекает в неизотермических условиях, то ма
териальный баланс рассматривается совместно с тепловым. Теп
ловой баланс может быть записан аналогично материальному в
следующем виде:

✓ Количество теплоты,
I поступающей в элемен- 
I тарный объем в единицу>времени

/Скорость расходования ч
• I теплоты 

I реакции 
'•объеме

в результате 
в элементарном

✓ Количество теплоты, ч 
|  отданное элементарным \  
(объем ом  в единиц) 
'времени

. /Скорость накопления 
) +  ( теплоты в элементарном 
' \  объеме

Г

)
(V. 2)

Для расчета реакторов используют их идеализированные мо
дели. Обычно выделяют три типа идеальных реакторов: а) перио
дический полного смешения; б) проточный идеального вытесне
ния; в) проточный полного смешения.

Реактор смешения периодического действия — аппарат, в ко
торый единовременно загружают исходные компоненты, взаимо
действующие между собой определенное время, до достижения 
необходимой степени превращения. Затем полученную смесь вы
гружают. В таком реакторе состав реакционной массы одинаков 
во всем объеме и непрерывно изменяется во времени.

Материальный баланс реактора периодического действия в 
соответствии с уравнением (V. 1) запишется (Gnp =  0, Gye =  0):

ukv +  “ }§■ — 0 (V .3 )

<qO.,»0-*A)1 r  dxK
d x ~  d x  “  d x

(V .4)
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Подставим это соотношение в (V. 3)

и после разделения переменных н интегрирования находим:

В этих уравнениях Снач — начальная масса исходного вещества; 
v — объем реакционного пространства; Х\ — степень превращения 
основного исходного вещества А.

Уравнение (V.6) позволяет определить необходимое время 
пребывания реагентов в реакторе периодического действия для 
достижения заданной степени превращения. При постоянном ре- 
акционном объеме уравнение (V. 6) приобретает вид:

где С„,ч— начальная концентрация исходного вещества.
При изменении реакционного объема v уравнение (V.6) при

мет вид

где Р — (fxA-i — VxK-oyvxA~о.
Пользуясь уравнениями (V.6) — (V.8), можно определить 

необходимые размеры изотермического реактора периодического 
действия. В случае неизотермических процессов для решения 
этих уравнений необходимо располагать зависимостями скорости 
реакции от температуры, а также зависимостью количества вы
деляющейся теплоты от степени превращения.

Реактор идеального вытеснения характеризуется тем. что лю
бой элемент объема реагирующей среды движется по высоте Н 
(длине) реактора параллельно другим элементам, не смешиваясь

хк
Т =  °и.Ч S dxA/uA° 

0
(V .6)

Т ° н а ч /°  \ d x A / u A  “  С н а , J d x a J u A (V .7)
о о

т  ^нач \  d x A / \ “ A °  нач ( ‘ +  р* а ) 1 -  ^нач 5 Л»а/ [« а 0 + 1 » * а )] <v - 8>
о о

v+dv,r+c(t,H+dH, C + d G .x + d x

с предыдущими и после
дующими элементами 
объема.

H . T . V

На рис. 9 схематично 
показано изменение сте
пени превращения х.
Рис. •. Схема реактора идеального 
вытеснении.
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исходных концентраций С и других параметров в реакторе 
идеального вытеснения. Материальный баланс такого реактора 
при GH»4 =  0 запишется в виде

Gnp =  б у б  -+■ Gj. р (V . 9)
G„p = CaVcm(1-*a) (V.10)

Gy6 =  CAVcu ( l - x A - d x A) (V.ll)
Ot. p- « Kdv (V- 12)

где Vcm — объемный расход реакционной смеси.
После подстановки значений составляющих материального ба* 

ланса в уравнение (V. 9) и преобразований получим:
Vc,iCAdxAmmUAdv (V. 13)

т=о/ИсМ=С н,ч  ̂ dxjJuA (V. 14)

Для реакции п-го порядка, идущей без изменения объема,
имеем

т = САЛнач

X X
5 d*A/(*СХ) =  сАия 5 ЧхА/[кСпАвшч (1 -  хА)п] =
0 0

X

- [ ' / K O l S 0
(V. 15)

при п =  0
т - Са„„*а/* (V. 16)

прь II =  1
t -(!/* ) In (1/(1 — *A)j (V. 17)

Если реакция протекает с изменением объема, то.
X

т -  [ l/(k C K ' J ]  S 0 +  К Г * * а/(1 -  *л)" (V. 18)
о

Для необратимой реакции первого порядка:
т -  (l/ft) {(I +  Р) in (1/(1 -  хА)] -  рдсА} (V. 19)

Для необратимой реакции второго порядка: 
т =  [ >/(*СЛнач)] [2Р (I + Р) In (I -  хА) + р»*А +  (р +  I)1 *^(1 -  дгА)] (V. 20) 

для обратимой реакции типа

А В
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если прямую и обратную реакции можно записать кинетическим 
уравнением первого порядка, то применительно к реактору 
идеального вытеснения найдем

* “  (>/*,) {(Р*лЛ) “  [(*• +  1" 0 “  *-ха)} (V. 21)
r a e L - l  +  ( V * i) ( l  +  P).

Для реакции, скорость которой описывается выражением бо
лее высоких или дробных порядков, уравнения столь сложны, 
что их решение возможно лишь с применением ЭВМ или мето- 
дом графического интегрирования.

Реактор полного смешения характеризуется тем, что любой 
элемент объема реагирующей смеси мгновенно перемешивается 
со всей средой, содержащейся в реакторе, так как скорость цир- 
куляционных движений по сечению и оси аппарата во много раз 
больше, чем линейная скорость по оси.

В качестве мерила перемешивания применяется диффузион
ный критерий Ре'

Р е' =» wH/D3 (V .22) 1

где ш — линейная скорость газа или жидкости в аппарате, м/с;
Н — высота реакционного пространства, м; D, — эффективный 
коэффициент диффузии, м2/с.

Схема потоков в реакторе полного смешения представлена 
на рис. 10. В реакторе такого типа концентрация любого ком
понента равномерна по всему реакционному объему, и поэтому 
уравнение материального баланса можно записать для всего
объема реактора. Для установившегося режима GnP =  Gye +  G* Р и

^сн ^н ач  — ^ о / 'я а ч  0  х кон) "1* и\ оа° 1

^см ^н1чжкоя ”  UAK01°  (V. 24)

vl V ”  С н .чх кон/“ Ако1| “  х (V. 25)

Так как конечная степень превращения дСхон =  (СН1, — СКоя)/С„а„  
то

* “ (С я . , - С КОн)/«Акон (V. 26)

Уравнения (V. 25) и (V. 26) представляют собою характеристи
ческие уравнения проточного реактора идеального смешения и по- 
вволяют определить неизвестную величину по заданным. В лю* |

бом случае для реактора полного сме
шения его размер, расход реагентов, на
чальные и конечные концентрации мо
гут быть определены только при усло
вии, если известна кинетика процесса. 

Каскад реакторов полного смешения.
В каскаде реакторов состав реак

ционной смеси изменяется по мере пере
хода из одного аппарата в другой. В
Ряс. Ю. Схема РеактоРа полного смешения.
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Рис. 11. Каскад реакторов полного смешении.

каждой ступени каскада параметры процесса постоянны по все- 
му объему (рис. 11).

Для составления материального баланса каскада, состоящего 
из реакторов полного смешения, предположим, что в них проте
кает реакция первого порядка без изменения объема (Р =  0)

*1 =  ЪГсы  “  Сн . Л / ° „ . ,  =  Сна, (*1 “  * / - . ) / “ , (V. 27)

-  К -  [ О  ~ ё г )  -  0  -  - f e r ) ]  } / “ < -  P i - .  ■ -  (v - 2»»

откуда Ci-i/Ci — 1 +  Ат/.
В уравнениях (V. 27) и (V. 28) и далее индекс i характеризует 

условия в t'-м реакторе каскада. Время пребывания т/ должно 
быть одинаковым для всех п реакторов, имеющих равные объе
мы Vi, следовательно:

С„а,/Скон -  (С „,/С ,) (С./С.) (С./С.) . . .  (C „ -,/C n) =  (1 +  *Т,)" (V. 29)

После преобразования для всей системы реакторов получим: 
* - « * « -  («/*) [ ( CH .JCK0„),/rt -  >] (V. 30)

Уравнение (V. 30) позволяет определить объем каскада реак
торов или число реакторов в каскаде, или степень превращения 
по известным остальным параметрам.

Если в каскаде из п последовательно соединенных реакторов 
протекает реакция второго порядка, можно воспользоваться теми 
же соотношениями, что и для реакции первого порядка, проте
кающей в аналогичных условиях:

Скои -  [1/(2*т,)] ( -  1 +  1 • • • +  2 V -  1 +  2 У  ‘ +  4 C H . 4f e Ti n _ l  )
(V .31)

Анализ уравнений (V.30) и (V. 31) показывает, что с увели
чением числа п реакторов для обеспечения заданной степени пре
вращения объем системы уменьшается до объема реактора 
идеального вытеснения, в котором достигается та же степень пре
вращения при постоянной температуре и в кинетической об
ласти. Однако такое представление носит лишь гипотетический

93



[IW*
^  I

LK:  I
Рис. 12. Графим для расчета батарея 
реакторов полного смешения (время I 
пребывания реагентов в каждой сту
пени одинаково).
идеализированный харак-I 
тер (идеальный реактор 
идеального вытеснения не 
может быть пзотермнче-1 
скнм даже в кинетической J 
области). В сущности, в |  
реакторах вытеснения п ро-! 
цесс проходит в диффу-! 
знойной области при темпе-■ 
ратурном режиме, далеком 1 

от оптимального. Поэтому скорость процесса в них меньше, чем I 
в каскаде реакторов, и соответственно реакционный объем боль- I  
ше. Именно по этой причине и применяют батареи или каскады 1 
реакторов смешения. Уравнения типа (V. 30) и (V.31) позволяют! 
найти необходимый объем реакторов и их число, если известна j 
кинетика процесса.

Часто прибегают к графическим методам расчета реакторов, 
разработанным Джонсом, Левеншпилем, Арисом и др. Рассмот
рим графический метод расчета батареи реакторов идеального 
смешения, предложенный Джонсом *.

Преобразуем уравнение (V. 29):
« I ------ C j/ t i  +  Ci - iA i (V.32JS

Для заданной входной концентрации C,_i это уравнение яв
ляется линейным соотношением между концентрацией на выходе 
и скоростью. Прямая пересекает ось абсцисс в точке C,-i и имеет! 
тангенс угла наклона 1/тл Кроме того, значения и, и С, должны * 
соответствовать также уравнению скорости процесса: Ui — kCi 
(или в общем виде: ц, =  Л/(С,)]. Таким образом, пересечение пря
мой, построенной по уравнению (V.32), с кривой зависимости 
скорости от концентрации дает значение С, (рис. 12). После 
определения С, расчет повторяют, чтобы найти С ж  в следующей 
ступени. При одинаковом времени пребывания реагентов в реак
торе полного смешения (одинаковом объеме реакторов в каска
де) прямые, определяемые уравнением (V. 32), будут параллель
ными. Если задано число реакторов и конечная степень превра
щения, то время пребывания в реакторе находят путем подбора. 
Этот метод применим только в том случае, когда скорость реак- ^ 
ции можно выразить как функцию одной переменной («< =  1 
=  kf(Ci)).
РАСЧЕТЫ РЕАКТОРОВ РАЗЛИЧНЫХ ТИПОВ

Пример 1. В однослойном каталитическом реакторе, работаю-! 
шем в режиме идеального вытеснения, осуществляется обратимая j 
экзотермическая реакция окисления S 02 в фильтрующем слое ]

* Jones R. W. — Chem. Eng. Progr., 1951, v. 47, p. 46.
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ванадиевого катализатора: SO2 +  0,5O2 S 03. Температура в
слое катализатора равна 570°С (считаем ее постоянной во всем 
слое). Исходный газ содержит [% (об.)): S 02— 11; 0 2 — 10; 
N2 — 79. Расход газа 15500 м3/ч. Скорость газа в аппарате 
х’= 1 ,4  м/с. Константа скорости реакции окисления S 02 в S 03 
при 585°С равна 13,7. Константа равновесия определяется по 
формуле:

lg К =  4905/Г -  4,6455 (V. 33)

Энергия активации £  =  87800 кДж/моль. Коэффициент запаса 
j — 1,3.

Определить: 1) реакционный объем реактора, т. е. объем ка
тализатора, который следует загрузить в реактор, чтобы обеспе
чить степень превращения S 02 в S 03, равную 0,5; 2) диаметр 
реактора и высоту слоя катализатора.

Р е ш е н и е .  Скорость реакции окисления S 0 2 до SOj можно ориентировочно 
определить в некоторых пределах изменения параметров процесса по упрощен
ному уравнению Борескова

и =  [*/(2CSOl)] [(х р -  * )/* ]М  (2CQl -  CSOtx)  • 273/Г  (V. 34)

где CSOj — начальная концентрация S 0 2 в газе, % (об.); C0 j —начальная кон
центрация 0 2 в газе, % (об.).

Подставив значение скорости из уравнения (V. 34) в (V. 14), получим:
X

* -  =  \  Ч {  [*/(2CSo .)]  [(*Р -  * )/* ]М  (2С о, -  CSOtx) . 273/Г} (V. 35)
о

1. Для решения уравнения (V.35) воспользуемся методом 
графического интегрирования. Для этого построим график в ко
ординатах 1 /и  — х и найдем площадь под кривой, ограниченную 
значениями х от 0 до 0,5. Чтобы построить кривую, зададимся 
несколькими значениями х в пределах от 0 до 0,5 и вычислим 
подинтегральную величину. Определим константу скорости про
цесса окисления для 570°С [см. уравнение (IV.28)]:

87 800 /  1 \ \
8,310 V 843 858 ) 0,222 fe=ll,0

Равновесную степень превращения хР можно определить как 
отношение равновесных концентраций

* р  =  G|>/Gi«aicc =  CPS02/ ( GPS0j +  CPSOj)

или через константу равновесия и начальные концентрации ре
агентов по уравнению:

Хр =  К / [ К  +  У (100  -  0,5CSOlx p)/(COj -  0,5CSOjXp)J (V .36)

lg  К =  4905/843 -  4,645 =  1,18;
__________15,15

/ ( = 1 5 , 1 5

Хр

15,15 + V 100 -— 0.5 - l l xp  
1 0 - 0 , 5 -  11хр

(V. 37)
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Уравнение (V. 37) решаем методом подстановки хр =  0,79 
(для заданной температуры 570°С). Выбираем произвольные зна 
чення х в пределах от 0,1 до 0,5: * ,= 0 ,1 ; jc2 =  0,2; jc3 =  0.3; 
*4 =  0,4; л:5 =  0,5; подсчитываем значение 1 /и, пользуясь уравне- 
ннем (V. 34):

Га- I

при * , = о ,1 1 2-11 843 /  0,1 \0.«
н, *■ 11 273 \  0,79 — 0,1 J 2

при *J =  0,2 1/и,=» 0,145
при * 5 =  о.з 1/и, =  0,248
при х,  =  0,4 1 /«4 =  0,4
при *5 =  0,5 1/и, =  0,655 '

По найденным значениям 1 /и  и * строим график (рис. 13). Под- 
счет площади дает значение т =  0,117 «  0,12 с. Определяем объем 
катализатора (реакционный объем):

V  =  Т ф ,у см =  0,12 • 1,3 • 15 500/3600 — 0,675 м3

; 2. Площадь сечения реактора: '
S  — VcJ w  =  (15 500/3600) (843/273) (1/1,4) =  9,5 мг

Диаметр аппарата:
D =  V4S/jx =  V 9.5 -4/3.14 =  =  3,48 м

Высота слоя катализатора:
Л =  v/S  — 0,675/9,5 =* 0,071 м

Пример 2. [14, с. 74]*. Газ, выходящий из реактора окисле* 
ния аммиака, быстро охлаждают для конденсации из него основ
ной части водяных паров. Газ содержит [% (мол.)]: NO — 9; 
N 02— 1; 0 2 —8. До поступления на абсорбционные колонны, 
где получается азотная кислота, газ окисляется до отношения 
N 02: NO, равного 5:1.  Расход газа на входе в реактор |  
10000 м3/ч, давление газа 0,1 МПа.

Рассчитать объем реактора вытеснения, необходимый для 
достижения указанной цели, в предположении, что охлаждение 
является достаточно эффективным для поддержания постоянной 
температуры реакционной смеси на уровне 20°С.

Р е ш е н и е .  Реакция 2N O  +  O j  =  2N O j представляет собой гомогенную га
зовую реакцию, которая фактически является необратимой. Предположим, что 
скорость реакции пропорциональна С^0 С0 г  Если эти концентрации выражены 
в молях на литр, а время — в секундах, то константа скорости реакции при 20 “С 
равна 1,4-10* л*/(моль*-с).

Для реактора идеального вытеснения время контактирования и объем реак
тора можно найти по уравнению (V. 14), из которого имеем:

*коя

V —  Сн„  ^ dx/u

* Расчет дан в переработанном виде.



5

Рис. 14. График для определения времени контактирования (к примеру X).

Скорость реакции и =  кС&бСог Выразим текущие концентра
ции реагирующих веществ через число прореагировавших молей 
и начальные концентрации. Всего было в исходной смеси (счи
тая на 1 моль смеси): N0 — 0,09; N02 — 0,01; 0 2 — 0,08; N ,— 
0,82. К моменту времени т прореагирует х моль N0, образуегся 
х моль N02 и прореагирует 0,5* моль 0 2. Останется смеси (моль): 
N0 —0,09 —х; N02 — 0,01 + * ;  0 2 — 0,08 — 0,5х; N, — 0,82. Все- 
го: 1 — 0,5х.

(1 — 0,5дс) моль смеси при температуре Г и давлении Р со
ставляет объем

v =  (1 -  0,5х) 22,4Г • 1 ! (Р  ■ 273)
а концентрации реагентов (моль/л) к моменту времени т (т. е. 
текущие) будут равны;

г  _______0,09- х _______  0,08 -  0,5*
NO ”  (1 -  0,5*) 22,4Г • 1/(Р • 273) * °* ~  (I -  0,5*) 22,47 • \ / ( Р  • 273)

Подставим текущие концентрации реагирующих веществ в урав
нение (V. 14):

d x
Г 0,09 — * 1 ’ Г 0,08-0,5* 1

[О  0.5*) 2̂ 2Г7з' JU-W tSSt J (V. 38)

После соответствующих преобразований уравнения
чим:

■*КОН
Снах, Г 0,0823Г3 (1 -  0,5*)* d x  

0 =  * J Я3 (0,09 -  *)* (0,08 -  0.5*)

(V. 38) полу-

(V. 39)

Определим пределы интегрирования в уравнении (V.39). 
К моменту времени т в реакционной смеси находилось (0,01 +  х) 
ноль N 0, и (0,09 — х) моль N0. По условию задачи необходимо
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иметь отношение N 02: N0, равное 5:1 , т. е. (0,01 +  х ) /(0,09 — 
— дг) =  5/1, откуда х =  0,0733. Подставляя значение х в уравне
ние (V.39), окончательно получим:

о G нач
к

0.0733

$О 0,082>Г*<1 - 0 , 5 х ) ’ d х 
Р3 (0,09 -  х)* (0,08 -  0,5 х) (V. 40)

Определим массовую скорость потока б и»ч. Расход реакцион
ной смеси равен 10000 м3/ч или G„t4 =  104/3,6-22,4 моль/с. 
Подставим все найденные величины в уравнение (V. 40):

0,0733
104 (0,082)» • 2931 f  (1 — 0,5x)J dx  l n
3,6-22,4 • 1 ,4 -104 3 (0,09 -  x)* (0,08 -  0,5x) ' 1

Решаем уравнение (V.41) графически, обозначив (1 — 
— 0,5х)3/(0,09 — х)2(0,08 — 0,5х) через у (рис. 14). Задавшись 
рядом значений х, подсчитаем у:

о
1545

0,02
2830

0,04
6270

0,06 
20 200

0,07 
50 000

Окончательно получаем:
104 (0,082)* • 293* 

° =  3.6 -22,4- 1,4- 104 • 9 5 0 =  1,1 • 105 л =  110 м5

Следовательно, реактор идеального вытеснения должен иметь 
объем, равный 110 м3.

Пример 3. Уксусный ангидрид подвергают гидролизу в реак
торе с мешалкой, работающем в режиме полного смешения. 
Концентрация уксусного ангидрида в исходной смеси CH| 4 =  0,3 
моль/л. Степень превращения (по отношению к исходной смеси) 
*кон =  0,7. Объемный расход жидкости постоянен Ус =  20 л/мин. 
Процесс идет при большом избытке воды. Константа скорости 
гидролиза At =  0,38 мин-1.

Определить: 1) объем единичного реактора смешения, обе
спечивающий заданную степень превращения; 2) реакционный 
объем, требующийся для проведения того же процесса при тех 
же условиях в реакторе идеального вытеснения; 3) число ступе
ней, т. е. единичных реакторов смешения, требующихся для того, 
чтобы общий реакционный объем приближался к объему реакто
ра вытеснения.

Р е ш е н и е .  Скорость реакции гидролиза уксусного ангидрида 
при большом избытке воды можно представить уравнением 
первого порядка: и — kС.

1. Объем реактора полного смешения по уравнению (V.25):
о =  VcttCHI4xKoa/u, где и =  кСКОИ

Конечная концентрация уксусного ангидрида:
СкОН — (1 — хкоы) — 0,3 (1 — 0,7) =  0,09 моль/л



Подставив значения Скон и k в уравнение (V.25), получим} 
v =  123 л.

2. По уравнению, аналогичному (V. 14), найдем объем изо
термического реактора идеального вытеснения в предположении, 
что процесс происходит в кинетической области:

КОИ -К О Н

Га “ Усы 5 =  Г сы 5 !§■'
•2,3 lg- 20 • 2,3 

0,38 lg 0.3
0,09 .63,5 л

Снач Снач

3. Суммарное время пребывания реагентов в батарее реакто
ров полного смешения можно определить по уравнению (V. 30):

т - v / V eu - ( « / * )  [ ( ^ ) ,/П- ' ]

Подставляя в это выражение произвольное число ступеней 
п == 1, 2, 3, 4 . . ,  оо, получим суммарные объемы многоступенча
того реактора смешения:

я  1 2  3  4 6  оо
V, л 123 86,5 77,8 73,8 69,5 63,5

Очевидно, увеличение числа ступеней (для приближения к 
объему реактора идеального вытеснения) выше трех нецелесо
образно, так как после этого уменьшение суммарного объема 
многоступенчатого реактора происходит медленно, а стоимость 
реактора с мешалкой значительна и установка становится гро
моздкой.

Пример 4. Реакция 2А чр* В -f С протекает непрерывно в 
батарее из трех реакторов с перемешиванием при расходе ре- 
ЗГ6НТОВ V сн == 10 м3/ч. Концентрация вещества А в исходном 
растворе Слнач =  1,5 кмоль/м3, концентрации С и В равны 0. 
Константа скорости прямой реакции k\ =  10 м3/(кмоль-ч), кон
станта равновесия К =16,0. Необходимая степень превращения 
должна составлять 80% от равновесной.

Определить объем одного реактора, полагая, что на всех сту
пенях он одинаков.

Р е ш е н и е .  Равновесную концентрацию компонента А можно 
найти из выражения для константы равновесия

K =  CBCc/Ci

или с учетом начальной концентрации:
/С =  4 / ( ! , 5 - 2 * р)2 = 1 6  (V. 42)

Решая уравнение (V.42), находим дгр =  0,667 кмоль/м3. Количе
ство прореагировавшего продукта при степени превращения 0,8 

хк  =» 0,8 • 0,667 =  0,533 кмоль/м1

а конечная концентрация вещества А составит:
САкон =  1,5 — 2 - 0,533 =  0,434 кмоль/м1
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Puc. IS. График дли расчета батареи реакторои 
полного снешеини (к примеру 4).

Уравнение скорости реакции в 
соответствии со стехиометрическим 
уравнением запишется в виде:

“ а -  -  * , С вСс -  * ,  ( с ’А -
(V .43)

или
вл “  10 [(1.5 — 2жа)* — (■**/!•)]

Зависимость ыа =  /(С а) (рис. 15) вычислена при произволь
ных значениях СА от 1,5 до 0,3 кмоль/м3:

СА, кмоль/м3 1,5 1,3 1,1 0,9 0,7 0,5 0,3
иА, м3/(кмоль • ч) 22,5 16,9 12,1 8,1 4,9 2,5 0,675

Воспользуемся уравнением (V. 26) для реактора полного сме
шения и запишем его для i-й ступени многоступенчатого реакто
ра:

т < -  °/Уси “  ( СА ,_ , -  СА() / и *  (V. 44)

Дл:т реакции первого порядка уравнение, характеризующее 
батарею реакторов, приводится к виду (V. 30). Для более слож- i 
ных реакций аналитическое решение затруднено, поэтому вос
пользуемся графическим методом. Представим уравнение (V. 44) 
для i-й ступени в виде:

“ а -  ( < V .  -  c At) H v i v с )  -  -  (С А< -  c Ki_ x ) h  

«А — (V. 45)

Если из точки на оси абсцисс Сдиач провести прямую по урав
нению (V. 45), то получим точку пересечения прямой с кривой 
в|. При проведении процесса в одну ступень получаем из рис. 15:

1 Д«tga---- ------------- 1.7
1,5 — 0,434 . - 1 , 6 ;  т , - 0,627 ч

Объем единичного реактора:
v — V т . -  10 • 0,627 -  6,27 и*СУ I

Возьмем объем одного реактора в 10 раз меньше, т. е. 0,627 м3. 
Тогда

0,0627 4 " ,ga
1

0,0627 — 15,9

На рис. 45 точка пересечения прямой « а  =  — (1/т<)(Са,—Сл,_,) 
и кривой м а  =  /(С а) будет а2. Число ступеней, необходимых 
для достижения заданной конечной концентрации, как видно из 
рис. 15, составит 4 с общим объемом 2,5 м3.
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Пример 5. Для производства 50 т/сут этилацетата по реакции
С,Н5ОН +  СН.СООН з = *  СН,СООС,Н5 +  Н.О 

А В D R

запроектирован реактор с мешалкой периодического действия. 
Реакция протекает в жидкой фазе при 100°С по уравнению

“ a - ^ aCb - ^ dCr/K )] (V. 46)

где k  =  7,93-10~® м3/(кмоль-с); К  =  2,93.
Загруженный в реактор водный раствор плотностью 

1020 кг/м3 содержит 23% (масс.) кислоты и 46% (масс.) этано
ла и не содержит этилацетата. Его плотность остается неизмен
ной на протяжении всего процесса. Заданная степень превра
щения кислоты 35%. Время загрузки и разгрузки реактора 1 ч.

Затем производство перевели на непрерывное, сохраняя тот 
же состав исходной смеси и ту же степень превращения.

Рассчитать: 1) объем реактора при периодическом производ
стве; 2) какова производительность реактора, если он будет ра
ботать непрерывно; 3) какой объем реакционной зоны необхо
дим, если реакция проводится непрерывно в трехступенчатом 
реакторе смешения.

Для упрощения расчета принимается, что процесс происходит в кинетиче
ском области при изотермическом режиме во всех типах реакторов.

Р еше ни е .  Расчет периодического реактора. Определим и 
выразим в кмоль/м3 концентрации компонентов в исходной, 
реагирующей и конечной смесях. Результаты расчета сведены в 
таблицу:

Состав смеси
Молеку
лярная
масса

исходной реагирующей конечной

кг/кг кмоль/м3 кмоль/м3 кмоль/м3

Этанол (А) 46 0,46 10,2 1 0 ,2 -  3,91 х в 8,83
Уксусная кислота (В) 60 0,23 3,91 3,91(1- * в ) 2,54
Этил ацетат (D) 88 0 0 3,91 1,37
Вода (R) 18 0,39 17,56 17,56 +  3,91хв 18,93

Время реакции для реактора периодического действия можно 
определить по уравнению (V. 6):

т
dx
“в

Выразим скорость ыв через степень превращения дгв- Для это
го в уравнение (V. 46) подставим значение Св, выраженное че
рез jcb. Это возможно, так как мольные скорости реакции каждого
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компонента равны, вследствие равенства стехиометрических коэф* 
фнциентов. Тогда:

Выражение (V. 48) нельзя привести к виду, который бы мож* 
но было проинтегрировать. Поэтому используется приближенный 
(табличный или графический) метод. Здесь применим прибли
женный метод трапеций, который может быть записан в виде

Примем п =  7, тогда Л == (0,35 — 0)/7  =  0,05. Приведем зна
чения уп, соответствующие определенным значениям хв:

х в О 0,05 0,10 0,15 0,20 0,25 0,30 0,35
У п  3170 3470 3750 4440 5150 6010 7360 9350

При подстановке этих значений в выражение (V. 49) получим:

Вспомогательное время (загрузки и выгрузки)— 1 ч. Значит, 
8а сутки могут быть переработаны 2 4 / ( 2 + 1) =  8 партий. Про
реагировавшая смесь содержит 1,37 кмоль/м3 этилацетата 
(см. таблицу), в восьми партиях продукта будет содержаться 
1.37-88-8 =  965 кг. Тогда общий объем реактора при произво
дительности по этилацетату 50 т/сут должен составлять 
50000/965 =  52 м3.

Подстановка уравнения (V.47) в (V. 6) дает:

о

(V. 48)

ъ
dx  =  (Д/2) (у0 +  2у , +  . . .  + 2 Уп_ х +  Уп) (V. 49)

а

где Д = (Ь  — а)/л; л — число промежутков. 
Перепишем выражение (V. 48) в виде

0.35

о
где

]}

0,35

 ̂ у  dxB =  (0,05/2) (3170 +  6940 +  7500 +  8880 +  10 300 +
0

+  12 0 2 0 +  14 720 +  9350) =  7130 с « 2  ч
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Расчет одноступенчатого реактора непрерывного действия 
полного смешения. Так как концентрация в реакторе полного 
смешения равна выходной, вычислим скорость реакции для смеси 
с конечными концентрациями, используя данные вышеприведен- 
ной таблицы. По уравнению (V. 46):

„ =  7,93 • К Г 6 (8,83 • 2,54 — 1,37 • 18,93/2,93) — 1,075 • 10-4  кмоль/(м3 • с)
°кон

Из-за равенства стехиометрических коэффициентов скорость 
образования этилацетата по абсолютному значению равна скоро
сти потребления уксусной кислоты. Скорость образования этил
ацетата на 1 м3 реакционного объема

«кон —  88 • 1,075 • 10-4  =  9,46 • 1(Г3 кг/(м3 • с)

При объеме реактора 52 м3 полная производительность одного 
аппарата непрерывного действия по этилацетату составит

vuKon =  52 • 9,46 • 10_3 =  0,491 кг/с =  42,4 т/сут

т е. меньше, чем при периодическом способе.
Расчет каскада из трех реакторов смешения. Методика рас

чета каскада реакторов с мешалкой изложена ранее (см. при
мер 4). Для реакции, выражаемой кинетическим уравнением 
вида (V.46), аналитическое решение затруднено, поэтому исполь
зуем графический метод определения объема одного реактора.

Рассчитаем по уравнению (V. 46) скорость реакции по исход
ному реагенту в зависимости от его концентрации. Св =  
=  3,91(1— дсв) кмоль/м3 (см. таблицу^ Результаты расчета при
ведены ниже (см. также рис. 16):
Ха О 0,05 0,1 0,15 0,20 0,25 0,30 0,35
С„ =  3,91 -(1 - х в), кмоль/м3 3,91 3,72 3,52 3,33 3,14 2,94 2,74 2,55

• 10 \ кмольДм3 • с) 3,16 2,88 2,67 2,25 1,94 1,66 1,36 1,07

Ю4

Предполагая, что объемы всех ступеней одинаковы, встраи
ваем, как и в предыдущей задаче, между кривой иа — f(C B) и 
осью абсцисс три подобных прямоу- 
гольных треугольника между концен- 
трациямнСв иСв„ . Определяем тан-нач кон ■
гене угла наклона гипотенузы. Он ра
вен 3,5-10-4. Это — обратная величина 
времени пребывания реагентов в одной 
ступени. Тогда т< =  2860 с. Выходная 
концентрация этилацетата (см. табли
цу) C dkoh=  1,37 кмоль/м3 =  88-1,37 =
=  120 кг/м3. Тогда объемный расход
Вис. |«. график для определения объем 
тора с мешалкой.

ого реак*



реагентов при производительности 50 т/сут по этилацетату со* 
ставит:

Гсм =  50 000/(24 • 3600 • 120) = . 4,83 - 10- 3  м3/с

Так как среднее время пребывания в »-й ступени реактора 
объемом v равно т, =  v /V cи, то v =  т, VCM =  2,86-103-4,83-10-3 =  
=  14 м3. Таким образом, объем одной ступени равен 14 м3, сум
марный объем трех ступеней 42 м3, что при одной и той же 
производительности значительно меньше объема реактора пе
риодического действия.

ЗАДАЧИ ДЛЯ САМОСТОЯТЕЛЬНОГО РЕШЕНИЯ

1. Определить объемы реакторов идеального вытеснения и полного смеше
ния для реакиии окисления SOi в SOj на ванадиевом катализаторе для степе
ней превращения Х| =  0,3 и =  0,7 по следующим данным.

Процесс протекает при постоянной температуре (569 °С). Скорость реакции 
описывается уравнением Г. К. Борескова: и =  [<t/(2CSOj)] [(хр — дс)/*]0’7 (2C0j — 
— CSOjx), где CSOj и CQj — начальные концентрации S 0 2 и 0 2 в газе, % (об.). 
Расход газа 10 000 м’/ч. Состав исходного газа [% (об.)]: S 0 2—9; 0 2— 10; N2—  
81. Константа скорости реакции окисления S 0 2 в S 0 3 при 569 °С равна II с-1; 
равновесный выход xf = 0 ,7 9 .

2. Раствор этилацетата концентрацией 0,0121 и. и гидроксида натрия кон
центрацией 0,0462 н. подают со скоростью 3,12 и 3,14 л/с в реактор полного 
смешения объемом 6 мэ. Реакция гидролиза является реакцией второго порядка; 
ее константа скорости равна 0,11 м’/(моль с).

Рассчитать концентрацию этилацетата в растворе на выходе из аппарата 
при установившемся режиме и количество подвергающегося гидролизу этил
ацетата.

3. В растворе протекает реакция второго порядка. Концентрации исходных 
веществ равны. Требуемая степень превращения (90%) достигается за 7 мин 
в периодически действующем реакторе.

Определить необходимое время пребывания для двух- и трехступенчатого 
реактора смешения.

4. В аппарат, содержащий v м3 раствора концентрацией С|, подается со
скоростью VCM второй раствор концентрацией С2. Скорость вытекания смеси 
из аппарата составляет Содержимое сосуда интенсивно перемешивается,
так что концентрация одинакова во всем реакционном объеме и равна концен
трации на выходе из реактора. В растворе протекает химическая реакция, ско
рость которой описывается уравнением и =  кСп.

Составить материальный баланс процесса.

Глава VI
ГЕТЕРОГЕННЫЕ КАТАЛИТИЧЕСКИЕ ПРОЦЕССЫ

ВВЕДЕНИЕ

Катализом называется изменение скорости химических реак
ций или их возбуждение в результате воздействия веществ — ка
тализаторов,— которые участвуют в реакции, вступая в проме
жуточные соединения с реагентами, но восстанавливают свой со
став при окончании каталитического акта.
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Рис. 17. Изменение энергии реагирующей системы 
при некаталитической (/) и каталитической (2) реак
циях. з-
Я — энергия активации некаталитической реакции; g 
Ек — энергия активации каталитической реакции (по g. 
лимитирующему этапу); Еi и £ i—энергия активации г  
промежуточных стадий |см. уравнения (а) и (б)].

Катализ называют положительным, 
если катализатор ускоряет химическую 
реакцию, и отрицательным, если он ее 
замедляет. В промышленности приме
няют главным образом положительный 
катализ, который и рассматривается 
в этой главе.

Ускоряющее действие катализато
ров специфично и принципиально 
отличается от действия других параметров, 
скорость процессов, — температуры, давления,

АиВ

Этапы реакции

в л и я ю щ и х  на 
и с х о д н о й  кон

центрации реагентов, степени перемешивания и др. Повышение 
температуры, например, это универсальное средство интенсифи
кации, увеличивающее как константу скорости химической реак
ции, так и коэффициент массопередачи. Но повышение темпера
туры ограничено термостойкостью материалов и смещением 
равновесия, ведущим к снижению движущей силы экзотермиче
ских обратимых процессов. Применение катализаторов — прием 
ускорения химических реакций, не имеющий ограничений и наи
более эффективный; в присутствии катализаторов возможно уско
рение химических реакций в миллионы раз. Вследствие измене
ния механизма реакции в присутствии катализаторов понижает
ся энергия активации.

В присутствии катализатора реакция протекает через ряд 
элементарных стадий, требующих меньшей энергии активации, 
чем некаталитическая реакция. Так, для бимолекулярной реак
ции

А +  В АВ

в присутствии катализатора [К] возможны следующие элементар
ные стадии:

А +  IK] =• А [К] (а)
A [KJ +  В =  АВ* [К] (б)

АВ* [К] =  АВ +  IК 1 (в)

На рис. 17 представлено изменение энергии реагирующей си
стемы в ходе реакции без катализатора и в присутствии катали
затора. При снижении энергии активации £  скорость реакции
возрастает в соответствии с уравнением Аррениуса (IV. 27)

k =  k0e~E,RT
причем вследствие экспоненциальной зависимости А от £  это 
возрастание может быть значительным даже при небольшом
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снижении £*. Одновременно со снижением энергии активации я 
ряде случаев наблюдается уменьшение порядка реакции, так как 
порядок элементарных стадий каталитической реакции может 
быть меньше порядка некаталитической.

Классификация каталитических процессов и реакций произво- 
дится по ряду признаков. По фазовому состоянию реагентов и 
катализатора каталитические процессы разделяют на две основ* 
ные группы — гомогенные и гетерогенные. При гомогенном ката* 
лизе катализаторы и реагенты находятся в одной фазе — газе 
или растворе, а при гетерогенном — в разных фазах. В особую 
группу следует выделить микрогетерогенный, в частности фермен
тативный катализ, происходящий в жидкой фазе с участием кол
лоидных частиц в качестве катализаторов.

По типу взаимодействия катализатора с реагирующими ве
ществами все каталитические реакции делятся на два класса — 
окислительно-восстановительное (гемолитическое) взаимодей
ствие и кислотно-основное (гетеролитическое) взаимодействие. 
Катализаторами для окислительно-восстановительного катализа 
служат переходные металлы и оксиды металлов переменной ва
лентности. Общий механизм окислительно-восстановительного ка
тализа заключается в обмене электронами между катализатором 
и реагентами, который облегчает электронные переходы в реаги
рующих молекулах. Механизм ионного кислотно-основного ката
лиза заключается в обмене протонами или ионами (анионами и 
катионами) между катализатором и реагирующими молекулами. 
Типичными катализаторами служат кислоты (доноры Н+) и осно
вания (доноры ОН~).

Избирательный (селективный) катализ заключается в том, 
что катализатор ускоряет только одну целевую реакцию из не
скольких возможных (параллельных или консекутивных). Этот 
вид катализа особенно важен для практики. Применяя различ
ные избирательные катализаторы, можно из одних и тех же ис
ходных веществ получать различные заданные продукты. Селек
тивность некоторых катализаторов позволяет сильно ускорить 
только одну реакцию из ряда возможных и проводить процесс 
при пониженной температуре, подавляя таким образом другие 
реакции.

В промышленности наиболее распространен гетерогенный ка
тализ на твердых катализаторах, который и рассматривается 
ниже. Механизм гетерогенно-каталитического процесса слагается 
из массообменных и химических стадий. В общем случае при ка
тализе на твердых катализаторах имеют место следующие эле
ментарные стадии: 1) диффузия реагентов из ядра потока к по
верхности зерен катализатора; 2) диффузия в порах зерна ката-

• Для некоторых каталитических реакций одновременно с уменьшением В 
происходит снижение предэкспоненциального множителя ko, вследствие чего об
щее увеличение скорости каталитической реакции несколько уменьшается по 
сравнению с рассчитанными. Однако при большом снижении £  влияние умень
шении ko незначительно.



лнзатора; 3) активированная (химическая) адсорбция реагентов 
на поверхности катализатора с образованием поверхностных хи- 
мических соединений; 4) перегруппировка атомов с образованием 
поверхностных комплексов продукты — катализатор; 5) десорб
ция продукта (регенерация активных центров катализатора);
6) диффузия продукта в порах зерна катализатора; 7) диффузия 
продукта от поверхности зерна катализатора в ядро потока.

Общая скорость гетерогенно-каталитического процесса опре
деляется наиболее медленной стадией или их совокупностью. 
В зависимости от определяющей стадии различают процессы, 
идущие в кинетической, внешнедиффузионной и внутридиффу- 
зионной областях. В общем случае константа скорости катали
тического процесса

k =  I (*|> *2» *поб • • • ®исх’ ^и сх’ род )  (V I. 1)

где k\, Аг. *поб — константы скоростей прямой, обратной и по
бочных реакций; А,Сх, D'*сх, Ацюд— коэффициенты диффузии ре
агентов и продуктов реакции, определяющие значение k во 
внешне- или внутридиффузионной области ( в кинетической об
ласти k не зависит от D).

По гидродинамике взаимодействия зернистого твердого ката
лизатора с потоком газа каталитические реакторы делят на сле
дующие классы: 1) с неподвижным (фильтрующим) слоем ката
лизатора; 2) со взвешенным (кипящим) слоем катализатора;
3) с непрерывно движущимся катализатором по всей высоте ре
акционного объема.

Этой классификацией не охвачены гетерогенно-каталитиче
ские реакторы поверхностного контакта; в них катализатор на
ходится в виде труб или сеток, через которые пропускается газ.

По температурному режиму каталитические процессы и реак
торы подразделяют на адиабатические, изотермические и поли- 
термические. Реакторы с фильтрующим слоем катализатора, 
гидродинамический режим которых близок к идеальному вы
теснению, работают при политермическом или адиабатическом 
режиме. Для реакторов со взвешенным слоем характерен изо
термический режим.

Основные технологические параметры гетерогенно-каталити
ческих процессов, которые задаются или определяются расче
том,— это степень превращения х, активность катализатора Аклг. 
селективность S*.т, константа скорости процесса k, время кон
такта реагентов с катализатором т, расход газа в слое катализа
тора Vr, производительность катализатора П„»т, интенсивность 
работы катализатора I, его отравляемость а, оптимальная темпе
ратура процесса Г0Пт и др. Помимо этих характеристик для рас
чета каталитических реакторов требуется определять: основные 
размеры реактора; высоту слоя катализатора; гидравлическое со
противление фильтрующего или взвешенного слоя ДР, критиче
скую скорость взвешивания твердых частиц и другие гидродина
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мические параметры; поверхность теплообмена для отвода теп
лоты из слоя катализатора (или для подвода теплоты в реак
тор) и т. д.

На практике для каталитических реакций, в которых пред- 
экспоненциальный множитель k0 в уравнении (IV. 27) не изме
няется по сравнению с некаталитическими, мерой активности 
катализатора может служить соотношение констант скоростей 
каталитической kKtJ и некаталитической k реакций

АкшI -  W *  -  ехр [ -  E K„ / ( R T ) ) / e x р [ -  E / ( R T ) )  =  exp [ E E / ( R T ) ]  (VI. 2)

где ДЕ =  Е — Екшт — снижение энергии активации каталитиче
ской реакции по сравнению с некаталитической.

Для сравнения активности катализатора в различных усло
виях используют в качестве меры активности интенсивность про
цесса на данном катализаторе, выраженную в кг/(м3-ч):

^к»т “  ^прод/(0к»тт) (VI. 3>

Здесь Опрод — масса продукта, кг; ук«т — объем (насыпной) ката
лизатора, м3.

Массу продукта можно отнести также к массе катализатора 
Gкат или его работающей поверхности S, т. е.

^ИТ “  ®пр<>д/(®К!ТТ) (VI.
ИЛИ

А у Я “  Опроа (St ) =  Gnpoa/(SyaPKaTT) (V I. 5)

где Sy* — удельная поверхность катализатора, м2/м 3.
С активностью катализатора связана его производительность 

П =  Опрод/т и интенсивность работы i (кг/(м3-ч)], которую мож
но определить по формулам

i  -  Voe. конСпродРпрод (V I. 6 )
ИЛИ

I “  Vоб. ИДцСнсдХРпродР (VI. 7)

где Vo6 — объемная скорость газа (ч-1), представляющая собой 
отношение расхода газовой смеси Vr (м3/ч) к насыпному объему 
катализатора о„ат (м3)

Voe = Vr/r„T (VI. )
Спрод и Сие* — концентрации продукта и основного исходного ве
щества, мол. доли; рпрод — плотность продукта, кг/м3; р— коэф
фициент пересчета начальной объемной скорости Vot, .нач В КОН6Ч* 
ную Vоб.кон, учитывающий изменение объема реакционной сме 
си в результате реакции.

Селективность катализатора sK*т равна скорости образова 
ния целевого продукта, отнесенной к суммарной скорости превра
щения основного исходного реагента по всем направлениям

*кат “
Viicx 'Юпрод 

Тпрод ^GHCX
(V I. 9)
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где Упрод/Уисх — отношение стехиометрических коэффициентов при 
образовании продукта из основного исходного реагента; Сисх — 
масса основного исходного вещества, кг.

Общая (интегральная) селективность
*К»Т =  Сц/С|1сх =  Оц/(Си +  Спов) (V I.  10)

где Gц — масса основного исходного реагента, превращенного в 
целевой продукт.

Селективность иногда выражают в процентах.
Время пребывания т в каталитических реакторах идеального 

вытеснения одинаково для всех молекул. Фиктивное время пре
бывания

т Ф =  ' ’к . т / ^ г =  « / 1В (V I. 11)

где полный объем катализатора, м3; Н — высота слоя ка
тализатора, м; ш— линейная скорость газа по полному сечению 
реактора, м/ч.

Истинное время пребывания
TH =  TcP =  V e (V I. На)

где тср — среднее время пребывания газа в слое катализатора; 
е =  оСв/Укат — порозность слоя; цСв — свободный объем слоя, не 
занятый катализатором, м3.

т определяют с помощью уравнений кинетики процесса (см. 
гл. IV). Для режима полного смешения время пребывания в реак
торе отдельных молекул может теоретически изменяться от 0 до 
оо, т. е. т=И=тСр. Расчет т ведется с помощью кинетических уравне
ний, характеризующих полное смешение, выраженных как отно
шение конечных величин, поскольку значения С, АС и х постоянны 
во всем реакционном объеме (см. гл. V).

Объем катализатора оКат, необходимый для обеспечения за
данной степени превращения, определяют по формуле

vK „  =  % V r \  CVI.12)

где <р3 — коэффициент запаса, принимаемый для компенсации 
снижения активности катализатора из-за отравления и механиче
ских потерь.

Производства, основанные на каталитических процессах, реа
лизуются по циклическим технологическим схемам или по тех
нологическим схемам с открытой цепью. Наиболее совершенны и 
перспективны циклические технологические схемы, так как они 
в ббльшей степени безотходны или малоотходны, чем прямоточные, 
т е. дают меньше вредных выбросов в окружающую среду. Цикли
ческие схемы — один из основных элементов экологически совер
шенной технологии.

В химической промышленности давно уже применяются безот
ходные циклические системы с практически полным использова
нием исходных реагентов. Это прежде всего каталитические про
цессы в газовой фазе с небольшим выходом продукта за один
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цикл — синтез аммиака, синтез метанола, синтез этилового спирта 
и т. д. Разрабатываются циклические схемы для прямого окис
ления метана в формальдегид на высокоизбирательном катализа
торе и для ряда других каталитических процессов. Циклические 
каталитические процессы отражены в примерах 1, 2, 15, 18 дан
ной главы.

Каталитические процессы с большим выходом продукта за один 
цикл осуществляются, как правило, по прямоточным технологи
ческим схемам — производство серной кислоты по контактному 
способу, производство разбавленной азотной кислоты и др. В та
ких системах для защиты атмосферы применяется санитарная 
очистка отходящих газов. Методы очистки газов отражены в не
которых примерах главы VII.

Принцип безотходности стремятся осуществить и в производ
ствах, издавна работающих по прямоточной технологической схе
ме. Разработана и внедряется циклическая технологическая схема 
производства серной кислоты по контактному способу, благодаря 
которой в атмосферу не попадают выбросы, содержащие серу. Ос
новной узел этой системы — каталитический реактор окисления 
S 0 2 со взвешенными слоями катализатора. Элементы расчета 
этого реактора приведены в примере 17 данной главы.

О С О Б Е Н Н О С Т И  Р А С Ч Е Т А  К А Т А Л И Т И Ч Е С К И Х  Р Е А К Т О Р О В

Расчеты каталитических процессов и реакторов основаны на 
общих уравнениях кинетики. Кинетические уравнения для различ
ных видов химических реакций, а также для разных типов химиче
ских реакторов подробно рассмотрены в главах IV и V. Все эти 
уравнения применимы для расчета каталитических реакторов с 
учетом особенностей каталитических процессов.

При известной удельной поверхности катализатора 5уд(м2/м3) 
кинетическое уравнение для проточных реакторов вытеснения 
имеет вид

u =  =  (V I. 13)

где k — общая константа скорости процесса; ДС — движущая сила.
Общее кинетическое уравнение каталитического взаимодейст

вия газовых реагентов на твердом катализаторе с учетом влияния 
основных параметров технологического режима можно записать 
так

и  =  k o e ~ EIRTv K„  Д/>ЯПР (V I. 14)

где Др — движущая сила процесса, выраженная через парциаль
ные давления реагентов (при р =  0,1 МПа); Р — рабочее давле
ние, отнесенное к нормальному атмосферному, т. е. безразмерное 
давление; р — коэффициент пересчета к нормальной температуре; 
п — общий порядок реакции.
по



При гетерогенном катализе на твердых пористых катализато- 
рах уравнения кинетики имеют различные формы в зависимости 
от стадии, лимитирующей общую скорость процесса.

а. В области внешней диффузии общее уравнение массопере- 
дачн имеет вид

U • О̂прод 
S d x

(VI. 15>

где — коэффициент массопередачи, м/ч {кы для разных усло
вий можно найти в литературных источниках или определить 
экспериментально); Саг — концентрация основного реагента А 
в газе, моль/м3; Саг — равновесная концентрация реагента А у по
верхности катализатора, моль/м3.

Для нахождения размеров реактора иногда пользуются мето
дом определения величин высоты единицы переноса массы (ВЕП) 
и числа единиц переноса. Высота каталитического реактора равна 
произведению ВЕП на число единиц переноса Z:

/ / р =  BEnz (VI. 16)
Здесь

ВЕП =  Сг/(Мср*м5УдРср> (VI. 17)

где Gr— массовая скорость газа, кг/(м2-ч); МСр — средняя молеку
лярная масса компонентов газового потока; рсР — среднее лога
рифмическое парциальное давление реагента А в пленке газа у 
поверхности катализатора

(P  +  p J a ) ~ ( P  +  Ра ,Ра )

Рср= '"[(/> + РаРаУ ^  +  Ра^ а)]
(VI. 18)

где Ра — парциальное давление реагента А, Па; рА( — парци
альное давление реагента А на поверхности катализатора, Па; 
Рд — изменение числа молей реагента А в результате реакции (на 
1 моль исходного вещества А).

Значение ВЕП иногда определяют по эмпирическим уравнени
ям вида

5 удВЕП =  В Rem (Рг')я (VI. 19)

где В — эмпирический коэффициент;
Re„p =  dnpGr/(prD) и Рт' =  цг/(ргО)

Здесь dnp — приведенный диаметр частиц катализатора, м; Z) — 
коэффициент диффузии реагента А в газе, м2/ч; цг и рг — вязкость 
и плотность газа при данных Р и Т в реакторе.

Число единиц переноса рассчитывают по уравнению

,  PQn d P \  Г*' N c o d N \
“  2  (Р +  РаРа) (Р а -  РА|)  =  O +  W ^ A - ^ A , )  (VL М)
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где N \ и Na{ — мольная доля реагента А в газе и на поверхно
сти катализатора; Ncp =  pcP/P — среднее логарифмическое значе
ние концентрации реагента А в пленке газа.

Число единиц переноса определяется на ЭВМ либо методом 
приближенного графического интегрирования уравнения (VI. 20) 
с использованием графика, на оси ординат которого отложены 
значения рА, а на оси абсцисс — значениеРср/[(Р  +  РАРА)(РА— РА<)]

б. В области химической кинетики форма уравнения зависит 
от лимитирующей стадии поверхностного взаимодействия. Напри
мер, для газовой реакции, протекающей в присутствии инертного 
вещества

А +  В R +  S

при лимитирующей стадии адсорбции компонента А на поверх
ности катализатора кинетическое уравнение имеет вид:

— “ а =

PrP&\
КрР*)

1 -1- K p K s p s p R  +  К в р в  +  K R p R  +  K s p s  - f  А инрин
(V I. 21)

Если лимитирующей стадией является поверхностное взаимодей
ствие адсорбированных молекул А и В, то:

, (  P k ~ P s \ЧРаР в -- 7̂ — J
“А =  ( I +  * лРа +  *вРв +  *RPR +  KsPs + КинРин)2 (V L  й)

Соответственно при лимитирующей стадии — десорбции:
,  (  Р \ Р й  P r  — P s \

___________-----------------  ~ J
А 1 +  ААРа +  / ( вРв +  AppaPb/Ps +  К и«Рин

(VI. 23)

В уравнениях (VI. 21) — (VI. 23) КР — константа равновесия 
поверхностной реакции; К\, Кв, Кr, K s — константы равновесия 
адсорбции исходных компонентов газовой смеси и продуктов ре
акции; Кнн — константа равновесия адсорбции инертного вещества,

в. В области внутренней диффузии, например для реакции пер
вого порядка или псевдомономолекулярной, средняя скорость ре
акции внутри поры

1 dGK
=  *S^AfV (VI. 24)и о d j

1 dGK
(VI. 25)d t =  ftCArV

Здесь Sn и vn — поверхность и объем поры; ks — константа скоро
сти реакции, отнесенная к единице поверхности катализатора, м/ч;
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У — поправочный множитель, характеризующий степень использо
вания внутренней поверхности поры; \  =  С\/Скг, где Сл — средняя 
концентрация компонента А внутри поры; Саг — максимально 
возможная концентрация компонента А у поверхности катали
затора.

Суммарную скорость каталитического процесса для реакции 
первого порядка можно определить, комбинируя уравнение для 
скорости массопередачи

1 dGK . .  .
— - т - 3 г - * . ( Ч " Ч )

с уравнением диффузии и реакции внутри частицы:

и
V „  rfT

Исключив неизвестную величину поверхностной концентрации 
продукта Саг, получаем:

• rfG* I
“ “  S dт “  [S/(*Y"n)) +  (1/*«) А

или
1 dGK 1 г

[l/(*Y)l + [Bn/(*«S)J Аг

(здесь ft — в ч_ |; ftM — в м/ч).
Для сферических частиц катализатора радиуса г

пример
> d°A >

“ “  s Л  '  13/(*V>I +  (>/*«) АГ

(VI. 26) 

(VI. 27)

имеем, на- 

(VI. 28)

Кинетические расчеты в совокупности с материальными и теп
ловыми балансами позволяют определить основные размеры ка
талитического реактора. Важнейшими задачами расчетов являет
ся также определение гидродинамических параметров реактора и 
поверхности теплообменных элементов.

Основные уравнения химической кинетики, а также закономер
ности тепло- и массообмена не имеют существенных различий для 
реакторов с фильтрующим, кипящим (КС) или движущимся слоем 
катализатора. В кинетических уравнениях, характеризующих ре
акторы кипящего слоя, изменяются лишь абсолютные величины 
составляющих этих уравнений по сравнению с неподвижным 
слоем. Так, значения ft во взвешенном слое могут увеличиться в
3—10 раз за счет изотермического режима в реакторе КС, по срав
нению с адиабатическим в реакторе фильтрующего слоя, с одно- 
нременным увеличением эффективной (используемой) поверхности 
катализатора. Движущая сила процесса АС в результате переме
шивания в реакторе КС может значительно понизиться, по сравне
нию с реактором фильтрующего слоя, работающим в режиме,
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близком к идеальному вытеснению. Понижение АС тем больше, 
чем больше заданная степень превращения и выше порядок ка* 
талитической реакции. При малых степенях превращения и пер* 
вом или псевдомолекулярном порядке реакции (частом для ката* 
литических реакций) значения АС мало отличаются.

Основными гидродинамическими характеристиками реактора 
кипящего слоя служат прежде всего величины, определяющие пре* 
делы существования взвешенного слоя — критические скорости 
взвешивания и уноса частиц катализатора. Кроме того, важными 
характеристиками каталитических реакторов являются коэффи* 
циент теплопередачи и гидравлическое сопротивление слоя ДР.

Скорость начала взвешивания 1СЛЗШ можно определить по фор* 
муле

ReB3. =  Ar/(l400 +  5,22 V A r) (VI. 29)

где Re.3. — “'.зА.тЛ' ■ Аг =  ( А т /v2) [(Рт -  Рг)/Рг]: <*кат “
метр зерна катализатора, м; v — кинематический коэффициент 
вязкости, мг/с; рт, рГ — плотности твердых частиц катализатора и 
газовой смеси; g — ускорение свободного падения.

Истинная скорость начала взвешивания
“’ист =  ®’»э«/в (VI. 30>

где е — порозность кипящего слоя.
Число взвешивания (псевдоожижения)

W — ю/»вз1 (VI. 31>

где w — фактическая (рабочая) скорость газа.
Уравнение (VI.29) позволяет определить довэв с точностью, до* 

статочной для технических расчетов. Более общей, для расчета 
широкого диапазона скоростей является формула

t»HCT =  0,5 V (94v/d)* +  3,7 (Рт/Рг) d -  47v/d (VI. 32>

Скорость газа, отвечающую уносу частиц шун, можно опреде* 
лить из соотношения

ReyH *“ Агмин/(  18 +  0,6 VАгнии) (VI ЗЗу
в котором Агмии определяется для наиболее мелких частиц твер
дого материала с ймин.

Мерой предела существования взвешенного слоя служит соот
ношение:

“’ун/а’.эв =  (1400 +  5,22 V A ? )/(l8  +  0,6 V Ar”) (VI. 34)

При малых значениях Аг (мелкие частицы) wyH/w ,3t -> 80, д ля  
больших значений Аг (крупные частицы) wyJ w ,3t-*• 8. Для час
тиц с <Укат =  0,2—4 мм, наиболее часто употребляемых в катали
тических реакторах, доун=(10-т- 15)доВзВ.

Расчет поверхности теплообмена F, необходимый для отвода 
(подвода) теплоты из слоя катализатора, производят по общему
114



Q =• k,F Лбг (VI. 35)

где kT — коэффициент теплопередачи.
Движущую силу теплопередачи Д( определяют по заданной 

температуре в слое /сл и температуре хладагента (теплоносителя)
В кипящем слое благодаря перемешиванию наблюдается высо

кая интенсивность переноса теплоты от зерен катализатора к по
верхности теплообмена (или в обратном направлении), в резуль
тате чего обеспечивается изотермический режим по высоте слоя и 
по его сечению.

Для реакторов с фильтрующим слоем катализатора, работаю
щих в адиабатическом режиме, в случае отсутствия теплообмен- 
пых устройств конечную температуру реакционной смеси / КОн 
можно определить по заданной начальной температуре Л,«ч

Аон =  *нач ±  9р(-пролI е (VI. 36)

где </р — тепловой эффект реакции, Дж на моль продукта; Спрод — 
безразмерная концентрация продукта в реакционной смеси; с — 
средняя теплоемкость реакционной смеси, Дж/(моль-°С).

Коэффициент теплопередачи к-, определяют по формуле
*т -  1/(1/<х, +  1/а2 +  6„/Х„)  (VI. 37)

где бет — толщина стенки теплообменного элемента, м; а и а 2 — 
коэффициенты теплоотдачи, Дж/(м*-ч-°С); Я,ст — коэффициент 
теплопроводности стенки, Дж/(м-ч-°С).

При расчете реакторов с фильтрующим слоем катализатора 
обычно определяют размеры теплообменников, расположенных вне 
слоев катализатора и предназначенных для отвода теплоты между 
стадиями катализа. Для этого производят тепловые расчеты с 
целью определения тепловых потоков, температур газа в различ
ных точках реактора и т. п.

В реакторах взвешенного слоя благодаря нзотермичности теп
лообменники располагают внутри слоев катализатора и реакци
онную теплоту отводят (или подводят) одновременно с протека
нием каталитического процесса. В этом случае уравнение (VI. 37) 
приобретает вид

*т =  1/(1/аМ1 +  бстАст +  1/а„) (VI. 38)

где а |3( — коэффициент теплоотдачи от взвешенного слоя к по
верхности теплообмена; а хл — коэффициент теплоотдачи от стенки 
теплообменника к хладагенту.

Значение а .»  во много раз превышает коэффициент теплоот
дачи от неподвижного слоя. Для расчета a » B при режиме высокой 
турбулентности, т. е. при скорости газа шг. опт, отвечающей макси-

у р а в н е н и ю  т еп л о п е р е д а ч и :

мальному значению а Взв, применяется формула:

При Шг <  ДОГ. опт
NuMaKC =  0,86АгП'2 (VI. 39)

Nu =• 0,08Re0'63Ar'1'1 (VI. 40)
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Катализатором синтеза аммиака служит железо с активаторами КгО, AU 
S i0 2, СаО. Однако и в оптимальных условиях проведения процесса фактически^ 
выход аммиака невелик [л =  18—22% (об .)]. Поэтому процесс ведут по цикли
ческой схеме. В колонну синтеза подают циркуляционный газ, содержащий не- 
сконденсировавшийся в холодильниках аммиак, и свежую азотоводородную 
смесь в количестве, компенсирующем полученный продукт и потери.

Выход х аммиака отвечает его содержанию в азотоводородной 
смеси, выходящей из реактора. В нашем случае

Скоп — С„ 
100 +  Скс

26,5 -  2,7 
102,7 =  23,2% (об.) или х = 0 ,2 3 2  мол. доли

Производительность [П, кг/(ч•м3) ] катализатора в колонне 
синтеза аммиака при данном давлении и составе азотоводородной 
смеси определяют по формуле, аналогичной (VI. 6)

П =  0,771 хКовР (VI. 45)

Здесь 0,771 — масса 1 м3 NH3, кг; р — коэффициент, характери
зующий уменьшение объема газа в результате реакции синтеза ам
миака, определяемый по формуле:

100 +  СН 100 +  2,7
=  0,81 (VI. 46)100 +  Скоа 100 +  26,5 

П =  0,771 - 0,232 • 45 000 • 0,81 =  6500 кг/(ч • м>)

Пример 2. Определить объем катализатора иКШт в колонне син
теза аммиака и время контакта т газа с катализатором по следую
щим исходным данным: производительность реактора 96 т NH3 в 
сутки; давление Р =  80 МПа; температура / =  500°С; объемная 
скорость Уоб =  60 000 м3/(ч -м 3); степень превращения х =  20%. 
Свободный объем катализатора Ус» =  30% от общего его объема. 
На 1 т NH3 расходуется 3000 м3 азотоводородной смеси. Для уп
рощения расчета наличие инертных примесей в газе (Аг -f- СН4)' 
не учитывать.

Р е ше н и е .  Производительность реактора:
П =  96/24 =  4 т/ч

Расход циркулирующего газа с учетом степени превращения) 
Vr *= 4 • 3000/0,2 =  60 000 м*/ч

Объем катализатора:
Ркат =  Vr/Vo6 =  60 000/60 0 0 0 =  1 м1

Для определения рабочего расхода газа Vp (приведенного к 
условиям синтеза) воспользуемся значением коэффициента сжи
маемости азотоводородной смеси: f =  PVPl(P0V0). Значения f в 
зависимости от давлений и температур приведены в справочниках 
и специальных монографиях*. Для условий данной задачи, т. е. 
при Р — 80 МПа и / =  500°С, можно определить значение / =  3,5 
экстраполяцией от более низких температур, поскольку измене-

• Бласяк £ ., Лайднер К., Павликовский С. и др. Технология связанного 
азота. Синтетический аммиак. Пер. с польского. М., Госхимиздат, 1961, с. 46С
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пне коэффициентов сжимаемости с повышением температуры про
исходит почти линейно. Тогда рабочий расход азотоводородной
смеси

Ур — I P 0V J P  =■ 3,5 • 0,0981 • 60 000/80 — 264 м'/ч
Время контакта газа с катализатором (формулы (VI. И) и 

(VI.12)):
т =- vct • 3600/Vp — l • 0,3 • 3600/264 =  4,1 с

Пример 3. В лабораторном реакторе ведется изучение процесса 
окисления метанола в формальдегид на твердом оксидном катали
заторе избирательного действия. Установка имеет циркуляционную 
схему с выводом продукта из цикла. Скорость циркуляции смеси 
через установку (с помощью насоса) во много раз превышает 
скорость подвода исходного газа и отвода продукта, и степень 
превращения за один проход газа через реактор составляет очень 
малую долю общей степени превращения. Окисление метанола 
идет по необратимым реакциям:

СН,ОН + 0,50, =  сн,о +  н,о (I)
СН,0 + 0,50, =  СО + Н,0 (2)

Определить константы скоростей реакций (1) и (2) в присут
ствии избирательного катализатора по следующим исходным дан
ным: расход газа КГ= Ю  л/ч; объем катализатора ок. т = 5  см3; 
начальная концентрация СН3ОН в метаноло-воздушной смеси 
Сем,он =  6,5% (об.); общая степень превращения СН3ОН дг( =  
=  0,98; степень превращения СН3ОН в продукт (формальдегид) 
а'2 =  0,9.

Р е ш е н и е .  Реактор можно считать безградиентным, т. е. принять, что сте
пень превращения н скорость реакции постоянны по всему его объему. Скорости 
реакций (1) и (2) в общем виде определяются уравнением (IV. 1): иi =  A,ACt 
11 u2 =  А,ДС,. Необратимые реакции (1) и (2) можно полагать псевдомономо- 
л. кулярными, поскольку один из реагентов (кислород воздуха) присутствует 
в большом избытке. Поэтому

“i =  *i/T “  *1 (* — xi) ̂ сн,он
и 2 “  С С о Д  *= С СН,О Н (-*1 ~  * ? ) /Т =  *2С С Н ,О Н Х2

Здесь
*. -  (1/т) [*,/(1 -  *,)]; А, =  (1/т) |(х, -  *,)/* I

Время контакта с катализатором:
т =  vK„ / V r =  5/10 000 =  5 

Константы скоростей реакций (1) и (2):
Ю-4  ч

0,98
(1 - 0 ,9 8 ) - 5  - 10 4 . 0,98 • 105 ч-I. 0-9 8 ~ ° - 94 =■ 1 78 • 102 ч~ 

0 ,9 -5 - 1 0  4

Соотношение констант kJk3 =  5,5-\02 показывает, что в резуль- 
•>те избирательного действия катализатора скорость целевой 

Реакции (1) образования формальдегида больше скорости побоч
ной реакции (2).
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Пример 4. По данным лабораторного исследования, рассмот
ренного в примере 3, определить размеры однополочного реактора 
КС производительностью П =  15000 т в год формалина с концент
рацией 37% СН20: диаметр реактора D; объем катализатора; вы
соту слоя катализатора (в покое). Линейная скорость газа шг =  
=  0,6 м/с.

Р е ш е н и е .  Формалин — это водный раствор формальдегида. 
Расход формалина в соответствии с заданной производитель
ностью составляет 1900 кг/ч. Отсюда расход формальдегида: 
1900-0,37 =  703 кг/ч. Расход метанола на образование продукта:

„  703-32 703-32 . „  834 - 22,4 . . .  „ 1
> 834 кг/ч или УСн ,о н  “ ----- 35----- ---  584 * И'С Н зО Н 30*, 30-0 ,9 32

Расход исходной газовой смеси:
Кг =  584/0,065 =  8960 м5/ч

Определяем D, исходя из заданной линейной скорости газа 
VT — ws ■ 3600 =  w • 0.785D* • 3600 =  0,6 • 0,785D‘ • 3600

откуда D =  2,3 м и площадь сечения реактора s =  0,785-2,32 =  
=  4,15 м2.

Время контакта газа с катализатором принимаем по данным 
лабораторных исследований (пример 3) т =  5-10-4 ч. Отсюда объ
ем катализатора цк*т =  Кг т =  8960-5-10-4 =  4,48 м3 и высота его
слоя:

И =  Окат/s  — 4,48/4,15 =  1,08 м

Пример 5. Для тех же условий, а также заданных и найденных 
ранее параметров (см. примеры 3 и 4) ориентировочно опреде- 1 
лить объем катализатора в реакторе КС для окисления метанола ■ 
в формальдегид при секционировании реактора на три слоя. За- i 
данная степень превращения jct =0,98.

Р е ш е н и е .  Известно (см. главу V ), что при увеличении числа ступеней в 
каскаде реакторов смешения (или числа полок в реакторе КС) распределение j 
времени пребывания приближается в пределе к распределению времени пребы
вания в реакторе идеального вытеснения. Поэтому производим ориентировоч
ный расчет времени контакта газа с катализатором для трехсекционного аппа
рата КС по кинетическим уравнениям, характерным для режима вытеснения.

Расчет ведем по кинетическому уравнению реакции первого 
порядка (IV.22а):

Ах . . .  * dx . .—— =  *1 (1 — х) или —--------=  ki dx
dx 1 — х

х

Отсюда:
0.98

Т Г S 7 1 7 7  “ Т 7 On (1-0.98)- I n  (1-0)1
о

2,3 • 0,02 
0,98 • 105

3 .98-10-5  4

Значение константы скорости реакции окисления метанола 
к\ =  0,98 • 105 ч~1 найдено в примере 3.

Объем катализатора 1>к.т = К г  т =  8960• 3,98 • 10-5 =  0,357 м \ 
т е. в 12,5 раз меньше, чем это требуется в однополочном аппа
рате.

Таким образом, увеличение числа секций (полок) в реакторе 
приводит к резкому уменьшению времени контакта газа с ката
лизатором и объема последнего. Однако из-за усложнения реакто
ра возрастают его стоимость и стоимость эксплуатации. Оптималь
ное число полок определяют с помощью экономических расчетов.

Пример 6. Экзотермическая реакция первого порядка проте
кает в фильтрующем слое катализатора. Начальная температура 
в слое /н«ч =  300°С. В результате адиабатического режима в ре
акторе температура в слое повышается до /кон. Ту же реакцию 
проводят затем в реакторе со взвешенным слоем катализатора 
при режиме, близком к полному смешению.

Определить соотношение констант скоростей данной реакции 
в изотермических условиях взвешенного слоя и в адиабатических 
условиях неподвижного слоя по следующим данным: заданная 
степень превращения ж =  0,35; энергия активации каталитической 
реакции £  =  20000 кДж/кмоль; тепловой эффект реакции q =  
=  22800 кДж/кмоль; теплоемкость реакционной смеси с =  
=  19 кДж/(кмоль-°С); концентрация основного исходного веще
ства на входе в реактор С„сх =  5,2 • 10-3 кмоль/м3.

Р е ш е н и е .  Конечную температуру в адиабатическом реакторе 
с фильтрующим слоем катализатора находим по формуле (VI.36) 
с учетом того, что СПр0д =  Сисхх

к̂он =  н̂ач "4- ‘/p̂ ncxX/i
определив концентрацию исходного вещества в объемных долях: 

Снсх — Ck x RT/P =  5,2 • 1<Г3 • 8,3 • !03 • 573/(9,81 • I04) = . 0,25
Тогда

/ко* =  300 +  22 800 • 0,25 - 0,35/19 — 405 СС

Коэффициент т, характеризующий увеличение средней (по 
времени пребывания) температуры в изотермическом реакторе 
по сравнению с адиабатическим (приближенно исходя из средне- 
логарифмического значения температуры):

/хo * -2 ,3 lg  д коп/1Я1,щ) 405 • 2,3 lg (405/300) . .

Соотношение констант скоростей реакции в изотермическом 
реакторе со взвешенным слоем катализатора (кл) и в адиабатиче
ском с неподвижным слоем (к„) определяется в соответствии с 
Уравнением (IV. 27) при k0 =  const:

* .  =  Лое-  »  «*/(8,3-678) _  Ло<- З А  ^  000«1,15Д8,3*678) _  ^ - 4 . 1

lg k j k * =  0,434 (4,1 -  3,55) — 0,239, откуда k j k „  = . 1,75

т. е. для одних и тех же условий константа скорости реакции во 
взвешенном слое катализатора в 1,75 раза больше, чем в фильт
рующем. С увеличением заданной степени превращения
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соотношение возрастает. Так, при х =  0,75 и /КОи =  530°С:
530 • 2,3 1к (530/300)

---------------530 -  300------------  1 3
Тогда

*. _  * „ - »  «»*.з-ооз _  А##-*А к и  _  к о е -* >  опм.»м-ю _  Лов-з,9
lg *■/*„ — 0,39 и ku/kH =■ 2.5

Пример 7. Реакцию окисления N0 проводят на катализаторе — 
активном и промотированном угле. Изучение кинетики этой ка
талитической реакции показало, что ее скорость (кмоль/(кг-ч)] 
можно описать эмпирическим уравнением

“  =  рЪоРоЛ 0 +  bPso +  cPno,) 
где а =  16,19; Ь =  4,842- 10s; с =  135.

Насыпная плотность катализатора ркат =  480 кг/м3; Р — 3- 
•105 Па. В исходной газовой смеси содержится 1,5% (мол.) N0, 
остальное — воздух.

Определить объем реактора производительностью 50 т NO2 в 
сутки, обеспечивающий степень превращения х =  90%.

Р е ш е н и е .  Производим материальные расчеты, необходимые 
для определения парциальных давлений компонентов в конечном 
газе. Для обеспечения заданной производительности, равной 

50 000/(24 • 46) =  45,3 кмоль NO, в I ч

требуется N0 при х =  0,9
45,3/0,9 =  50,3 кмоль/ч

Массовый расход исходной газовоздушной смеси 
Сг — 50,3 • 30/0,015 — 100 500 кг/ч

Состав конечной газовоздушной смеси (полученной в резуль
тате материальных расчетов):

no о, NO,
N, мол. доли 0,014 0,204 0,0129
р = , АГР, Па 4,2 • 103 6,12 • 10* 3,8 • 10»

Скорость реакции по заданному уравнению;

и
(4,2 - 10»)»-6,12 - 104

16,19 +  4,842 • 10* (4,2 • 10»)» +  135 (3,8 • 10*)* 0,126 кмоль/(ч • кг)

Допустим, что коэффициент заполнения реактора катализато
ром о =  Умт/ор =  1 и объем реактора равен объему катализатора 
Vkit =  C n o / ( « P k. t ) ,  [где G no  — расход NO (превращенного), 
кмоль/ч]. Тогда

ок, т — Ор — 50,3/(0,126 - 480) — 0,83 м»

Если О <  1, Ур =  УК1Т/о.
Пример 8 [4, с. 444}-^ Каталитическая газовая реакция А-*- 

-+-4R протекает под давлением 3,1-10* Па при 117°С в лаборатор-

• Расчет приводится в переработанном виде.
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„ом реакторе идеального вытеснения. Через него пропускают ис
ходную газовую смесь, которая включает продукт, образующий
ся из чистого вещества А. Расход реагента А составляет 20 л/ч. 
Получены следующие результаты:

Номер опыта 1 2 3 4
С . , моль/л 

нач
0,100 0,080 0,060 0,040

С к , моль/л
ЛКОН

0,084 0,070 0,055 0,038

а. Определить, каково кинетическое уравнение этой реакции.
б. Применяя найденное кинетическое уравнение, найти объем 

катализатора (л), который обеспечивает степень превращения А 
в R, равную 0,35, при заданных Г и Я и скорости подачи исход
ного реагента 2000 моль/ч.

Р е ш е н и е .  Максимальное отклонение от средней концентрации составляет 
8°, 1ет г г~Т). Ввиду столь небольшого отклонения можно считать этот опытный 
каталитический реактор безграднентным, т. е. полагать, что скорость реакции 
практически постоянна по всему объему реактора.

Для дифференциального реактора идеального вытеснения по аналогии с
уравнением (V.ip имеем 

V, I -кон *кои г . _  -

[ 4 L ------ —  \ <4= A” -- ^
J и — Ucp J Цср (V*. 47)

или
«ср — б Иач (-*кон Хиач)/®р (VI. 47а)

Метод исследования кинетики заключается в следующем:
I) проводят серию опытов в экспериментальном реакторе, применяя раз

личные концентрации реагентов; 2) для всех опытов определяют значения С , нач»
х д , х А , СВ1Ч и ц; 3) определяют по кинетическому уравнению иСр для 
каждого опыта.

а. Определяем степень превращения во всех опытах по чис
тому веществу А, для чего сначала находим исходную концентра
цию реагента А:

С . =  N .  /о =* P/(RT) =« 3,1 • 10*/(8,3 • 10* • 390) =  0,1 моль/л 
нач нач/

Массовая скорость подачи реагента А:
О» =*СД о =  0,1 • 20 =  2 моль/ч 

л нач л нач

При изменении объема в ходе реакции концентрации исходного 
естества и степень превращения связаны соотношениями

с \  1 ~  *А
С ЛИач 1 +  Рах А

ИЛИ Х А
1 -С д/Санач 4 V I. 48)

гле рА =  3 (см. уравнение (V.8)].
Производим расчет кинетических параметров и и дга по  уравне- 

,1ия.м (VI. 47а) и (VI. 48). Расчетные данные сведены в таблицу:
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,* J CA С а к о « / С а
С а  . моль/л 

ср
, ‘ - Ca« V Ca

А. м  1 + |*аСа11„ / с А

1 0,84 0,092 - 0
1 +  3

0.8 0,70 0,075 0,0588
0.6 0,55 0,0575 0,1429
0,4 0,38 0,039 0,2727

, _ С а и. , х/ Са л *а “ *а - * а
Аха

1/м
*Ако. I + »а Са н1/ / С А

л  нач кон “ ° 'СА Аср

1 - 0 . 8 4  „ пасе 
1 +  3 • 0,84 0,04

0,0455 9.1 0.11 0,02275

0,0938 0,0380 7,6 0,1316 0,0778
0,1698 0,0269 5.4 0,186 0,1563
0,2897 0,0170 3,4 0,294 0,2812

На основании этих данных строим график зависимости и от С* 
(рис. 18) и получаем прямую, проходящую через начало коорди
нат, что указывает на первый порядок реакции каталитического! 
разложения вещества А.

Пользуясь рис. 4Q, определяем константу скорости каталити- j 
ческой реакции k. По наклону кривой (tga) k =  96 ч-1. Кинети-j 
ческое уравнение реакции:

- “ а
' ЧЫА 
о dx 96Са

б. Объем катализатора и к»т, необходимый для обеспечения за
данной степени превращения х, определяем по кинетическому 
уравнению для реактора идеального вытеснения, аналогичному 
<*•»+):

*а ^
г  Сг - * и в .ч  )  *Сн кСи

1 + Р ауа
*А

diс»

v кат ж Н о + м ь - г ^ - м *
(VI. 49)

Подставляя в формулу (VI. 49) все известные величины, полу'
чим:

ркаг =  2000/96 • 0,1(4 In (1/0,65) -  0,5] =  140 л j
Пример 9. Каталитическую реакцию f 

2А — * R +  S исследуют в опытном* 
трубчатом реакторе на твердом катали-Я 
заторе. Реактор работает в режиме иде-1 
ального вытеснения. Объем катализатора! 
в нем 0,1 м3. Газообразный реагент А по-1

Рис. И. График дли определении даижущей силы и кон-| 
станты скорости катали1Ической реакции (к примеру и>.|

дается в реактор со скоростью Кг= 1 5  м3/ч при Р =  2МПа и / =  
=  300°С. Степень превращения реагента х =  65%. Разложение А 
идет согласно кинетическому уравнению: —и\ =  kC\,

Определить по данным работы опытного реактора объем ката
лизатора для полузаводской установки, который должен обеспечить 
степень превращения х — 0,85. В полузаводскую установку подает
ся 230 м3/ч исходного газа, содержащего 60%. Температура 300 °С, 
давление 4 МПа.

Р еше ни е .  Определяем константу скорости каталитической 
реакции по данным работы опытной установки. Концентрация А 
в исходном газе:

С .  -= PRRT)  — 2/(573• 8,31 • 1(Г3) — 0,425 кмоль/м3
л нач

Выразим кинетическое уравнение через степень превращения:

- “а =  4 г “ АСа ( , “ х)2 (V,50)а т  нач

Интегрируя кинетическое уравнение (VI. 50), получим

Откуда

X

О
IV 1.51)

Определяем т (фиктивное время пребывания реагентов в аппа
рате) по объему катализатора в опытном реакторе: 

т =  vK„ / V r =  0,1/15 — 0,00668 ч

Подставляем в формулу (VI. 51) известные величины:
0 65

k =  (1 -0 ,6 5 )0 ,0 0 6 6 8  - 0,425* ~ 1>5 5 ' , ° 3 “ 3/(кмоль• ч)

Далее определяем объем катализатора в полузаводской уста
новке, для чего сначала находим, пользуясь значением константы
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скорости реакции, время контакта газа с катализатором, необхо
димое для обеспечения х =  0,85. В полузаводском реакторе:

СА — 4 • 0,6/[(273 +  300) • 8,31 • 10- 3 ) — 0,51 кмоль/м3 ■И
Определяем т интегрированием кинетического уравнения 

dx
“ UA =  -rfT

откуда 

т

)  )  - “ А )  __ (1 -

1

0 "А о 

0.85

х)2

1,55- 10*.0,51* (1 -  х) (1 - 0 ,8 5 )  1,55 - 10э - 0,51* “  1,4' 10 *

Ркат =  i V r =  1,4 • 10-2  • 230 — 3,25 м

Пример 10. В опытном трубчатом реакторе, в котором находит
ся 2 г (1 см3) катализатора, производится исследование кинетики 
газовой каталитической реакции A-vR. Исходную газовую смесь, 
содержащую различные количества продуктов реакции, пропуска
ют через установку, замеряя концентрацию вещества А до кон
такта с катализатором и после него. Результаты анализов сле
дующие:

•10- ’, п« ра • 10~*. п» рА -10~ J, Па рА -10-* , Паиач л кон л иач кои
101,13 100,30 53,20 52,99
86,42 85,90 46,55 46,39
79,80 79,32 39,90 39,77
66,50 66,17 26,60 26,54
59,80 59,58 13,30 13,28

Скорость подачи газовой смеси Vr =  0,01 л/с при давлении 
Р =  1,013-105 Па и температуре I =  450°С.

Определить: а) кинетическое уравнение этого процесса в еди
ницах концентрации газа и при отнесении скорости к насыпному 
объему катализатора: б) объем реактора идеального вытеснения, 
который обеспечил бы степень превращения х вещества А, равную 
50%, при скорости подачи газа Кг =  20 кмоль/ч.

Р е ш е н и е .  Поскольку степень превращения вещества А за 
один проход через реактор мала, то можно принять дифферен
циальный метод исследования кинетики реакции. Определяем рас
ход вещества А (моль/ч)

VA =  Рхя л Ут ■ 3600 • 273/(101,13 • 22,4 • 96,2) — 4,5 • Ю“ 2РаВ1|ч

где 96,2— коэффициент пересчета к нормальным условиям и при
нятым единицам измерения.

Концентрация вещества А в исходной смеси (моль/л)|

СА VT -3600 3600-0,01
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Для пересчета расхода реагента УА в общепринятые единнцы 
^ целью получения времени контакта т не в условных единицах, 
а ь единицах времени) множим величины Улнач, С к, ыА на 22,4* * 
.м«>,2/273 =  7,85 л/моль, т. е. на объем I моля вещества А в рабо
чих условиях. Ниже приведены результаты расчетов:

Я
С
9ЯX<а

пС
■<О.

а
коВ<и.

1гтX<а

вгя
<‘О.

1

£К
Ь

9* Я Я<

9ч
Ь

9тX<
н
1<a
1

a
9тX<

И

;
н■Во

<
- <о <N <О

101 130 100 300 7,63 36,1 275 275 1,00 1,00
86 420 85 900 6,45 30,4 200 200 0,86 0,745
79 800 79 320 6,00 28,5 171 171 0,79 0,63
66 500 66 170 5,00 23,8 119 119 0,66 0,44
59 800 59 580 4,45 21.4 95 95 0,594 0,35
53 200 52 990 4,00 19,00

16,6 7§ 76 0,53 0,2$
46 550 46 390 3,43 57 57 0,46 0,22
39 900 39 770 3,00 14.3 42,8 42,8 0,395 0,156
26 600 26 540 2,00 9,5 19,0 19,0 0,264 0,07
13 300 13 280 1,00 4,75 4,75 4,75 0,132 0,017

По этим данным определяем зависимость —иА о т  ДС, полагая 
движущей силой процесса ДС начальную концентрацию вещества 
А (СА). Зависимость — uA =  f(CA) показывает, что в координатах 
—и.\—СА не получается прямая линия и, следовательно, СА не яв
ляется движущей силой реакции*

Строим зависимость — ыА от С^(рис. 19). Из рис. 19 видно, что 
в этих координатах получается прямая линия, проходящая через 
начало координат и, следовательно, кинетическое уравнение имеет 
вид:

" “ А - * С *

Определяем константу скорости (ч~‘) реакции: 
k =• -  иА/С А =  275/1,02 =  274

Аналогично для скорости реакции иА, выраженной в л/ч, по
учаем:

* — 0.275/1,02 =  0,274 л/ч 

11 кинетическое уравнение
а Д “  0,274Сд

Д -1я « а, выраженной в ч~'
- « 1  =  274С\

г Р*4>"к для определения движущей силы да-
‘•'ни,ческой реакции (к примеру 10).
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По этим данным определяем объем катализатора для промыт, 
ленного реактора, в котором должна быть достигнута степень пре. 
вращения х =  50%. В этом случае при идеальном вытеснении: ■

“ А =
dx_ 
d т

Поскольку Т =  -ггК*Т— .
КАМ.,

то

откуда

a d i ■■ dv к
dV,

dx Vk
кат Лнач

vK
dvK„ --------- Vp-dx

— «А
Учитывая, что —и'А =  274С\ и что С а  =  С аняч(1 — дс), получим:

X V a dx
л нач ^ н а ч  Г d x

J 274с \  ( 1 - х ) 2 274С \  J ( 1 - х ) 2
нач л нач 0

20 000 -59.4 0.5
Гмт - 274-1.00* 0.5 “  « !0°  л -  «-3 м

где 59,4  — коэффициент приведения к рабочим условиям.
Пример II. [15, с. 302—307) *. Процесс каталитического окис

ления аммиака происходит в реакторе поверхностного контакта 
при давлении Р =  0,1 МПа. Определить необходимую высоту слоя 
катализатора (пакеты сеток из платины) в реакторе для следую
щих исходных данных. Состав исходного газа [% (об.)]: NH3 —j 
10; воздух —90. Степень превращения NH3 в N0 0,95. Темпера
тура исходного газа 20°С. Температура в зоне реакции ниже обыч
но применяемой и составляет 700°С. Производительность реак- | 
тора (считая на 1 м2 поверхности катализатора) 600 кг NH3 в 
сутки. Массовая скорость газа Gr =  573,6 кг/(м2-ч). Диаметр 
платиновой проволоки (из которой выполнены сетки) 0,06 мм.

Р е ш е н и е .  Окисление аммиака может происходить по следующим напраи 
лениям:

4NH3 - f  5 0 , — 4NO -f 6Н ,0 0 )
4NH, - f  4 0 , =  2 N ,0  +  6H ,0 (2)
4NH, +  3 0 ,  =  2N, +  6H ,0 (3)

Все эти реакции практически необратимы и выход целевого продукта (окси
да азота), т. е. селективность, определяется соотношением скоростей реакций 
( I )— (3). В присутствии избирательного платинового катализатора резко уск аН  
ряется реакция (1) (этот процесс служит первой стадией производства азотно! 
кислоты). В оптимальном температурном интервале, определяемом малой ско- , 
ростью побочных реакций и составляющем 850—900 вС на платиновом каталя- i 
Ваторе, аммиак окисляется в оксид азота на 95—98% при весьма малом вре-Ш 
мени контакта газа с катализатором — т =  10-< с. Процесс идет во внешнсдиЛ- j 
фузиониой области.

* Расчет приводится в переработанном виде.
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Для определения коэффициентов диффузии устанавливаем с 
помощью материального баланса состав конечной газовой смеси. 
При этом пренебрегаем малым количеством образовавшихся по 
реакциям (2) и (3) N20  и N2. Масса аммиака, окисляемого на 
1 м2 поверхности катализатора в 1 ч:

0 NH> — 600.1.41/24 =  35.1 кг/ч

Результаты расчета материального баланса (при X = 0,95):
Приход к моль мэ КГ Ъ (об.) Расход кмоль м» кг Коб.)
NHj 2,07 46,2 35,1 10,0 NO 1.97 44,0 58,6 9,22
Ch 3,94 88,1 126,0 17.9 н,о 3,1 69,5 56,0 14.64
N, 14,76 330,0 412,5 72,1 О, 1.4 31.4 45,0 6.57

N, 14,81 332,0 414,0 69,57

Для определения высоты слоя катализатора воспользуемся 
изложенным выше методом расчета скорости каталитического 
процесса, лимитируемого массообменом.

По этому методу определяем высоту единицы переноса NHs 
(ВЕП) и число единиц переноса Z по формулам, аналогичным 
(VI. 10) — (VI.22). С этой целью находим физико-химические 
константы исходной и конечной газовой смеси — плотности рг 
(кг/м3), динамические коэффициенты вязкости рг [кг/(м-ч)1, 
коэффициенты диффузии D(см2/с). Значения плотностей и вяз
костей компонентов смесей при начальной температуре и темпе
ратуре в зоне реакции приведены в таблице:

*. "С Константа
Компоненты газовой смеси

NHi 0 | N| н*о NO

ОП Рг 0,71 1,33 1.16
Рг 0,034 0,075 0,064 — —

7ПЛ Рг — 0,40 0,35 0,23 0,38/ ии Рг 0,116 0,174 0,144 0,15 0,154

Средние значения молекулярных масс М и плотностей газов 
определяем по правилу аддитивности. На входе (20°С) М =  27,6; 
!>2о =  1,156. На выходе (700°С) М  =27,0; р7оо= 0 ,3 3 9 .

Коэффициенты диффузии находим по следующим соотноше
ниям, определяемым общими закономерностями диффузии газов. 
Для диффузии газа А в газ В

Dлв 0,0043
fh

P W  + . ’SY ( V I 52)

где va, v b  — мольные объемы газов А и В, м3/моль.
Для расчета принимаем (по литературным данным) следую- 

nuie значения мольных объемов: NH3 — 25,8; NO — 23,6; 0 2 — 25,6; 
Ы .О - 18,9; Nj —31,2.

1205 Зак. 1367
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Коэффициент диффузии D acm для газа А, диффундирующего 
через смесь газов (В +  С), вычисляем по формуле

1 - N k I
° Ас-“  n bJD \b +  NcJDKC (VL53I

Коэффициент массопередачи находим по уравнению
*и =  1,82 Re-0  5' 

и аналогично уравнению (VI. 19) имеем:
ВЕП Sya =  (Рг'/'Аы

(VI. 54)

где N а, N в, N c— мольные доли компонентов в газовой смеси; 
А\в, D\c — коэффициенты диффузии для бинарных газовых сме
сей, определяемые по уравнению (VI. 52).

Ниже приведены рассчитанные таким путем коэффициенты! 
диффузии аммиака и других компонентов исходного и конечного! 
газов процесса окисления NH3 в бинарных газовых смесях, а 
также значения коэффициентов диффузии аммиака Ачн3 (м2/ч) в 
начальной и конечной реакционной газовой смеси:

0,067
°N H 3.Oj

0,064 
°N H j. N1

0,054 
° 0 Nj

0,065 'j 
°N H 3 +  Oj. Nj 1

0,407 
DNHj . о *

0,392 
°N H 3. N1

0,329 
Do,. N,

0,582 I 
.°N H 3, HjO )

0,422 
a NH3, NO

0,364 
O o2. NO

0,504 
°O j. HjO

0,464 
CNO, HjO

0.345 
0NO. Nj

0,427
°N j. HjO

-  0,412 
°N H 3-H O ,, Nj. NO. HjO) .

Среднюю вязкость газовой смеси рассчитываем по уравнению:

Иск
1-1 1,38

(V,P,

Ц|
N, 

DUi

+
14 1.38

ЛЧр, (
И»

jV,__
Gj.i

jV3_
DM +

По нашим данным:
На входе

2,14
ВЕП S ya 0,39

На выходе
3,04
0,287

Откуда:
ВЕП =* [(0,39 4- 0,287)/21/(2,84 • 104) =  1,2 • 10“ 8 м

Число единиц переноса массы Z определяем по приближенно* 
му уравнению, полученному на основе (VI. 20)

c n h , . x (» 4 - P Nh , , ux) (V I ^Z =  C,ср. лог In
C NH3 вых 0  +  P n Hj  вх)

где Р— изменение числа молей в результате реакции, рассчитан
ное на 1 моль NH3; Cnh,bX. Сынг,ых — концентрация аммиака в 
газе на входе и выходе из реактора, мол. доли;

. 0  4- CNH>P) — (1 +  Ct NH?P)
ср лог“  ln ( ( ! 4 - C NHjP ) / ( 1 4 C iNH3P)]

C i  n h 3 —  концентрация аммиака на поверхности катализатора, 
мол. доли.

Для окисления аммиака на платиновом катализаторе можно 
принять CiNHj =  0, поскольку реакция на поверхности катализа
тора протекает с высокой скоростью. Тогда ССр.лог=1. Мольная 
доля аммиака на выходе по условиям задачи C n h 3 вых =  0 ,0 0 2 .  
Подставив известные величины, имеем:

Здесь N |, М2. А/3 . . . — мольные доли компонентов в газе. По
лучаем рг (Па-ч): при 20°С — 5,7• 1 О*2; при 700°С— 1,15-10"'.

Для расчета величин ВЕП и Z принимаем, что слой сеток 
платинового катализатора подобен слою насадки колец Рашига 
с d  =  h  =  0,06 мм (аналогично диаметру проволоки). Для таких 
колец эквивалентный диаметр </,=  -\Л,5г/ =  7,3 • 10-л м. Удель
ная поверхность колец S ya =  2,84 • 104 м2/м 3.

Для расчета ВЕП по формулам, аналогичным (VI. 19), опре
деляем значения критерия Рейнольдса Re и диффузионного кри
терия Прандтля Рг:

Re =  Grdi /p CM: Рг' ~ l * J ( P rDNHt)

Подставляя наши данные, имеем:
Rea,-0,73; R e m =  0.367; Рг» =  5,7 • 10"7(1,156 • 0.0651) =  0,76;

Р Гуоо -  0,115/(0,339 • 0,412) - 0 ,8 1 2

Z  = 1 • 2,3 lg 0,1 (1 + 0 ,0 2 -0 ,2 5 )  
0,002(1 +0 , 1 -0 ,2 5 ) =  3,94

Принимаем Z «  4. Тогда высота слоя катализатора: Нк 1Т =  
=  ВЕП Z =  1,2-10—*-4 =  4,8-10-5 м =  0,048 мм. Приняв коэффи
циент запаса ф3 =  2 (с учетом того, что доступная для реагентов 
поверхность слоя из колец больше приблизительно в 2 раза по
верхности проволочных сеток), получим Hxt т =  0,048-2 =  
=  0,096 мм, т. е. необходимо иметь в работе 2 сетки. Поскольку 
верхняя сетка быстро прогорает вследствие уноса платины, обыч
но устанавливают 3 сетки.

Пример 12. Определить гидравлическое сопротивление филь
трующего слоя катализатора высотой / / = 1 , 7  м в реакторе диа* 

стром Ь =  2,5 м. Расход газа Кг =  8500 м3/ч, плотность газа 
f. =  0,45 кг/м3, вязкость газа цг=  0,294-10~ч Па-с. Удельная 
внешняя поверхность зерен катализатора Sya =  415 м2/м 3, по- 
розность е =  0,43. По данным исследований принято, что число 
т частиц катализатора в 1 м3 слоя составляет 10®.
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Определить также коэффициент формы Ф и эквивалентный 
диаметр d3 каналов в слое.

Р е ш е н и е .  Площадь сечения реактора:
F =  0,785 • 2,5* =  4,9 м*

Фиктивная скорость газа:
Шф = . Vr/3600 — 8500/(3600 • 4,9) =  0,482 м/с

Определяем Re по формуле
Re =  ю<?,рг/ц г — 4® *pr/(Snr) (VI. 56)

где 3, —средний эквивалентный диаметр канала между зернами 
(поскольку <2, =  4е/5 и w =  Шф/е)

Re — 4 • 0,482 • 0,45/(415 • 0,294 • 1<Г4) => 71
Тогда:

g — 11.6/710-25 — 4

Гидравлическое сопротивление слоя катализатора определяет
ся по формуле (VI.41):

lHSprwl 4 - 1,7 - 4150 - 0,45 - 0,4822
Н е1 =  8 • 0,433Д/> — • ■ 4500 Па

Эквивалентный диаметр каналов:
ds — 4e/S  — 4 -0,43/415 — 0 ,4 1 4 -10~2 м

Коэффициент сферичности зерен катализатора Ф =  0,58, плот
ность рт =  4400 кг/м3. Диаметр реактора 0  =  152 мм. Высота 
/ /= 3 0 5  мм. Изучение кинетики реакции показало, что необхо
димо применять частицы минимального размера, причем гидрав
лическое сопротивление слоя не должно превышать АР =  7000 
Па. Вязкость газа рг =  1,8-10-3 Па-с. Плотность газа 1,2 кг/м3. 
Найти минимальный допустимый размер частиц.

Р е ше н и е .  Одна из гидродинамических характеристик взве
шенного слоя — постоянство гидравлического сопротивления АР. 
которое можно определить по уравнению (VI. 42):

ДР =  вРт(* -  е) Нел
Примем Нсл — Н, т. е. высота слоя отвечает высоте реакцион

ного объема. Порозность слоя при максимально допустимом АР 
определяется по уравнению (VI. 42) как

,  АР 7000
(hgH 4400 • 9,8 • 0,305 0,465

или как
в — (Осл — °кат)/°сл

(где Рсл — объем слоя). Отсюда объем катализатора:
— П2 q la . и I

0кат =  &сл (1 — в) =  ~т~  / / ( 1 - е )  =  ' :  -0,305(1 - 0 ,4 6 5 )  = 0 ,0 0 3  м14 4

о , =  (1 — e)/m  =  nd3/ 6 (VI. 57) j

S ,  — S/m — nd*/<b (VI. 58) |

Коэффициент формы частиц
Ф =  S J S 4

где 5 Ч — поверхность частицы катализатора; 5,п — поверхность 
шара того же объема, что и частицы.

Объем частицы

ее поверхность:

Здесь d — диаметр шара того же объема, что и частица, м. 
Из соотношений можно получить:

S  — 6 (1 — е)/(Ф</) (V I .  59)

Определяем d по уравнению (VI. 57):

d “  ' V  я т -------- V  3.14-10*-------- 0,° 103 М

Коэффициент формы определяем из уравнения (VI. 59):
6 ( 1 - е )  6 ( 1 - 0 , 4 3 )

S yfld 415-0,0103

Пример 13. Требуется провести реакцию в кипящем слое маг-■ 
нетитового катализатора с объемной скоростью V =  125 ч-1. 1
132

Найдем линейную скорость (м/с) газа в реакторе
w =  VT/F =  Vo6VK„IF  =■ V об^кат • 4/(яО*) =

=  125 - 0,003 • 4/(3600 • 3,14 • 0,152*) =  0,00573 м/с

Начало уноса монодисперсного взвешенного слоя характери
зуется уравнением (VI. 33). Определяем:

Reya =  dwpr/pr  =  d • 0,00573 • l,2 /(l,8  • 10~3) =- 3,83d 

Агинн =  ^3 (Рт “  Pr) PrФ 1  =  d3 • 4400 • 1,2 - 9 ,8/(l,8  • 10- 3 )2 =  1,6 • 1010d3 

3,83d — 1,6- 1010dJ/( l8  +  0.6 V l . 6 -  10,0d3)

Находим методом подбора: d =  6,57-10~5; с учетом коэффи
циента сферичности:

d4 = . <bd =  0,58 • 6,57 - 10~* =  3,79 - 10- 5  м да 0,04 мм

Пример 14. В лабораторном реакторе исследуется каталитиче- 
ьая реакция во взвешенном слое катализатора Фишера — Троп* 
■а (никелевый прессованный). Исходные данные: диаметр реак* 

">ра D =  0,61 м; объем слоя в покое v =  0,093 м3; массовая ско
рость газа Gг =  7,0 кг/(м2-ч); плотность частиц катализатора 

— 5000 кг/м3; коэффициент сферичности частиц Ф =  0,58; вяз
кость газа цг =  0,256• 10-3 Па-с; плотность газа на входе в реак* 
Г°Р Рг.»*= 14,45 кг/м3, на выходе рг.ы *= 16,52 кг/м3.
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Определить: а) наибольший размер частиц dut%с, при которой? 
начинается их взвешивание; б) степень расширения слоя, пола.
ГаЯ dcp == 0,6*/макс-

Р е ш е н и е .  При расчете скорости газа в реакторе ш (м/с) 1 
берем конечную плотность газа рг.»ых, считая, что в слое катали, 
затора режим близок к полному смешению:

Начальная высота слоя катализатора:
Но =  40сл/л£>* =  4 • 0,0943/(3,14 • 0,61*) =• 0,322

Высота взвешенного слоя катализатора Н определяется из 
уравнения (VI.43):

Н =  Н0 (1 -  е0)/(1 -  е) — 0,322 (I -  0,398)/(1 -  0,502) — 0,39
w — Ог/(3600рг. вых) =» 7,0/(3600 • 16,5) =  0,117 • 10-з

Для монодисперсного слоя сферических частиц критическая 
скорость взвешивания определяется из уравнения (VI.29), в ко-: 
тором

Re»3.  =  ^Рг/Иг и Аг =  gd3 (рт — рг) рг/ ц 2

Принимаем w =  швз> и d — ̂ макс* Тогда
ReB3B -  dMBKC0,l 17. 16,52 - 10“ 3/(0,256 - 10~3) «= 7,6 d uiKe 

Аг -  (5°00 -  16,52) • 16,52 • 9,8/(0,256 • Ю-3 )2 «= 12,3 • 10,2<£акс

7,Ммакс “  *2.3 • 10'VMaKC/(l400 +  5,22 V ‘2.3 • 1012<£акс)

Методом подбора определяем dutKC =  2,94-К)-5 м, с учетом 
коэффициента сферичности:

: Ф d^  “ и■•макс —"макс '  2.94 • 10
-8. 13-8. 1 , 7 -10'

Средний размер частиц по условию:
rfcp — 0,М мвкс =  0,6 • 2,94 • 10“ * =  1,71 • 10_ *

Критерий Архимеда при среднем диаметре частиц dcp:

АгСР =  (Рт~  Р^ Рг- С-Р-  =  12,3 -10“  • -  12,3 - ю 12-1.713 - 1 0 - ‘5 -
1*Г

■6.14-10 - 2

Определяем число Рейнольдса для критической скорости взве
шивания монодисперсного слоя частиц диаметром dcP:

RecP.
А г.

р. ВЗВ -
сР 6,14-10 - 2

■ — 4,38 • 10- 5

1400 +  5,22 V A ^  1400 +  5,22 V 6 , 1 4 - 10-2

Порозность слоя частиц при d =  dcp определяется по уравне
нию (VI. 44):

*о-  [(>8R ecp. кр +  0,36Re2p кр)/А г ср]°-21 -  

=  [(18 - 4,38 • 10-5  +  0,36 • 4,382 (Ю- 5 )2/(б,14 • Ю~2)]021 — 0,398 

Порозность слоя при взвешивании со скоростью w: 
е =  [(1 8  Rccp +  0,36 Re2p)/A rcp]°-2'

В этом случае:
Recp =  0.117 - 10~3 - 1,71 - 10~5 - 16,52/(0,256 • 10_3) =  1,29 ■ IО"1 

е =  [(18 • 1,29 - 10~ч +  0,36 • 1,292 • 10_в)/(б,14 • Ю-2 )]0-21 =  0,502

I

Степень расширения слоя а=1,21.
Пример 15. В реакторе со взвешенным слоем серебряного ка

тализатора (нанесенного на алюмосиликатный носитель) ведет
ся процесс неполного окисления метана природного газа с целью 
получения формальдегида. Начальный состав газовой смеси 
[природный газ, содержащий 97,1% (об.) СН4, с добавлением 
воздуха], % (об.): СН4— 26,5; 0 2— 14,8; N2— 58,7. Конечный 
состав газовой смеси (после извлечения растворимых продуктов 
реакций), % (об.): СН4 — 25,8; 0 2— 11,8; С02 — 0,2; СО — 0,4;
С Нт — 0,2; Н2— 1,0; N2 — 60,5. Объемная скорость газа Voe =  
=  3000 ч_ |; температура в зоне реакции 750°С. На 1 м3 природ
ного газа получается 30 г СН20  и 3,4 г СНзОН. Диаметр реакто
ра 1 м. Частицы катализатора сферические, средний диаметр

=  1,5 мм. Плотность катализатора рт =  1200 кг/м3. Плот
ность газа рг =  1,215 кг/м3 (в рабочих условиях). Вязкость газа 
цг=  1,835-КН Па-с (в рабочих условиях).

Определить: а) степень превращения х метана в целевые 
продукты — формальдегид и метанол; б) критическую швзв и ра
бочую шР скорости взвешивания; в) производительность реакто
ра П, объем катализатора Ок«т, высоту его слоя Н и гидравличе
ское сопротивление АР.

Р е ш е н и е .  Прямое окисление метана до формальдегида ведут на твердых 
катализаторах (в частности, на алюмосиликатном катализаторе). Этот процесс 
можно проводить как в кипящем, так и в фильтрующем слое катализатора, а 
также в аппаратах поверхностного контакта. Каждый из этих приемов имеет 
для данного процесса свои выгоды и недостатки. В кипящем слое катализатора, 
в частности, уменьшается взрывоопасность смеси благодаря иэотермнчности ре
жима и быстрому снижению начальной концентрации компонентов в результате 
перемешивания.

При гомогенном окислении метана идет ряд последовательных реакций, про
текающих по цепному механизму вплоть до образования С 0 2 и Н20 . В при
сутствии избирательных твердых катализаторов резко увеличивается скорость 
полезных реакций получения СНгО и CHjOH, т. е. реакций (1), (4) и (6), из
следующих возможных:

СН4 +  0 2 — ► CHiO +  H20  (1)
С Н ,0 — ► СО +  Н2 (2)

CHiO +  0 2 -  С 0 2 +  Н ,0  (3)
СН4 +  0,6О2 — СНзОН (4)

СН4 — ► С +  2Н2 (5)
CHjOH +  0,5О2 -  СН20  +  Н20  (6)

СН4 +  2 0 2 — С 0 2 +  2Н20  (7)
Все эти реакции, в том числе и целевые (1),  (4) и (6),  практически необра- 

1"*ы. и повышение температуры лимитируется ускорением нежелательных реак- 
01111 С этой точки зрения оптимальной является температура 750*0.
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В результате каталитического окисления получается газовая смесь, соде) 
жащая неконденсируемые, нерастворимые в воде компоненты и продукты реак 
ции, которые при обработке водой переходят в жидкую фазу.

ер.^
ак-; mi в пересчете на продукт — 30% раствор формальдегида

II =  6550 • 100/(30.1000) — 21,8 л/ч
а. Определяем общую степень превращения метана (% ), учи- 

тывая, что масса азота остается неизменной, но изменяется его 
концентрация:

О б ъ ем  катализатора:
смт =  VJVon =  800 • 1000/3000 — 266 л — 0,263 м*

хсн,
25,8 - 58,7-100  

26,5 • 60,5 5.5- *С О ,
0 ,2 -58 ,7 .100  

26,5 • 60,5 = 0,73 Высота слоя катализатора в покое:
0,4 ■ 58,7 ■ 100

со>=  26,5 - 60.5 *= 1-46'
0,2 • 58,7 • 100 

26,5 • 60,5 >0,73

Определяем степень превращения метана в целевые продук
ты - С Н 20  и СН3ОН:

30 - 22,4-100 3,4 - 22,4-100
сн*° 30-1000 - 0,971 г' ’ сн»он 32-1000 - 0,971

Здесь 30 и 32 — молекулярные массы формальдегида и метанола.
Следовательно, общая степень превращения метана в продук

ты реакции
ХСН4 =  *СО, +  *CO +  ХСп11т +  * 0 4 ,0  +  * с н ,о н  =  5-47%

а неучтенные потерн метана: 5,5 — 5,47=0,03%.
В пересчете на прореагировавший метан степень превраще

ния его в целевые продукты составляет
х =  (2,31 +  0,24) 100/5,5 =  46,4%

а потери метана на образование побочных продуктов — 53,6% от 
общего количества прореагировавшего метана.

б. Определяем критическую скорость взвешивания по уравне
нию (VI. 29), в котором

gd3 (Рт -  р-)рг 9,81 (1.5 • Ю-3)3 (1200 -  1,215) 1,215
Аг  -------  .  ’—  = ----------------т-------------- п-75-----------------=  141000

р3 (1,835-10 *)*

ReB3B =  141 000/(1400 +  5,22 V l4 !  000) =  41,7

Но — о„ т/F  =  0,266/0,785 — 0,34 м

Гидравлическое сопротивление слоя, согласно (VI.42а),
АР =  peH0g  =» 1.2 • 0,34 • 9,81 - 10s =  4000 Па

Пример 16.* В реактор установки каталитического крекинга 
с движущимся слоем шарикового катализатора поступают парал
лельно потоки паров сырья и катализатора.

Известны следующие характеристики процесса: поток сырья 
Gc =  13,5 кг/с (48,6 т/ч); поток катализатора GKiT =  27 кг/с 
(97.2 т/ч); температуры поступающего сырья ГСивч= 7 4 8 К  и по
ступающего катализатора ГК1Т||1Ч =  783 К; теплоемкости сырья 
с с =  3000 Вт-с/(кг-К) и катализатора сКВт= 1000  Вт-с/(кг-К); 
диаметр зерен катализатора d — 3-10-3 м; порозность в реак
ционной зоне е =  0,5; коэффициент теплоотдачи от зерен катали
затора к парам сырья а =  465 Вт/(м2-К).

Определить объем зоны интенсивного теплообмена Оинт.т, на 
выходе из которой температуры потоков отличаются на 1 °С от 
температуры теплового равновесия.

Р е ш е н и е .  В данном случае можно пренебречь изменением масс, теплоем
костей и линейных скоростей по длине аппарата, так как зона интенсивного 
теплообмена обычно невелика. Поэтому уравнения теплового баланса можно 
решать независимо.

Изменение температуры по объему аппарата определяется уравнением теп
лового баланса. Так как обмен теплотой происходит между двумя фазами, 
уравнения должны быть записаны для каждой из фаз раздельно. Вид уравнений 
теплового баланса для элементарного объема d v  аппарата дается соотноше
нием **

откуда
ювзв =  ReB3Bpr/dpr =  41,7 • 1,835 • 10 " 5/(  1,5 • 10~3 - 1,215) =  0.42 м/с

dQ, =  (dQ2 -  dQ'2)  +  (dQ3 -  dQ'3)  -  dQA +  dQs (VI. 60)

Принимаем шР =  2,5швзв=  1,05 м/с.
в. Определяем часовой расход газа:

w  р • 0,7850* • 273 1,05 • 0,785 • 1 • 273
Vr =  wpF ------- ------ш ----------= -------------------------------- 0,228 м’/с =  800 м’/ч

Объем метана
рСН) =  800 - 0,265 =  212 м3/ч

Производительность реактора по формальдегиду
П =  212 • 30/0,971 =  6550 г/ч

гле Q, — накопление теплоты в объеме; (?2 — количество теплоты, поступающей 
в объем с конвекционным потоком; Q2 — количество теплоты, уходящей из объ- 
с«а с конвекционным потоком; Qj — количество теплоты, поступающей в объем 
а счет теплопроводности; Q3 — количество теплоты, уходящей из объема за 
с' т теплопроводности; Q4 — количество теплоты, уходящей из объема вслед- 
С1В|,е эндотермических физико-химических процессов; Qs — количество теплоты, 
11 упающей в объем от внешнего теплоносителя.

В рассматриваемом случае для ориентировочного расчета уравнение (V1. 60) 
v кет быть упрощено. Допустим, что процесс установившийся (dQt =  0);

* Жоров Ю. М. Расчеты и исследование химических процессов нефтепере- 
раС°тки- М„ Химия, 1973, с. 8 6 -8 8 .

В уравнении (VI. 60) Q — количество теплоты в единицу времени.
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пренебрежем передачей теплоты вдоль слоя путем теплопроводности (t/Q.
— dQj =  о ) и теплотой физико-химических процессов (dQt — 0 ). При 

допущениях уравнение (VI. 60) примет вид:

dQ5- - ( d < ? 2 - d Q j )  (V I. 61

Обычно для промышленных реакторов крекинга потери теплоты через ста 
ку составляют не более 4% от общего расхода теплоты. Поэтому можно счи 
тать, что реактор адиабатический и dQi — это теплота, передаваемая от натре, 
той внешней поверхности катализатора парам сырья в результате теплоотдачи. 
Тогда имеем

dQ2 - d Q '2 =  d (G T Cut4c)dT  и dQ5~ a F ( T BH- T ) d v d T / v  

где F — поверхность теплоотдачи, отвечающая поверхности зерен катализатом.
м2; Г,к — температур;

Учитывая, что G 
теплового баланса:
для катализатора 
для сырья

а внешнего потока. 
катСка, и Gccc практически постоянны, записываем уравнена

dTKMJ/dv  =  aF (Гс — TKn)/(GKtTcKt-,v) 
dTJdv =  aF (7\<аТ -  Tc)/(Gcccv)

(V I. 62 
(V I. 63

Определив аГ (Г ,аТ— Гс)/р  из уравнения (VI. 63) и подставив результат 
в (VI. 62), найдем:

СкаГкат dTкп  = — Gcce dTc (VI. 64

Интегрируя уравнение (VI. 64) для Г«аТ в пределах от Гкатнач до Тк„  
для Те от ГС|)ач до Г£, получим:

Ска-Ккат (Гкатнач — ГК1т) =  О сС с(7-с-Г Снач) (VI-65)1
Назовем температуру, которая устанавливается при тепловом равновесии 

обоих потоков, температурой теплового равновесия Т„ (Г„,т =  Гс =  Гр). Значе
ние Гр найдем из уравнения:

Гр = (ОкагТ'катГ катнач + СсГСн>|)Сс)/(С Катскат + Gccc) (VI.в|
Объем зоны интенсивного теплообмена о Нит.т, на выходе из 

которой температура катализатора отличается на 1 °С от 7| 
можно определить, интегрируя уравнение (VI. 62). Для этого вы
разим Тс— Ткат через ТК1т по уравнению (VI. 65):

0 ^ м ,  +  С Л Г цт (V I. 67)„  „  СкатТкатГкатнач +  G CT C
* с — • кат —

G qCq  G qCq

Подставим формулу (VI. 67) в (VI. 62) и проинтегрируем по 
следнее уравнение для Ткат в пределах от 7’К1тнач До Гр+  1
и для о от 0 до о инт. т :

Синт т ■

+ 1 ’ In Гснач — Т * " н

V  G e Cc  G  кат^кат
ОкатГкат ,т
~ а ссс - Г р - 1 ) - ( Г С11, ч- Г р - 1 )  

(V I.

Внешнюю поверхность шариков в единице объема F/v найде 
из соотношения [см. также уравнения (VI. 57) и (VI. 58)]:

F/v =  6 ( 1 -  e)/d  =  6 • 0,5/(3 • К Г 3) =  103 м2/м 3
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Из уравнения (VI. 66) имеем:
Гр — (27.0 • 1000 • 783 +  13,5 • 3000 • 748)/(27,0 • 1000 + 13,5 • 3000) =» 762 К

Подставляя найденные значения в уравнение (VI. 68), полу»
чим:

1 I
W t =  4 6 5 .103 j ■ j х

13,5 - 3000 +  27,0-1000
X In 27,0 • 1000 

13,5 • 3000

748 -  783___________
(783 -  762 -  1) -  (748-762 —I)

0,1 м*

Найденное значение оНнт.т составляет менее 1% от общего 
объема реакционной зоны. Поэтому во всех расчетах реактора 
можно считать, что тепловое равновесие потоков катализатора и 
сырья устанавливается немедленно и Гр представляет собой тем
пературу начала химического процесса.

Пример 17. [19, с. 265—278]*. Каталитическое окисление SO2 
в S 03 должно производиться в четырехполочном реакторе со взве
шенными слоями ванадиевого катализатора. Состав исходного 
газа [% (об.)]: SO2— II; 0 2— 10; N2 — 79. Общая степень пре
вращения х =  0,97. Принимается следующее распределение сте
пени превращения по полкам реактора (слояи катализатора):

Слой 1 2 3 4  
х 0,64 0,87 0,94 0,97

1. Построить оптимальную и равновесную кривые * — Т, а 
также изотермы, отвечающие температурному режиму в каждом
слое.

2. Определить константу скорости реакции и ориентировочно 
объем катализатора в первом и втором слоях по следующим до
полнительным данным: скорость газовой смеси (расход газа) в 
условиях первого слоя КГ) =  31000 м3/ч; коэффициент запаса 
<Рз, =  1,1 — для первого слоя, <рЭ} =  1,2 — для второго слоя.

3. Определить поверхность холодильников, погруженных во 
второй слой катализатора по следующим дополнительным дан
ным.

По данным материального баланса на входе во второй слой 
расход компонентов газа V и их удельная теплоемкость с со
ставляют:

SOt Oj N] so3
V, м*/с 0,35 0,57 7,03 0,63
С, кДж/(м* • вС) 2,05 1,38 1.34

Физические и гидродинамические параметры, характеризую- 
Ф!1е условия второго слоя: Аг =  2,26-104 (значение критерия Ар- 
*и'!еда определено аналогично примерам 14 и 15); диаметр ча
стиц rf4= l ,5 - 10—3 м; теплопроводность газа Хг =  6-10~2 Вт/(м-°С);

Расчет дан в сокращенном и переработанном виде.
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плотность газа рг =  3,74 кг/м8; кинематический коэффициент вяз
кости vr =  6,6 10-5 м2/с. Холодильник выполнен из стали, диа 
метр труб rfTP =  35-10~3 м, толщина стенки бСт =  2,510-3 м, теп
лопроводность А,Ст =  46,4 Вт/(м-°С). Температура воды:
15°С; /кон  =  80°С. При средней температуре воды ( /н а *  +  
+  /кон) / 2 =  47,5°С: М- =  0,57-10-3 Па с, Л. =  6,45 Вт/(м-°С)1 
Скорость течения воды по трубам щхол =  0,4 м/с.

Р е ш е н и е .  1. Окисление SOj в SOj — обратимая экзотермическая реак-( 
иия, для которой кривая зависимости ж — Г (или и — Т) имеет максимум (см. 
главу IV, рис. 3 ). Формула для расчета оптимальной температуры выводите* 
из уравнения, определяющего максимум функции х =  f(T)

Гг.
1-1

Г - Г, +  Д Г - Г , / [ |  +  2 ^ | , ( £ + ^ £ ) ]  (VI. 69)

где Гр — равновесная температура, отвечающая заданной степени превращения ж; 
?р — теплота реакции; Е — энергия активации; m — порядок реакции по основ
ному компоненту.

Расчет оптимальной температуры обратимой экзотермической реакции при
веден также в главе IV (пример 11).

Для процесса каталитического окисления SOj с целью получения расчетн 
формулы Топ уравнение (VI. 69) комбинируют с температурной зависимостт 
константы равновесия

lg /C p -I g /C p  +  *p/(2,3rp)

а также с формулой, где Кр выражена через начальные концентрации 
° i  [С8£>, и С0 ,. % (об.)] и степень превращения х. При Р  =  105 Па:

1» Кр -  lg  {хД(1 -  х) y c 0 j -  0,5CSOjx/100 -  0.5CSOjx]}

Преобразованное уравнение для расчета Гоа»:

? р/(2,ЗР)

SO,

(VI. 70>

Г опт

lg  / С о  -0 ,1
(! 100 — 0,1

- 0 . 5 С  
5С

9 , 0 , л  

SO,*

, - 4- , 1 Е +  mqplgKP + — \S ---£-----
(VI. 71)

В уравнении (VI. 71) qP/2,3P =  4905 и lg/Cp =  -4,64; для вана
диевых катализаторов £' =  87900 кДж/кмоль и т = 2. Подставив 
эти величины, получаем:

4905

lg

0 - V 5 S S
+  4,937

Для первого слоя:
Г — -
'  опц

4905

lg 0,64 ■ 850К

( 1 - 0 ,6 4 ) 10-0,5-11-0.64
1 0 0 -0 ,5 - 1 1 -0 ,6 4

+  4,937
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Аналогично рассчитываем оптимальную температуру для по- 
тсдуюших слоев. Определяем равновесную степень превращения

„о формуле (V.37):

*р =  АС> / [ * р  +  ' y j  -
100 — 0,5CSOjxp

Константу равновесия 
у равн ен и ю  (V.34):

Р (CQj — 0,5CSOjxp) J

реакции для 660—800 К находим по 

lg  Кр =  4905/Г -  4,6455
Для первого слоя

lg Кр — 4905/850 — 4,6455

Тогда
■ 1.13; 13.5

/ /  /100-0,5
- 1 3 . 5 / ^ 1 3 , 5 + Д / 1 0 = 0 ] 5 - 11хр

Методом подбора находим хр =  0,775. Таким же путем опре
деляем хр для последующих слоев. Результаты расчетов:

4
0,97 
0,98»

276 
(9>
422

Слой
X
К

Т о п , .  К 
tom, С

1 2 3
0,64 0,87 0,94
0,775 0,928 0,968

13,5 55 126
850 770 730
577 497 457

м график х— t (рис. 20).
Определение оптимальных температур и равновесных степеней превращения 

можно выполнить на ЭВМ по следующему алгоритму:
I Задать исходные данные.
II Изменяя I от 1 до 4:

а) вычислить Г0ят1>];
б) вычислить /(,,[1] , соответствующую Г0цТ[1];
в) задать начальное приближение для равновесной степени превращения / го 

слоя хР. „;
г) вычислить конечное значение равновесной степени превращения

13,5__________
Рк

13,5 + V I00 -  5,5хр 

Ю -  5,5xPi

д) сравнить х Рк — х Р(1 с а  (где а  — заданная точность расчета равновесной 
степени превращения) и если (х Рк — х Р|1) >  а, хРя : Ф  х Рк, то выполнить пози- 
»"Т «г» и «д» алгоритма; если (х Рк — х Р(|) ^  а, тогда выполнить позицию «е»
алгоритма:

е) хр ( /) :  — хР|С.
111 Получить печать найденных значений массивов х, ТОЯ1, хр, Кр и вычертить 

кривую оптимальных температур.

2. Определяем константу скорости реакции k  по преобразован- 
110и формуле (VI. 27), пользуясь известным значением констан- 
Ты скорости этой реакции: при 7 =  793 К Дг =  5,45. При £  =  
— 87900 кДж/кмоль:

k  — 5,45в(87900/в■зl, <1'™ - 1'350> — 13,7
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0.4-

0.2-

Зоо 450 500 550 600
tX

Рис. 20. Диаграмма х  —  1 для окисления S02 в SOj в четырехполочном реакторе:
/ — равновесная кривая *р—/(/(; 2 —  оптимальная кривая x m > f (<0ПТ). Я

Рис. 21. График для определения времени контактирования во втором слое катализатом 
(к примеру 17).

При расчете времени контакта газа с катализатором в пер
вом слое Ti воспользуемся приближенной формулой Борескова

где Р — коэффициент, учитывающий изменение концентрация 
S 02 в результате уменьшения объема реакционной смеси

Предполагая для первого слоя режим полного смешения, 
определяем:

Объем катализатора на первой полке:

Во втором и последующих слоях катализатора гидродинами
ческий режим промежуточный, приближающийся к режиму вы
теснения. Расчет времени контакта газа с катализатором произ
водят по кинетическому уравнению, характеризующему фильт
рующий слой, в которое вводят поправочный коэффициент т] на 
снижение скорости процесса (движущей силы АС) в результате 
перемешивания и проскока газа.

(VI. 72)

°к*т, =  31 000 • 0,27 • 850 • 1,1/(3600 • 273) =  7,9 и 5
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Уравнение Борескова для фильтрующего слоя ванадиевого ка
тализатора (V. 35) применимо для расчета второго слоя:

dx k (  xD — х Л
(2C0 . - CS0,*)

Для условий второго слоя:
0,87

2CSO, Г ( х 2 У 8 ______
*2 Д ,  Ч Хр — *2 )  2 С 0 ,  —  С̂SO, *2

Значение п находим по эмпирической формуле

(VI. 73)

где Xi — степень превращения в данном слое; дг/_i — степень пре
вращения в предыдущем слое.

Аналогично приведенному в главе V примеру 1 определяем 
т2 методом графического интегрирования, производя расчеты по
уравнению

1 dxt_ 2 - 1 1 / 0,87 у».» I
к, ”  dxt “  3,5 V 0,928 -  0,87 J  2 • 10 — 11 - 0.87 *

поскольку при 770 К k=3,5 с-1 и

П» */[-( 0,87 -  0,64 
1 - 0 ,6 4 1,12

Результаты расчета для произвольно принятых значений х2:
0,64 0,69 0,74 0,79 0,84 0,87

^  1,09 1,33 1,76 2,5 4 5,9

Строим график зависимости-^- от лг2 (рис. 21) и определяем
фиктивное время контактирования во втором слое: Т2=0,545 с.
Отсюда

°кат| — 1.2 • 31000 • 0,545 • 770/(3600 • 273) =  15,7 м3

Аналогично рассчитываем время контактирования и объем 
катализатора для последующих слоев.

3. Расчет холодильника, погруженного во взвешенный слой 
катализатора, производим для второго слоя, так как в первом 
с-тое оптимальная температура поддерживается в результате 
Уменьшения количества теплоты входящего газа, температура ко- 
Торого может быть значительно ниже температуры зажигания 
катализатора (благодаря быстрому выравниванию температур в 
кипящем слое).

Количество теплоты, которое необходимо отвести из слоя с 
немощью холодильника, QXOx определяем из уравнения теплового
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баланса второго слоя:
Qi +  Op — Q* +  On +  Охол 

Находим Qi на входе во второй слой:

Q l “  X  ^ 1 С1Г 0ВТ| ”  ( ^ S O , cSO , — ^ O ic O j +  ^ N jc N i)  ^опт “  

=  (0.35 • 2,05 +  0,57 • 1,38 +  7,03 • 1,34)850 — 11 120 кДж/с

Оптимальную температуру каждого слоя и распределение 
степени превращения х по слоям находим по данным, приведен
ным выше. Тепловой эффект реакции окисления SO2 во вто
ром слое определяем по эмпирической формуле:

Чг

Qр»

101 430 -  9,25ГОПТ1

л ^ s o , K - xi) 
'  Ч2 22,4

101 430 -  9,25 • 770 — 94 310 кДж/моль 

0,35 (0,87 -  0,64)
----------55-т---------- 94 310 -  950 кДж/с

Потери теплоты Qn в каждом из слоев определяем по при
ближенной эмпирической формуле (VI.74), полагая из практик 
ческих данных, что на каждый слой катализатора в реакторе 
приходится наружной площади поверхности теплоизоляции s„;i =  
=  50 м2; температура теплоизоляции /„, =50°С ; температура 
окружающего воздуха /юзд =  15°С:

Qn — «изОиз (/из — /»озд) (VI. 74)

Коэффициент теплоотдачи поверхности реактора находим 
эмпирической формуле:

Тогда:
а„з “ 9.74 +  0,07 (/„ , — /*озд) *= 12,2 Дж/(с • м* • *С) 

<?„ — 50 • 12,2 • 35 — 21 000 Д ж /с =  21 кДж/с

ПО

Q2 второго слоя определяем аналогично Qi:
Q2 =  £  VjCjfj — 10 220 кДж/с

Количество отводимой теплоты:
Qxon -  11 120 +  9 5 0 - 1 0  220 -  21 =  1829 кДж/с

Поверхность Fxол холодильников во втором слое определяем 
по формуле (VI. 35):

' ?х о л -< г * о Л/ ( * т ,А 7', )

Коэффициент теплопередачи определяем по формуле (VI. 38). 
Расчет а |Э( — коэффициента теплоотдачи от взвешенного слоя к 
поверхности холодильника — производят по формуле (VI. 39) 
для режима высокой турбулентности, т. е.

Nu, — 0,86 (2,26 • ю 4)0-2 — 6,36

«взв -  NumbkA A W  -  6.36 • 6,0 • 10“ 7(1 ,5  • 10"3) =  224 Д ж /(с • м2 . °С)
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Коэффициент теплоотдачи aXOj от стенки к охлаждающей 
воде определяем по формуле (VI. 75):

Nuxo„ -  а жоАрЛхол “  0.021 R e^ P r"  «  (VI. 75)

Rexoi -  ®хол^трРв/Иа -  0.4 • 35 • 1<Г3 • 10*/(0,57 • 10“ *) — 24,6 • 103

Тогда

Nuxoi -  0.021 (24,6 • 10У « • 3.740-43 — 123 и a ,a, — 2230 Д ж /(м 2 • с • *С)

Общий коэффициент теплопередачи:

‘ + - - ^ +  2 Ж ) “ 224 ^ м,' с-вС>254 46,4

Поверхность холодильников, погруженных во второй слой:

^хол -  Охол/(*т, Д<г) -  1829 • 10*/<224 • 449.б) “  ,8 . ‘ «•*

Здесь М — /ОПТ1 -  /ср. . =  497 -  47,5 =  449,5 °С.
Аналогичными расчетами определяют поверхность холоднль-

ников в последующих слоях.
Пример 18 (19, с. 293—3111 Выполнить ориентировочный

расчет колонны синтеза аммиака по следующим исходным дан
ным. Синтез аммиака производится в полочном реакторе (колон
не) со взвешенными слоями железного мелкопористого катали
затора, промотированного добавками АЬОз, КгО, СаО, SiC>2. 
Выбранный катализатор устойчиво эксплуатируется в следующих 
пределах рабочих температур: 7м.кс =  540°С, Л.ин =  475°С. 
П ютность частиц катализатора рт =  3500 кг/м3. Для проведе
ния синтеза при температурном режиме, близком к оптимально
му, число полок (слоев катализатора) принято i =  5.

Фракционный состав катализатора с учетом исследования 
гидродинамики процесса выбран следующий (d — диаметр ча
стиц):

Первый и второй слои d\ =  rfj =» 1,5 мм
Третий и четвертый слои d , =  d 4 — 2.0 »
Пятый слой di “  2,5 »

Колонна синтеза работает под давлением 30 МПа с вторич
ной конденсацией аммиака. Соотношение H2:N 2 в исходной 
а ютоводородной смеси близко к стехиометрическому. Содержа
ние инертных примесей (СН4 +  Аг) в газе С,„ =  0,96% (об.). 
Динамический коэффициент вязкости газовой смеси при 30 МПа 
Mr w  3.0-К Н  Па-с. Данные материального баланса колонны 
синтеза для этих исходных условий приведены без расчета ** в 
следующей таблице:

* Расчел приведен в сокращенном н переработанном виде.
** Материальные расчеты процесса синтеза аммиака см. в главе 11.
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Компоненты
газовой

смеси
Состав, 
% (об.)

Объемный
расход газа 

Кг  м*/с

На входе в первый слой ^
NH,
н ,
N,
СН4 +  Аг

4,00
71,28
23,76

0,%

0,93
16,73
5,55
0,22

Итого: 100,0 23,45

( NH, 10,50 2,32
На выходе из первого слоя ) н , 66,40 14,67
и на входе во второй слой ] N, 22,12 4,89

1 СН4 +  Аг 0,98 0,22 :

Итого: 100,0 22,10

( NH, 13,50 2,90
На выходе из второго слоя и 1 н 2 64,10 13,76
на входе в третий ) N, 21,38 4,61

СН4 +  Аг 1,02 0,22

Итого: 100,0 21,50

NH, 16,50 3,46
На выходе из третьего слоя 1 н , 61,84 12,96
и на входе в четвертый S N. 20,61 4,32

1 СН4 +  Аг 1,05 0,22

Итого: 100,0 20,96

( NH, 19,50 3,98
На выходе из четвертого слоя 1 н , 59,57 12,19
и на входе в пятый | N, 19,85 4,06

СН4 +  Аг 1,08 0,22

Итого: 100,0 20,45

( NH, 22,50 4.50
На выходе из пятого слоя 1 н , 57,30 11,41
(из реактора) ) N, 19,10 3,80VСН4 +  Аг 1,10 0,22

Итого: 100,0 19,93

а. Определить содержание аммиака в равновесной газовой
смеси в выбранном интервале температур, построить равновес
ную кривую и кривую оптимальных температур.

б. Определить критические скорости взвешивания, рабочие 
скорости газа и площадь сечения катализаторной коробки реак
тора.

в. Рассчитать константы скорости реакции и определить вы
соту слоев и общий объем катализатора, загружаемого в реак-
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т0р; определить гидравлическое сопротивление слоев катализа
тор э.

Ре ше ние ,  а. Константа равновесия реакции N2 +  ЗН2 
2NH3 +  Ч может быть рассчитана по эмпирическому уравне

нию изохоры Ларсона и Доджа |см. главу II, уравнение (11.7)], в 
котором дана температурная зависимость Кр и учтено влияние вы
сокого давления:

>8 У * **", =  '«л/Pn/ h> nh, -
— -  +  2,4943 |g Т +  РГ — 1,8564 • -  2,206

При Р =  30 МПа 0 =  1,256- 1(И.
Значения /Ср, рассчитанные по уравнению (II. 7) для диапа

зона давлений 10—100 МПа, приведены выше (см. главу II,
табл. 1).

Содержание аммиака в равновесной газовой смеси (для 
стехиометрической исходной азотоводородной смеси) можно опре
делить с помощью константы равновесия по уравнению, выведен
ному на основе объемных соотношений компонентов в конечном
га зе :

Значения дгР, рассчитанные по уравнению (VI. 76) для выбран
ною диапазона температур, следующие*:

t, °С 450 475 500 527 550
д-р, доли единицы 0,358 0,315 0,264 0,21 0,198

Расчет оптимальных температур для заданных условий (про- 
мотированный железный катализатор; Р =  30 МПа) можно про
изводить с помощью эмпирической зависимости

х =  27 — 0,18 (Г0пт — 450) (VI. 77)
или

Г о п т - 873 -  5,55* (VI. 78)

Значения практического выхода аммиака х, отвечающие со
держанию аммиака в газе после каждой полки реактора, приве
дены в исходных данных (таблица материального баланса).

Значения Топт, определенные по формуле (VI.78), а также 
другие данные, требуемые для построения равновесной кривой и 
кривой оптимальных температур, следующие:

Слой 1 2 3 4 5
х р, доли единицы 0,1% 0,218 0,25 0,282 0,315
х, доли единицы 0,105 0,135 0,165 0,195 0,225
гопт, °С 541 525 507 491 475

На основании этих данных строим график распределения тем
ператур и выходов аммиака по полкам реактора (рис. 22).

* Эти величины (как и Кр) можно найти в справочной литературе и спе-
**|; льных монографиях.



Рис. 22. Диаграмма х —I дли синтеза аммиака а пата, 
полочном реакторе:
/ — равновесная кривая; 2 —  оптимальная кривая. 1

б. Для определения рабочей скоро
сти газовых потоков шр находим кр я  
тнческие скорости взвешивания ш,„ 
и уноса частиц катализатора шун по

Согласно исходным данным, вяз
кость газа рг =  3,0-10~5 Па-с. Плот
ность газа определяем по правилу ад
дитивности:

формулам (VI. 20) и (VI. 33).

$50 470 490 510 530 550
Рг =“ (PH j PH i  +  PNjPNj +  *P n Hj  +

t,°C +  РинРин)У7(7Л ) <VI‘79>

При расчете по формуле (VI. 79) принимается состав газа на 
выходе из каждого слоя, причем плотность инертных примесей по
лагается равной плотности метана. Для первого слоя:

рГ| — (0,664 - 0,0895 +  0,221 • 1,25 +  0,105 • 0,76 +

+  0,0098 • 1,15) 273 - 300/814 • 1 — 42,6 кг/м3

А г,-вА .,(Р т-Р г ,)/Р?“
— 9,8 (1,5 - 10-3 ) 3 • 42,6 (3500 -  42,6)/(3,0 • Ю-5 )2 =  55 • 105 

« е в„ ,  -  55 • 10»/(1400 +  5,22 У б П о * )  =  405 и ш ,,,, -  Reisen r/(d,pri) =  0,19 м/с

Определяем Агмии, принимая м̂ни — 0,5 мм:
Агмнн — 9,8 (0,5 • Ю-3 )3 - 42,6 (3500 -  42,6)/(3,0 • 10-5 )2 =  2 • 105 

Reyll — 2 • 10*/(18 +  0,6 У Л О 5) — 690 и 

«Руи — 690 • 3.0 • 10“ V(0,5 - 10_3 • 42,6) — 0,97 м/с

Аналогичными расчетами устанавливаем гидродинамические 
параметры пятого слоя, поскольку при выборе рабочей скорости 
газового потока wr ориентируются на условия последнего слоя, 
принимая значение wr% близким к wM i; на нижележащих полках 
рабочая скорость газа выше вследствие более высокого объемного 
расхода газа VT. Этот фактор, а также загрузка нижних полок ка
тализатором с меньшими размерами частиц гарантирует полное 
взвешивание слоев на этих полках.

Для пятого слоя рГв =  51,3 кг/м3; Аг5 =  224 - 105; ReB3,5 =  590 и 
шаа|( =  0,22 м/с. Принимаем для пятого слоя минимальное чис
ло взвешивания 117=1,18. Этот прием приближает режим в пятом 
слое к идеальному вытеснению из-за уменьшения осевого переме
шивания и проскока газа в виде пузырей, т. е. увеличивает выход 
вммиака.
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рабочая скорость газа wPi =  1,18 • 0,22 =  0,26 м/с. На основа
нии этих данных определяем поперечный размер катализаторной 
'коробкн. Площадь ее сечения

Skit, к “  ^Рв/®г»

где Рр5 — расход газа на пятой полке в рабочих условиях, м5/а  
Vp, — Vr T,J(T0P) =  19,93 • 748/(273 • 300) — 0,182 м’/г

Тогда
*К.Т. К “ 0.182/0,26 =  0,705 м*

Внутренний диаметр катализаторной коробкн:
&кшт. к “  1,13 *VSkit, к =  0,95 м

Принимаем внутренний диаметр колонны синтеза D — 1 м.
в. Для расчета константы скорости синтеза аммиака на про

котированном железном катализаторе можно применить уравне
ние Аррениуса (IV.27), приведенное к виду:

* = .3 ,4 8 5 -10‘» P y - M p [ - £ / ( / ? r ) l  (VI. 80)

Здесь 0 — безразмерный коэффициент пересчета к рабочим усло
виям. При Я =  3 • 107 Па и / =  470—550°С 0 * 0 ,8 . Энергия акти
вации для промышленного железного катализатора Е =  
=  170 кДж/моль. Для оптимальных температур, определенных 
ранее, константа скорости синтеза, рассчитанная по уравнению 
(VI. 80), имеет следующие значения:

7*опт, К 814 798 780 764 748
* • 1 0 -4 24,2 16,1 8,4 4,6 2,96

Скорость синтеза аммиака на железном катализаторе в усло
виях, не слишком далеких от равновесия, определяют по уравне
нию Темкина и Пыжова (IV.35).

Для практических расчетов преобразуют уравнение (IV.35) 
к более удобной форме. Для этого выражают содержание компо
нентов в исходном н равновесном газе через степень превращения 
и общее давление, элиминируя тем самым величину и2, а также 
выражают время контакта т газа с катализатором с помощью ве
личин среднемассовой скорости газа, его плотности н поперечного 
Размера реактора.

В расчетном кинетическом уравнении учитывают содержание 
в газе инертных примесей. В преобразованном виде уравнение 
Темкина—Пыжова имеет вид:

*  *Рг Г 4  *2 1
dH0 (1 -  с ин)'-5 P 0 5Gr L (1 -  bxp)4 (1 -  Ьх)4 J

(1 -  Ьх)г5
(1 +  х)* 
(VI. 81)

Здесь Н0 — высота неподвижного слоя катализатора, обеспечн- 
вающая требуемое время контакта газа с катализатором, м; Сии —
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содержание инертных примесей в исходном газе, доли единицы* 
Ь = (1  Саи) /  (1 — Сии); Ог — среднемассовая скорость газа]
кг/(м*-ч):

Gr “  3600Игрг/4к1Т , iVi a J

Дифференциальное уравнение (VI.81) характеризует кинетику 
синтеза аммиака при режиме идеального вытеснения. По данным 
практики можно полагать, что на первых четырех полках колонны 
синтеза со взвешенными слоями катализатора гидродинамические 
условия близки к полному смешению. Для определения высоты 
слоя катализатора при режиме смешения уравнение (VI. 81) с уче
том соотношения (VI. 82) преобразуется к виду: а

3600 д х У г/>°-5 х (1 -  с , , ) 1-» 1
Ь с  I I  _  Л.Л2-5 I t  Л .  .Л3 Г г 2ŜK1T. 11 (1 - 6 * ) i 8 (l +  JT)3 Г x \

*2 1(1 - b x ) *  J

(VI. 83)

В этом уравнении Дx =  xi — xi-\, где xi — содержание NH3 в газе 
после /-го слоя. Для первого слоя катализатора: х\ =  0,105; xPi =  
=  0,196; Ajc, =0,105 — 0,04 =  0,065; СВЯ| =0,01; ft, =  1,01/0,99 =  
=  1,02; Л, =  24,2* 104; УГ|=22,1 м’/с. Подставив эти величины в 
уравнение (VI. 83), получим:

" о ,  -
3600 ■ 0,065 ■ 22,1 • 300',0.5 0,105 (I -  0.0I)15 

(1+0
«0,69 м

* * 1 х » ' W
24,2 • КГ • 0,705 (I -  1,02-0.105)2'5 (I +  0.I05)3

Х Г 0,196» 0,105* I
L (1 — 1,02 • 0,196)* (1 -  1,02 • 0,105)' J

Таким же образом рассчитывают значения Н0 для второго, 
третьего и четвертого слоев: / /0j =  0,47 м; Я0> =  0,82 м и Н0 =
=  1,03 м. Для пятого слоя ввиду относительно малого числа взвеши
вания (см. выше) принимаем гидродинамический режим близким 
к идеальному вытеснению и определяем Н0 путем графического 
интегрирования уравнения (VI.81), приведенного к виду:
d H 0i 3600УГР "*  *(1 - с нн)‘-»____________ 1__________

d x  k s u i . *  О — *х)*-5 (I + х ) 3 Г х \ ___________ х 2 1L (1 -  Ьхр)* (1 -  bx)* J
Принимая х равным 0,195; 0,205; 0,215 и 0,225, определяем для

d/4  г.каждого из них значение ~dx . Результаты расчетов по уравнению 
(VI. 84) следующие:

X
dH^
dx

0,195
31

0,215
37,6

150

0,205
34

0,225
42,3



рис 23. Г р а ф и к  д л и  о п р е д е л е н и я  в ы с о т ы  п и т о
диэлтора (к примеру 18).

dHojtix

Строим график зависимости dHoJdx от
v (рис. 23) и определяем высоту пятого 
слоя по площади, ограниченной кривой, 
осью абсцисс и перпендикулярами к ней в 
точках, отвечающих (0,195) и дг5 (0,225).
/7^ =  1,05 м.

Для расчета объема катализатора на 
полках, который должен обеспечить задан
ную степень превращения, необходимо вве
сти поправочный коэффициент с, учиты
вающий потери катализатора в результате 
истираемости и снижение его активности 
вследствие отравления. Объем катализатора в каждом слое опре
деляется по формуле:

Окат =  с^оЗкат. к (VI. 85)

Выбор коэффициентов запаса производится с учетом повышен
ной истираемости и отравляемости катализатора в первых двух 
слоях, для которых принимается наиболее высокий коэффициент 
запаса. Результаты расчета следующие:

Слой 1 2 3 4 5
с 1,35 1,35 1.1 1,1 1.2
» К 1 Т .  м 3 0,66 0,45 0,71 0,89 0,94

Суммарный объем катализатора, загружаемого в реактор, состав
ляет 3,65 м3.

Гидравлическое сопротивление слоев катализатора определяем 
по уравнению (VI. 42)

ДРсл =  gfhH (1 -е)
где Н — cHq.

Принимая порозность слоя е =  0,4, находим сопротивление 
первого слоя:

ДРСЛ1 =  9,8 • 3500 • 1,35 • 0,69 (1 -  0,4) =  19 200 Па

Аналогично находим сопротивление последующих слоев: 
\Pclj= 1 3  100 Па; ДРСЛ, =  20800 Па; Д/>СЛ4 =  26 000 Па; ДЯс.,5 =  
=  27 400 Па. Суммарное сопротивление всех слоев реактора:

ДР =  У  ДРсл — РкатРт(1 ~ е) =  0,1 МПа
^  сл S кат. к

ЗАДАЧИ ДЛЯ САМОСТОЯТЕЛЬНОГО РЕШЕНИЯ

Г Определить объем катализатора (для окисления SO] в S 0 3), если время
k, 'нтакта газа с катализатором т =  0,55 с. Порозность слоя е *= 0,364. Темпера
тура в реакционной зоне 55041. Расход газа V, =  10 300 м3/ч.

2. Определить объемную скорость газа в реакторе окисления SO], если ли-
l, 1 иная скорость газа w, =  0,8 м/с. Диаметр реактора 0  =  3 к. Высота слоя 
катализатора На «= 300 мм. Температура в реакторе 500 “С.
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3 Определить повышение температуры при окислении SOj, если с т е п е « |  
окисления х =  0,01; в исходном газе содержится 5% (об.) S 0 2 Теплота реакциЦ  
(кДж/кмоль); q„ — 102 500 — 9,26 Т. Теплоемкости компонентов исходного газа 
[кД ж /(м’ °С)]: с0 , -  1.4 cN f- 1 .3 3 ;  cs o ,  -  2,03.

4. Определить производительность [кг/(ч-л)1 катализатора синтеза аммиа
ка, если расход азотоводородной смеси 20 000 м3/ч, содержание аммиака в газе! 
после реактора 20% (об.), объем катализатора в реакторе 1,5 м3.

5. Определить производительность [к г /(ч м 3)] катализатора синтеза аммиаД 
ка при следующих условиях: концентрация NH3 на выходе из реактора 
26,5% (об.), на входе—2,7% (об.). Объемная скорость газа 45 000 ч-1.

6. Определить производительность реактора для каталитического окнсленвЯ  
метанола в формальдегид во взвешенном слое катализатора (Ag на пемзе) при 
следующих условиях: содержание метанола в исходной спирто-воздушной смеся 
35%. При окислении метанола предполагаются две реакции:

CHjOH +  0 ,5 0 , =  СН.О +  н ,о
с н ,о н  — ► с н , о  +  н ,

(1)
(2)

Степень превращения СН3ОН в СНгО х =  70%, причем на реакцию (1) расхо- ; 
дуется 75% превращенного СН3ОН, а на реакцию (2 )— 25%. Температура в 
реакторе t =  600 'С. Диаметр зерен катализатора d  =  2,5 мм. Его плотность! 
р т =  Ю 680 кг/м3. Плотность газа в рабочих условиях рг =  4,12 кг/м3. Кинема
тический коэффициент вязкости газа vr =  8,07-10-5 м2/с. Продукт — р аство |Я  
формальдегида в воде (формалин) концентрацией С =  40% (масс.).

7. Каталитическая реакция А R происходит в опытном реакторе идеаль-Я  
«ого вытеснения, в котором находится 10 см3 катализатора. Расход реагента А 
20 л/ч. Давление Я =  2 ,5 1 0 5 Па. Температура / =  125°С. Через реактор п р о -*  
пускают смесь, которая включает продукт, образующийся из вещества А. ]^ Я

Результаты опытов см. пример 8 главы VI.
Определить: а) порядок реакции и б) объем реактора, необходимый для I  

достижений степени превращения х — 0,35.
8. Каталитическую реакцию А -► R изучают в опытном реакторе идеальноП^Ц 

вытеснения, применяя различные количества катализатора. Расход реагента А 
20 л/ч, температура 1 =  117 °С, давление P =  3 1 0 s Па. Концентрация рсагеН'^И 
та А на выходе из реактора СА для различных опытов следующая:

кон

Объем катализатора, см3 20
С . , моль/л 0,074

кон
40 30 120 160

0,06 0,044 0,035 0,029

Определить объем реактора, обеспечивающий х =  0,35 при расходе реагеи-Я  
та А 2000 моль/ч и указанных Я и t.

9. В одноступенчатом реакторе идеального вытеснения с фильтрующим 
слоем ванадиевого катализатора осуществляется каталитическое окисление S O , l  
в S 0 3. Производительность реактора 75 т серной кислоты (моногидрата) в сут-Я 
ки. Исходный газ содержит [% (об.)]: S O ,— 11; 0 2 — 10; N2 — 79. З а д а н н а И  
степень окисления х =  0,75. Температура 570 °С. Линейная скорость газа в ра- я  
бочих условиях w =  1 м/с; х? =  0,78.

Определить: а) время контакта газа с катализатором т и объем катализа^ | 
тора Отт, необходимые для обеспечения заданной степени окисления; б) дна- .*  
метр реактора и высоту слоя катализатора Н\ в) для тех ж е условий оп р еде-я  
лить время контакта т при режиме, близком к полному смешению (кипящий I  
слой).

10. Исследуется кинетика реакции ЗН, 4- СО СН« ■+■ Н20  на никеле-Я  
аом катализаторе. Кинетическое уравнение, характеризующее начальную ско- Я  
рость реакции: и =  1,1рСо  (Ян2)° '7 (1 +  E5pMj). Заданная степень превращения, 1  
для которой справедливо приведенное кинетическое уравнение х — 0,3. Н асы п -^ | 
ная плотность катализатора р»,, =  480 кг/м3.

Определить объем реактора для превращения 4,536 кмоль/ч СО, присут* 1 
ствующего в эквимолекулярной смеси метана и водорода.
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Глава VII

МАССООБМЕННЫЕ п р о ц е с с ы

введение

Большинство промышленных химико-технологических процес
сов относится к гетерогенным. Огромное разнообразие гетероген
ных процессов затрудняет их классификацию. Принято некаталн- 
тические гетерогенные процессы делить по фазовому состоянию 
р еаген тов  на процессы в системах Г -Ж , Ж —Т, Г—Т и т. п.

Механизм гетерогенных процессов сложнее гомогенных, так 
как взаимодействию реагентов, находящихся в разных фазах, 
предшествует их доставка к поверхности раздела фаз и массооб- 
меп между фазами. Гетерогенный процесс представляет собой со
вокупность взаимосвязанных физико-химических явлений и хими
ческих реакций. Для количественной характеристики сложного тех
нологического процесса в ряде случаев допустимо расчленение его 
на отдельные стадии и анализ каждой из них. Такой анализ позво
ляет, например, установить, в какой области — диффузионной или 
кинетической — идет процесс, и при расчете пренебречь той ста
ди ей , которая оказывает малое влияние, если только скорости 
диффузии и химических реакций не соизмеримы.

Подвод реагирующих компонентов в зону реакции и отвод по
лученных продуктов совершается молекулярной диффузией или 
конвекцией. При очень сильном перемешивании реагирующих ве
ществ конвективный перенос называют также турбулентной диф
фузией. В двух- или многофазных системах подвод реагирующих 
компонентов может совершаться абсорбцией, адсорбцией или де
сорбцией газов, конденсацией паров, плавлением твердых веществ 
или растворением их, испарением жидкости или возгонкой твердых 
веществ. Межфазный переход — это сложный диффузионный про
цесс.

Важными технологическими показателями промышленных про
цессов служат равновесный выход продукта, определяемый равно
весием при данных условиях, и фактический выход продукти 
(к. п. д.), определяемый как равновесием, так и скоростью про
цесса.

Равновесные концентрации компонентов в соприкасающихся 
фазах определяются законом распределения вещества, который 
устанавливает постоянное соотношение между равновесными кон- 
чентрацнями вещества в двух фазах системы при определенной 
температуре. Постоянство соотношения не нарушается при нзме- 
"еиии начальной концентрации компонента или общего давления в 
системе. Существует несколько формулировок закона распреде- 
•тения для разных фазовых систем; так, частные случаи закона 
Распределения для равновесий в системе Г—Ж  известны под на- 
званнем законов Генри и Рауля.
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Для процессов абсорбции и десорбции равновесие между га
зами и их растворами в жидкости выражается законом Генри

(VII. |)

где р* — равновесное парциальное давление поглощаемого ком
понента в газе, Па; С* — равновесная концентрация компонента 
в жидкости, мол. доли; — коэффициент Генри, выраженный в 
единицах давления.

При расчете абсорбционного (или десорбционного) равновесна 
чаще выражают состав жидкости и газа в относительных моляр
ных концентрациях и пользуются зависимостью

c ; = i <  evil. 2)

где С'т— концентрация газа при равновесии, кмоль на кмоль 
инертного газа

c ; = c ; / ( i - c ; )  < т  з>

С'ж — концентрация жидкости при равновесии, кмоль на кмоль
растворителя

< 4 = c ; / ( i - c ; )  (VII. 4)

С’т — равновесная концентрация компонента в газе, мол. доли. 1 
Коэффициент распределения ф здесь — безразмерная величина, 

используемая в расчетах как критерий подобия:
ф -  с;/<4 (vii. ei

Зависимость растворимости от температуры описывается тер
модинамическим уравнением:

lg (* ./*!) =  -  АН  (1/Г, -  1/Г,)/(2.3/?) (VII. 6)

В ограниченном интервале температур теплота растворения 
АН — величина постоянная. Методы расчета растворимости с уче- 
том современной теории растворов изложены в литературе [25, 
с. 6561.

Для хемосорбционных процессов, когда, например, растворен
ный газ реагирует с жидкостью, равновесие определяется с ис
пользованием константы химической реакции. Так, в простейшем 
случае, если в жидкой фазе идет обратимая реакция между аб
сорбируемым компонентом А и активным веществом поглотител*
В с образованием продукта D (А +  В ** D) и если система сле
дует закону Генри (при небольших концентрациях раствора), то | 
константа фазового равновесия ф' определяется по формуле

Ф '-Ф /О  +  /СРС.) (V II.1

где С» — концентрация активного вещества поглотителя.
Если при абсорбции газа А раствором хемосорбента В про

текает реакция аА +  ЬВ *=* сС +  <Ш, то константа равновесия
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К ,  Равна
( c X xnJ a f a ( d X M J a f ‘

( N A - X XHH) ( N B - b X XHU/ a ) ‘
(VII. 8)b а

где /V* и N в — число молей веществ А и В до реакции; Ххим — 
число молей газа А, прореагировавшего с хемосорбентом В при
равновесии.

Величина NA— Ххпы =  Х^н,, где ХфИ> — количество газа, содер
жащегося в растворителе вследствие физической абсорбции. В на
иболее простом случае (когда общее количество растворенного 
вещества X-*■()) Яф1(э =  р*/ф, где ♦ — коэффициент Генри, зави
сящ ий от Я, Г и состава растворителя. В более сложном случае 
учитывают коэффициент ффш. зависящий еще и от концентрации 
растворенного вещества А. Обычно Яф„» <  ХХи«, поэтому Х ,мм »  V. 
В этом случае

. ♦ физ ( c /a ) e , a U / a ) , , , a X<c + d ' a 

’Д =  K p ( N B - d X / a ) bla
(VII. 9)

Равновесие в системах Г—Ж, Ж—Т и Ж—Ж основано на пра
виле фаз

С - К  +  П - Ф  (VII П )

(где С — число степеней свободы или вариантность системы; К — 
число независимых химических компонентов в системе; П — число 
внешних параметров, влияющих на равновесие фаз; Ф — число 
фаз) и выражается при помощи диаграмм фазового состояния, оп
ределяющих зависимость состояния системы и фазовых равнове
сий в ней от ее состава или внешних условий. Анализ таких диа
грамм описан в литературе, он позволяет определить равновес
ный выход продукта и условия максимального приближения ре
ального производственного процесса к равновесию.

Адсорбционное равновесие (система Г—Т) характеризуется 
уравнением изотермы адсорбции:

С .-М р)
Одной из простейших изотерм адсорбции является изотерма
Л эн гм юра

О* =■ A B p l( \ +  А р) (VII. II)
где А, В — константы, зависящие от свойств поглотителя и погло
щаемого вещества; G, — масса вещества, поглощаемого массовой 
(объемной) единицей адсорбента; р — парциальное давление ад
сорбируемого газа.

В общем виде уравнение изотермы адсорбции можно предста
вить так:

Оа -= A i e ~ B'v +  А ^ ~ в r  (VII. 12)
где

w *=т2 ig2 (pHlc/p)/Pj;
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А\, А2, В\, В2 — константы, характеризующие адсорбент и адсор® 
тип; р, — коэффициент аффинности; »|, v2 — мольные объемы стаЗ 
дартного и исследуемого вещества (в жидком состоянии)] 
м*/кмоль; рн«с — давление насыщенного пара поглощаемого коц| 
понента.

Изотерма адсорбции одного пара для температуры Т, мож«§ 
быть вычислена по известной изотерме другого пара стандартного 
вещества при температуре Ту. При этом абсциссы соответствуя), 
щих изотерм подчиняются зависимости:

In р2 -  In pH, Ct -  рJ , In (patcJPy)/T2 (V i 1. Ц

где Ри Р2 — парциальные давления стандартного и исследуемого 
веществ, Па; р„,С| — давление насыщенного пара стандартней 
вещества при абсолютной температуре Ту, Па; ри1С1 — давление
насыщенного пара исследуемого вещества при абсолютной темпе* 
ратуре Т2, Па.

Значения ординат для неизвестной изотермы 0 2 определяются 
через известные значения Gy по формуле:

G i- G . /p ,  (VII. 1 «

Если такое построение осуществляется по известной изотерм! 
адсорбции бензола при 7*i =  293 К, то уравнения (VII. 1 3 )И  
(VII. 14) принимают вид:

In Р2 -  In p HICl -  Ра • 293 In (75/р ,)/Г 2;

С» “  Gy • 0,089/Р|

Основной технологический показатель — фактический пыхо|1 
продукта или к. п. д. аппарата — определяется как отношение ф |Я  
тической массы переработанного компонента G.y, к равновесной 
т. е. показывает степень приближения к равновесию:

=  л -  Сф/Gp (VII. Л
Расчетные формулы для определения выхода продукта в (Н  

терогенных процессах осложнены наличием нескольких фаз. П о^Я  
зуясь законом сохранения массы, расчет степени превращешН 
обычно ведут только по одной фазе, чаще всего передают й. На
пример. степень превращения (степень извлечения) при ад со |^ | 
ции или абсорбции рассчитывают по формуле

* "■ (^яачг “  Оцояг)/Ся1Чг (VII. «

где <7и1,г, Окон. -  масса передаваемого компонента в газе, nocTji
пающем в аппарат и выходящем из него. Можно определить х по 
формуле

х ”  (С Начг — СцовгР)/Calqr (VII. 1щ

где Сна,г и Сконг— концентрации (объемные или массовые) псрщ 
даваемого вещества; р — коэффициент, учитывающий изменений 
объема газа в результате сорбции (см. пример 7).
1Е6

фактический выход (к. п. д.) определяется следующим обра
зом. В общем виде можно записать (при абсорбции):

*Ф =  П,б =  (С н„ г -  СК0Нг) / ( С , „ г -  С'г)  (VII. 18)

где  С’т — концентрация передаваемого компонента в газе, равно
весная со средней концентрацией его в жидкости.

Например, для некоторых случаев
с ; = ( с ; . , г + С н г) /2  (VH. 19)

где Сн*чг и Сконг — концентрации передаваемого компонента в 
газе, равновесные с содержанием его в жидкости до и после ап
п а р а т а .

Уравнение (VII. 18) и аналогичные ему выражения к. п. д. 
(например, в единицах концентрации жидкой фазы) выводят из 
материального баланса процесса. К. п. д. десорбции рассчитывают 
обычно в единицах концентрации жидкой фазы:

Чд -  (С „ „ ж -  СКонж)/(С*« -  C ^ J  (VII. 20)

Определение равновесных концентраций С\ и С’ж представляет 
собой задачу, решаемую по-разному для конкретных гетерогенных 
систем и реакторов для них.

Расчеты к. п. д. связаны с равновесными соотношениями, хотя 
эта величина определяется в основном кинетикой процесса, так 
как фактическое количество поглощаемого или выделяемого ком
понента зависит от скорости массопередачи и обычно меньше рав
новесного.

При расчете и моделировании гетерогенных процессов степень 
приближения к равновесию характеризуется критерием равновес
ности Ра

Ра -  1/(1 - Ч )  или Ра =  In [1/(1 — t|>] (VII. 21)

Фактический выход продукта зависит от множества факторов — 
как химических, влияющих на скорость химических реакций, так 
и физических и гидродинамических, влияющих на скорость массо
передачи.

Вид общего кинетического уравнения зависит от области — 
кинетической, диффузионной или переходной, — в которой идет 
процесс, т. е. от соотношения констант скоростей его диффузион
ных и химических стадий. В общем виде скорость гетерогенного 
процесса при идеальном вытеснении и неполном перемешивании 
Сражается уравнением:

« = ( VII.  22)

При режимах, близких к полному смешению, уравнение 
(VII. 22) имеет вид:

и =» О/т =  k bCF (VII. 23)
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Общие кинетические уравнения (VII. 22) и (VII. 23) в кажлД 

конкретном случае принимают определенный, иногда сложщ 
вид в соответствии с характером движущей силы Л С, способД 
выражения поверхности контакта фаз F, факторами, влияющий 
на коэффициент скорости процесса к. Эти уравнения служат ocff 
вой расчета реакторов и массообменных аппаратов. Для этой 
необходимо в первую очередь знать численное значение коэффц  ̂
циента скорости процесса к — наиболее характерного показателе 
эффективности работы аппаратов. Основная сложность разноха
рактерного влияния многих независимых переменных на скоросЯ 
процесса учитывается именно параметром к.

Для гетерогенных процессов (для двухфазной системы) в об
щем случае

ft “  ( (ft|. ft 2» ft„o6- •••• ®l- •••■ ®|> w f  •••• v |. VJ, P|t P> • • • ■
.... г,. Г,. Г,. ...) (VII.24)

где ku кг, кпоъ — константы скоростей прямой, обратной и побоч
ных реакций; D\, Dt, D\, Di — коэффициенты диффузии реагентов 
и продуктов реакции; w\, ш2 — линейные скорости потоков; о — 
коэффициент поверхностного натяжения на границе раздела фаз; 
vi, v2— кинематические коэффициенты вязкости фаз; р(, р2— плот
ности реагентов; Г|, Г2, Г3 — геометрические характеристики аппа
рата или его основных частей.

Эта сложная зависимость, как правило, может быть упрощена 
в результате исключения ряда факторов для процессов в диффу
зионной или кинетической области.

Кинетику процессов с участием жидких и газообразных реаген
тов можно рассмотреть на примерах абсорбции (десорбции). Чаще 
всего общую скорость этих процессов и размеры реакторов опреде
ляют физические диффузионные стадии. Для диффузионной обла
сти кинетические уравнения в наиболее общем виде можно пред* 
ставить следующим образом:
для абсорбции и =- ftrF (р — р‘) (VII. 25)

для десорбции и “  kmF { р ж ~  ^ж) (VII. 26)

где Сж — концентрация растворенного газа в жидкости, мол. доли; 
кг и кж — коэффициенты массопередачн, выраженные соответствен* 
но в единицах парциального давления или концентрации жидкой 
фазы.

При моделировании абсорбционно-десорбционных процессов 
расчетные уравнения, как правило, имеют критериальную форму! 
причем за определяемую величину обычно принимается величина 
коэффициента массопередачн, например

Nu' =» I (Re, Ga, Pr*. Г) (VII. 27)

где Nu' =  U /D  — диффузионный критерий Нуссельта; Re =* 
=  wl/v — гидродинамический критерий Рейнольдса; Ga =  g P /\2-^ 
критерий Галилея; Р г '=  v/D — диффузионный критерий Прай/Я
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т 1 я; к » —  коэффициент массопередачн; /  —  характерный линейный 
размер; D — коэффициент диффузии; до— линейная скорость по
том; v — кинематический коэффициент вязкости; Г — симплекс 
^„метрического подобия, характеризующий данный реактор.

В зависимости от аппаратурных и технологических условий 
„р авн ен и е (VII.27) приобретает тот или иной конкретный вид. 
'-Гак. массообмен между поверхностью отдельного пузырька, капли 
„ли частицы и окружающей средой, движущейся с относительной 
скоростью  Доо, описывается уравнением:

Nu' «= A Rem (Pr')" (VII. 28)

Когда поверхность раздела инертна, А «  0,6, т «  ' / 2 и п «  ‘Д; 
для свободно движущейся поверхности раздела А — 1,1; ш »  у* 
и п ~  'Д- При повышении турбулентности системы т увеличи
вается, а п снижается.

Для труб с орошаемыми стенками:
Nu' -  0.023 Re0 *1 Рг0>44 (VII. 29)

При массопередаче в турбулентном режиме лучше пользо
ваться критерием контакта Ма (Маргулиса):

Ма =  k/w  (V I’. 30)

Величина критерия контакта характеризует скорость растворе
ния газов в жидкостях. Так, при турбулентном режиме абсорбции 
можно принять, что хорошая растворимость газов определяется 
Ма >  1, а плохая — М а<0,1. Газы, соответствующие 0 ,1< М а< 1 , 
можно отнести к среднерастворимым в данных жидкостях.

Для массопередачн при пенном режиме критериальное урав
нение имеет вид:

Ма — A Rem (Р г/ )" (VII. 31)

где /Ууд =  H„/h0 — удельная высота пенного слоя; Н„ — высота 
слоя пены; Y =  ho/dt — симплекс геометрического подобия; d ,— 
эквивалентный диаметр аппарата; h0 — высота исходного слоя
жидкости.

Для абсорбции при перекрестном направлении потоков жидко
сти и газа:

т) =  2 W ( 2 » f +  *1б) (VI! 32)

При количественном выражении хемосорбционных процессов 
обычно вводят поправки к величине движущей силы или коэффи
циента массопередачн, которые характеризуют равновесие и ско
рость реакции в жидкой фазе. Можно представить, например, рав
новесное парциальное давление компонента при хемосорбции как

р ' - а Д К *  (I — а)) (VII. 33)

где Д' — константа равновесия химической реакции в жидкой фазе; 
степень насыщения абсорбента поглощаемым компонентом.

Ь этом случае:
u =  kt6F i p - a H K * { \ - a ) ) )  (VII. 34)
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Более точное выражение скорости, в котором Л«в не зависит от 
концентраций газовой и жидкой фаз, можно получить при опытноц 
определении движущей силы как

Д С =  р — р] (VII. |5)

где р\ — равновесное давление поглощаемого компонента на гра. 
нице раздела фаз при данных условиях.

Изменение скорости хемосорбции по сравнению с физической 
абсорбцией может быть учтено и другим способом — по увеличе
нию коэффициента массопередачи в жидкой фазе при условии, что 
движущая сила эквивалентна движущей силе физической абсорб
ции. Тогда

и =  **,*/=■ ДС (VII. 36)

где х — коэффициент ускорения абсорбции в жидкой фазе в ре
зультате реакции.

Коэффициент х является функцией многих параметров и выра
жается различно в зависимости от принятой модели хемосорб- 
ционного процесса. В общем случае

х  = ■ /(* ,, т0, р, р\. С, D„ Dp . . . )  (VII 37)

где то— период обновления (время контакта жидкости с газом от 
одного обновления ее поверхности до другого).

Сравнение показывает, что значения х, рассчитанные на базе 
различных моделей, отличаются незначительно. Некоторые зна
чения х приведены на рис. 24 и 25. Если в жидкой фазе протекает

Р и с .  2 4 .  К о э ф ф и ц и е н т ы  у с к о р е н и я  а б с о р б ц и и  х  п р и  р е а к ц и я х  п с р а о г о  п о р я д к а  •  а а я и О  
м о с т и  о т  к о н с т а н т  р а в н о в е с и я  К  и  п а р а м е т р а  а |  ( с м .  т е к с т ) .
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Рис. -’5 . Коэффициенты ускорении абсорбции к при реакции второго порядка в зависимости 
от параметров Л» и «г (см. текст».

обратимая реакция первого порядка А йе=* В, то для определения 
х в расчетах можно пользоваться данными рис. 24.

На оси абсцисс рис. 24 отложены значения параметра

« . - У В Д * .  (VII. 38а)

где k\ — константа скорости реакции первого порядка, 1/с; —
коэффициент массоотдачи в жидкой фазе при физической абсорб
ции. м/с; Da — коэффициент диффузии абсорбируемого газа, mvc.

При значении константы равновесия К =  О коэффициент х ра
вен единице, что соответствует случаю физической абсорбции. Слу
чай К =  оо соответствует необратимой реакции.

Данные для необратимой реакции второго порядка между ком
понентами А и В приведены на рис. 25 в зависимости от пара
метров а 2 и М. Здесь на оси абсцисс отложены значения

« 2 =  л/ ° а* А жЛ ж (VII- 386)

где kj — константа скорости реакции второго порядка, 
м3/<кмоль-с); Свж — концентрация несвязанной активной части 
помотителя в основной массе жидкости, кмоль/м®.

Значения М определяем по формуле
/ И - С ВжОв/(р С АД )  (VI 1.39)

Где с Ар — концентрация компонента А у границы раздела фаз; 
 ̂~ мело киломолей В, расходуемых по реакции на 1 кмоль А.
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На рис. 25 можно выделить три крайних области, в к о т о р М  

решение упрощается:
1) область малых значений параметра а 2 (примерно а 2 <  0,5* 

где х «  1, т. е. влияние реакции на абсорбцию незначительно ^ 
процесс соответствует физической абсорбции;

2) область больших значений параметра а 2 по сравнению с Aj 
(примерно <хг>5Л1). В этой области х не зависит от а 2 и равно 
М 4- 1 (случай быстрой реакции);

3) область больших значений параметра М по сравнению с а2 
(примерно Л 1 < 5 а 2). В этой области при а 2 >  2 значения х не 
зависят от М, причем х =  а 2.

Величина межфазной поверхности F отвечает поверхности бо
лее тяжелой фазы (жидкости) и иногда определяется эксперимен
тально. При высокой турбулизации, когда определение F затруд. 
нено, пользуются при расчетах фиктивной (условной) поверх
ностью (площадь сечения аппарата, полок, поверхность насадки 
и т. п.) или объемом (реакционный объем, объем жидкости и т. п.). 
В ряде случаев условную F определяют, пользуясь кинетическим 
уравнением, характерным для данного режима.

Скорость растворения (система Ж—Т) уменьшается по мере 
повышения концентрации растворенного вещества С в жидкой фа
зе согласно кинетическому уравнению физического растворения:

и*= kF (Снач — С) (V II.40)

В этом уравнении k — коэффициент скорости физического рас
творения, зависящий от скоростей диффузии и разрушения крис
таллической решетки, который иногда выражают следующим об
разом

k =  D J b  (VII. 4Ц

где D *— коэффициент диффузии растворенного вещества; 6 — 
условная толщина пограничного диффузионного слоя.

Критериальные зависимости для выражения скорости физиче
ского растворения имеют вид:

Nil' =  f (Re, Р г \ Ar) (VII. 4*

Так, критериальное уравнение для скорости растворения  
взвешенных кристаллов соли в условиях вынужденной конвекции  
(Re == const) записывается следующим образом

k J /D  =  A ((v/D) (*/Vv*) [(рт -  p* )/p*1IVi (VII. 43)

где А — постоянный коэффициент.
Для реакторов с мешалками коэффициент массопередачи 

можно определить из уравнения
kud J D =« A (v /D )-0,5 В ( nd2J y )  (VII- 44)

где du — диаметр круга, описываемого лопастью мешалки при 
вращении, м; А и В — коэффициенты, характеризующие тип ^е'
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аЛкн (например, для пропеллерной мешалки А =0,13, В =  0,58); 
jJ . частота вращения мешалки, с-1.

Скорость химического растворения можно выражать при по- 
м0щи уравнения (VI 1.40). В этом случае влияние химических и 
физико-химических параметров учитывают значением k. В литера
туре приведены для конкретных процессов и более сложные ки
нетически® уравнения.

РАСЧЕТЫ м а с с о о б м е н н ы х  п р о ц е с с о в  и р е а к т о р о в  
дЛя СИСТЕМЫ ж - г

П рим ер 1. Определить, какой объем кислорода из воздуха бу
дет растворен в 100 кг воды при 18°С под давлением 1 МПа. 

Р е ш е н и е .  По закону Генри мольная доля газа в растворе

М  =  ФР (VII. 45)

Коэффициент ф с повышением температуры, как правило, уменьшается; он 
зависит также от природы газа и растворителя. Значения ф для некоторых га
зов приведены на рис. 26. При нормальных условиях коэффициент ф выражает 
мольную долю газа в растворе (ф =  Nt).

По рис. 26 находим, что ф = 2 6 -1 0 _6 для кислорода при 18°С. 
Парциальное давление кислорода в воздухе при давлении 1 МПа 
составит: 0,21 •1=0,21 МПа. Мольная доля кислорода в растворе

N0 t  — 26 • К Г 6 • 10 • 0,21 — 54,6 • КГ®

т. е. в I кмоль воды растворено 54,6-10~6 кмоль кислорода. Сле
довательно, в 100 кг воды растворено

100 • 5 4 ,6 .10-6 / l8  кмоль или 100 • 54,6 • 1(Г6 • 22,4/18 =  6,71 • 10-3  м3 О,

Пример 2. Жидкость, состоящая из смеси 30% бензола, 45% 
толуола и 25% о-ксилола, нагрета до 100°С. Найти равновесный 
состав пара над жидкостью, 
если известно, что при этой 50 
температуре давление паров чи- г 
стою бензола составляет 1,78Х 
X 105 Па, толуола, 0,75-105 Па 
и о-ксилола 0,29-105 Па.

•’ е ш е н и е. По закону Рауля

Ра - ' V o (VII. 46)

гдс рА _  парциальное давление ком 
П0Нснта А в парах
ДСМн 
Ро-

V» — мольная Л1
этого компонента в растворе; 

парциальное давление пара чи- 
Тог° компонента А.

(ависимость константы раствори- _ ------
Р»тУРы. которых га J O B  в воде от гемпе-

Тем перат ура,°С
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Расчет ведем на 100 кг раствора:

Бензол 30/78 — 0,384
Толуол 45/92 — 0,490
Ксилол 25/106 — 0,236

0,384/1,11— 0,346 
0.490/1,11 — 0,441 
0,236/1,11 — 0,213

% <моя4
34,6
44,1
21,3

Итого: 1,110 1,000 100

Парциальное давление (Па) каждого компонента в паровое 
фазе по уравнению (VII. 46) составляет:

Рйега =  0,346 • 1,78 • 10® — 0,618 • 10s; ртол — 0,441 - 0,75 - 105 — 0,33 • 10» ’ 
Рксш, =  0,213- 0,29 - 10» =■ 0,059 - 10»: р =■ 1.007 (при 100 0О

Паровая фаза содержит (%):
бензол 0,618 I05- 100/(1,007-10»)= 61,3 
толуол 0,33-10»-100/(1,007-105) =  32,8 
о-ксилол 0,059-105 •100/(1,007-10») — 5,9

Пример 3. При 20°С давление паров воды равно 2340 Па. 
Подсчитать, какое давление пара будет над водой, содержащей 
15% (масс.) глицерина.

Р е ш е н и е .  Согласно закону Рауля

(Ро — р)/Ро — я/(яраст +  п) (VII. 47)

где ро — парциальное давление пара чистого растворителя: р — парциальное дав
ление пара растворителя над раствором данной концентрации; п — число моле! 
растворенного вещества в данном растворе; /»Р.ст — число молей растворителя 
в растворе.

Молекулярная масса воды равна 18,0, глицерина — 92,0, т. е. 
мольная доля глицерина в растворе составит:

«гл 0,15/92
п воя +  лгл 0,85/18 +  0.15/92 . 0.0332

По уравнению (VII.47) получаем:

(р -  р)/ро — 0.0332 или (2340 — р)/2340 =• 0,0332

Определяем давление пара над 15% раствором глицерина при 
20 °С:

р — 2340 -  0,0332 - 2340 — 2262 Па

Пример 4. Давление пара чистого этанола (р0) при 20°С равно 
5925 Па, а метанола 11860 Па. Рассчитать процентный состав 
(по массе) паров этанола и метанола над их смесью, состояше* 
из равного количества (по массе) того и другого вещества.
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Ре ше ние .  Возьмем смесь из I г С2Н5ОН и 1 г СНзОН. Про
изведем следующие подсчеты:

CiHsOH
I

46
1/45

0,410

сн>он
I

32
1/32

0,590

Количество
Молекулярная масса М 
Число молей в жидкой
смеси
Мольная доля в смеси 
д, . UM,

ЦМ, +  \1М,
Парциальное давление 0,410 - 5925 — 2430 0,590-11860 — 7 000
(Па) над жидкостью
Pi “  V o
Мольная доля в паро- 2430 „ „ „  7000

../ Pi
вой фазе

2430 +  7000
.0,258 2430 +  7000 . 0,742

Эти расчеты показывают, что паровая фаза содержит 25,8% 
(мол.) С2Н5ОН и 74,2% (мол.) СНзОН. Выразим этот результат в 
процентах по массе. Для этого обозначим через gi массу этанола 
в 100 г паров. Тогда масса пара метанола в том же количестве 
паров составит: #2=100 — g \ .  В пересчете на мольные доли:

- S '  М0ЛЬ ИЛИ (g ,/46) +  n M - g , ) / 3 T  М0Л- Д0ЛИ С*Н‘0Н
fitг■ моль ИЛИ N 2oZ

(100 — gi)/32
(gi/46) +  (100 — &i)/32 мол. доли CHjOH

Приравнивая эти количества к полученным выше числовым зна
чениям N\ и N2 , имеем;

gi/46
(gi/46) +  (100 — £,)/32

- 0,258 или (100 — g,)/32
(gi/46) +  (100 — gi) 32 .0,742

Решив любое из этих уравнений, получим: #, =33,3%  С2Н5ОН 
и #. =  ЮО — #,=66 ,7%  СНзОН.

Пример 5. Рассчитать движущую силу процесса взаимодействия 
аммиака с водой при проведении его в аппарате с движением фаз: 
а) при прямотоке; б) при противотоке; в) при полном перемеши
вании жидкости. В процессе абсорбции, проводимой при давлении 
9-1 МПа и 27°С, концентрация аммиака в газе снижается от 
С. пг =  4% (об.) до СКОН(. =  0,8% (об.), а концентрация аммиака в 
воде увеличивается отСиаЧж=0,05 кмоль/м3доСКОНж=0,25кмоль/м3.

Р е ш е н и е .  В общем виде средняя движущая сила процесса равна:
АСиач — АС конАСсо —

ср 2,3 lg (АСнач/АСкон)
(VII. 48)

Форма выражений локальных движущих сил АСаач н АС«„И зависит от на- 
пРав | ц НЯ взаимного движения фаз (рис. 27): 

а) при прямотоке

АСcm
(̂ -начг ^нач,.) (^коиг к̂онг)

2-3 18 [(^иач,. — ^начг)/(^конг — »инг) ]

1
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Рис. 27. Схема изменения концентраций реагентов:
а —при прямотоке; б —при противотоке; в —при полном перемешивании жидкости.

б) при противотоке

д С,CP+t '
( с н ,яг —  С К 0 Н Г)  — ( С К0.Г — С начг)

2.3 lg [ (С н„ г -  С*КОИг) / ( С ко„г -  С * „ г) ]

в) при полном перемешивании жидкости

д с ср.«ер 2.3ig [ ( c Ha4r- c ; ) / ( c KOHr- c ; ) ]

Для определения константы фазового равновесия между аммиаком и его 
водными растворами (до 3 кмоль/м3) можно пользоваться эмпирической фор-

(VII. 49)
мулой

=  9.705- ( 1 9 2 2 /Г )  _____

где ф выражено в м3-Па/кмоль; Г — в К.

Находим ф по формуле (VII. 49):
lg ф =  9,705 — (1922/300) =  — 3,294; ф =  2 • 103 м3 • Па/кмо.ть

Определяем соответствующие равновесные концентрации ам- 
миака:

С*ачг =  0,05 • 2 • Ю3 =  100 П а; С*0„г =  0,25 • 2 • 103 =  500 Па

Пересчитываем концентрации аммиака в газе на входе и вы
ходе, выраженные в процентах (объемных), в единицы давления:

10 - 0,04 =  4000 Па; С„ 10 • 0,008 =  800 Па

Подставляя полученные значения концентраций, определяем 
движущую силу (Па) для разных видов движения фаз:

АС,cP'ir'ir ‘ 1400; АСсрН 1700; АС,ср, =  1300
пер ...Таким образом, при данных условиях задачи «длина пу 

процесса для достижения одинаковых концентраций аммиака 8 
жидкости будет меньше всего в случае противотока.

П ри м ер  6 . Определить (для условий предыдущего примера) 
.р и ж у ш у ю  силу процесса в аппарате с перекрестным движением
фаз.

Р е ш е н и е .  В аппаратах с перекрестным движением фаз, например в пен- 
ноМ абсорбере, движущую силу определяют по формуле, достаточно точной для 
технологических расчетов:

ДСпер 1
(*-ная ^*нач) (^ н ач  ^кон )

2 .3 1 g [ ( C „ , - C * Ha, ) / ( C H„ - C ; 0H) ]
■̂нач к̂ои (VII. 50)

Подставляя полученные в предыдущем примере значения кон
центраций , получаем: ACcP)e[) =  2100 Па. Таким образом, пере
крестный ток интенсивней, чем противоток, на (2100— 1700)Х 
X 100/2100 »  20% .

Пример 7. Определить степень превращения (степень извлече
ния) при абсорбции (адсорбции), если известны объемные кон
центрации извлекаемого компонента до и после проведения про
цесса: Снач И Скон.

Р е ш е н и е .  Степень извлечения (%) можно рассчитать по формуле

JT =  (С„а, -  Скон) • 100/Сна, 7  (V II. 51)

где С — концентрация (по анализу), в процентах (объемных) или в единицах 
массы, приходящихся на единицу объема всей газовой смеси.

Формула справедлива лишь при постоянстве объема несущей фазы. Если 
в процессе объем существенно изменяется, то это надо учитывать.

Выведем формулу, учитывающую изменение объема несущей фазы. Пусть 
объем несущей фазы в начале процесса равен о*» при процентной концентрации 
передаваемого компонента Сяач, а в конце процесса имеет соответственно о,0а 
и С, Тогда степень извлечения (%) равна:

х = (СначРнач/100) — (Сконркои/100)
СконРнач/100

100 г
Поскольку начальный и конечный объемы не известны, выразим раоа через 

Ртч. С некоторым допущением (пренебрегая влиянием изменения объема на ко
личество поглощаемого компонента) можно записать:

»кон =  Рнач ■
(£яач — 1-кон) Риач 

100
Тогда:

(СкачРнач/100) -  С кон [ о яач -  <С нач - С * * , )  Р„ач j / |()0

СначРиач/100

£нэч Скон

100.

I скон  ̂I — 100 ) 100 (VI 1.52)

При более точном выводе получаем:

(СиачРнач/100) -  СКОи (она, -  ) /
^  начинай/Ю0

100
100
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Обе формулы дают практически одинаковые результаты.

Пусть Снач =  50% (об.); Скок — 5% (об.), т. в. в результат 
п  извлечения объем газа сильно изменяется. Найдем х: по формул* 
Л, (VH.52) — х =  £4,5%, по формулеДУП.52а) — х =  94,5%, по ф ор . 

муле (VII.51Ц ;-х  =  90%. Как видно, существенная погрешно^Н 
получается в последнем случае. Она уменьшается по мере сни. 
жения разницы между Снач и СКОи.

Пример 8. Рассчитать коэффициент диффузии аммиака в воз. 
духе при 25°С и давлении 105 Па.

Р е ш е н и е .  Коэффициент диффузии D (м2/с) газа А в газе В (или газа В 
в газе А) может быть вычислен по полуэмпнрическон формуле ДжиллнлендаИ

0,00435- IO-5r v’

с « „ | 1  - С Кон/100)1

0,00435 • 10- в Г " / ' l= V ** (VII.

:где Г — абсолютная температура, К; Я — общее давление, МПа; о* и Ов — м 
ные объемы газов А и В, см’/моль; Мд и Мв — молекулярные массы А и В.

Мольные объемы определяют как сумму атомных объемов элементов, вхо
дящих в состав газа (см. Приложение I). Например, для паров бензола ( C j H  
С«н, =  6 • I M  +  63,7 -  15 =  96 см’/моль.

Для расчета D предложены и другие, более сложные соотношения, например
ACIдовольно точная формула Чен Нинг Хсинго н Омара

0,151 • I0-4  (7У100)1'®1 д /н М д Ч - 1/Мв
D =

Р [ ( ра/ 100)0,4 +  (Рв/lOO)04] 2 (T Akj)Tbj i o  ООО ) u-14
(V II.54)

где Т и Тв — критические температуры газов А и В.

В Приложении II приведены значения коэффициента диффузии Do некото
рых газов при давлении Я0 =  0,1 МПа и температуре Т0 =  273 К.

Значение коэффициента диффузии D при температуре Т и давлении Я мож
но найти по D0 из уравнения:

D =  Д0 <Я„/Я) (Г/Го)*'* (VI 1.55)

Для заданных условий имеем (А — аммиак; В — воздух); Ма;
=  17; va =  15,6 -f- 3-3,7 =  26,7 см3/моль; Гдкр =  405К; Мн =  29:
гв =  29,9 см3/моль; Тв = 132  К.кр

По формуле (VII. 53) находим:

D «= 0,00435-• 10~4 (273 +  25)v* / 1 , 1  n i o c  , л_4 г/
— г,-----------г й ------- Д / —  Ч------ « 0 ,1 8 5 -1 0  м /с

1 (26,7 '* +  29,9 '1)2 V  17 29

Если воспользуемся формулой (VII. 54), то получим:
С -  0.'51'0-;[|273 +  2W ID D |'''V W 4 n 7 S  _  ^

I [(26.7/100)0,4 +  (29.9/100)0-4!2 (405- 132/10 000)" 14

Результаты расчетов по обеим формулам практически совпа* 
дают.
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Пример 9. Рассчитать коэффициент диффузии (м*/с) аммиака
р „„.те при 25 °С.

Р е ш е н и е .  Для определения коэффициента диффузии газа А в раствори* 
теле В при 20 ®С можно воспользоваться формулой Арнольда

О » ----------- ' . / J -  +  - L  (V II.56)
аЬ + °в ) V МА мв

где цм — вязкость растворителя при 20 41, МПа-с; а и ft— поправочные коэф
фициенты для диффундирующего вещества и растворителя (для газов а =  I, 
для поды ft =  4,7, для метанола и этанола ft =  2, для ацетона ft =  1,15).

В зависимости от температуры коэффициент диффузии в жидкостях увели*
чм мнется

0  =  0 ,о { I +  [0,2 v W  (i -  29)/pv*l } (V II. 57)

где |> — плотность растворителя, кг/м’.
Для практических расчетов можно пользоваться формулой Уилки и Чанга, 

как достаточно простой и проверенной на большом числе систем

О =  7.4 • 10"17 (dM B)v* Г/(ро06) (V II.58)

где d  —  поправочный коэффициент (для нескондснсированных жидкостей, диэти* 
лопого эфира, бензола, гептана d =  I; для воды d =  2,6; для метанола d  =  1,9;
для этанола d =  1,5).

Для заданных условий сначала определим коэффициент днф- 
ф\ uni при 20°С. Имея (А — аммиак; В — вода) а =  1; Ь =  4,7; 
ц — 1 МПа*с; оа =  26,7 см3/моль (см. предыдущий пример); ов =  
— 2-3,7 4-7,4=14,8; М\ =  17; ‘Мв =  18, по формуле (VII. 56) по
лучим:

о _________ L_!2
*° 1-4.7 V T  (26.7

По формуле (VII. 57) найдем коэффициент диффузии при 25°С 
(г =  1000 кг/м3):

D — 0,244 • 10~®{1 *f [0.2 V T  (25 — 20)/1000''>]) =  0,27 • 10"* м2/с

Для сравнения найдем D по формуле (VII.58), для которой 
d — 2,6 и ц =  0,9 МПа *с:

D — 7,4 • 10“ 12 (2.6 * 18),/« (273 4- 25)/(0,9 • 26,7°*) =  0,25 * 10 '*  м2/с

Как видно, результаты сравнительно близкие.
Пример 10. Определить коэффициент эффективной диффузии 

(коэффициент перемешивания) при абсорбции аммиака водой в 
л ином аппарате при 20°С. Скорость газа в аппарате 2 м/с; плот- 
н сть орошения 5 м*/(м2*ч); высота исходного слоя жидкости 
2° мм.

Р е ш е н и е .  Коэффициент перемешивания (еаар, м*/ч) при пенном режиме 
0пределяют по уравнению

« . . Р - 0 . 1 - . Ч  (VII. 59)

Где — скорость жидкости (плотность орошения), м’/(м*-ч); W. — высота пен-
,10: о слоя, м. •*

77̂ --------- гттг л / —  4- —  -  0,244 * 10'*  м2/с
'■ +  14,8ч>)г V  17 18
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В свою очередь, высота пенного слоя при известной высоте Л0 (м)' исход! 
ного слоя жидкости равна

Н„ =  4.35 • 1 0 -6А“ V 5/ ^ 1'3^ 25)  (VII. 60)

где wr — скорость газа в полном сечении аппарата, м/с; а — поверхностное на. 
тяженне жидкости, Н/м; v — кинематический коэффициент вязкости жидкости 
м*/с.

Для системы воздух — вода при комнатной температуре и для других 
стем, близких к ним по физическим свойствам, уравнение (VII. 60) принимает 
более простой вид:

Нп =  0.806А®-6»®-* (VII. 61)

Определяем высоту пенного слоя
На — 0,806 • 0,020,6 • 20'5 =  0 ,11 м

коэффициент перемешивания
«пер =  0,1 - 5 1-15. 0,11 = 7 -  10“ 2 м2/ч =  0 ,1 9 5 -10“ 4 м2/с

Сравнение с данными предыдущего примера показывает, что 
коэффициент перемешивания, характеризующий турбулентный 
перенос в жидкой фазе, примерно на 4 порядка выше коэффициен
та молекулярной диффузии в той же среде.

Пример II [21, с. 52]. Произвести расчет среднего времени пре
бывания реагентов в реакторе на основании замеров концентрации 
индикатора, покидающего реактор в определенные интервалы вре
мени. Известны следующие опытные данные:
т, с 0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100
С, моль/л 0 0 I 4 11 10 7 4 2 0,5

Р е ш е н и е .  Среднее время пребывания тем больше, чем больше объем ре
актора цР, и тем меньше, чем больше расход реагентов V [по аналогии с урав
нением (VI. 11))

тср =  Op/V

И » И
(VII. 63)

Расчет интегралов ведем по приближенной формуле прямоугольников

 ̂ <р dx да Дт (<pi +  Ф2 +  фз +  ••• +  Фп- i )

— интервал между соседними значениями т, в данном случае Ат =  10 с 
^предполагается, что все Ат одинаковы); ф|, фг и т. д. — последовательные зна- 
ч-нпя функции. Последнее значение (фя) в расчет не принимается, поэтому 
*ормула оканчивается предпоследним значением (фя- | ) .
 ̂ Следует указать, что в формуле (VII. 62) концентрация С входит и в чис- 

лИТ( ль и в знаменатель, поэтому безразлично, в каких единицах она выражена.

Предварительный расчет произведения тС для числителя фор
мулы (VII.62) удобно сгруппировать:

0 10 20 30 40 50 60 70т, с
С, моль/л 
т С

I
20

4
120

11
440

10
500

7
420

4
280

80
2

160

90
0.5

45

100
0
0

Тогда, используя формулу (VII.63), получим:
10 (0 +  0 +  20 +  120 +  440 -f- 500 +  420 +  280 +  160 +  45) _  gl) £ 

Тср ”  10(0 +  0 +  1 +  4 +  И +  10 +  7 +  4 +  2 +  0,5)

Пример 12 [21, с. 55]. Произвести расчет степени превраще
ния в реакторе по распределению времени пребывания частиц для 
необратимой реакции первого порядка с й =  0,1 с_| по данным 
предыдущего примера.

Р е ш е н и е .  Заметим прежде всего, что при рассмотрении вопроса на про
стейшем примере протекания в потоке необратимой реакции первого порядка 
основные выводы можно распространить и на обратимые реакции первого по
рядка. Далее, уравнения тепло- и массопередачи аналогичны уравнению обра
тимой реакции первого порядка (а при абсорбции, когда равновесное давление 
компонента равно нулю, — уравнению необратимой реакции первого порядка); 
скорость реакции

и =  А (С А — С д)

Время пребывания частицы в аппарате — случайная величина.
Из теории вероятности известно, что, проведя опыты с импульсным вводом 

индикатора и измерением его концентрации С»„ (рис. 28), тСР можно рассчитать 
по формуле:

т ер С (т) dx (VII.62)

Интеграл в знаменателе этого выражения служит для нормирования концентра^ 
ции индикатора С. Так как по приведенным выше опытным данным С =  0 при 
т >  100 (весь индикатор покинул реактор), то для любых функций ф(т), со

держащих С в качестве сомножителя:
кюI

Индикатор

 ̂ ф ( т ) < / т =  J ф(т)</т 
о о

с=з Рис. 28. Схема измерения концентрации индикаторов:
I — аппарат; 2—датчик концентрации; 3—самопишущий при* 
бор.

скорость абсорбции на единицу поверхности

“ а б = * м ( С А - С *А'* (VII. 64)

поток теплоты [Д ж /(м ?-с)] (см. главу III)
QT =  AT(r , -  Г,)

Поэтому выводы, полученные для реакции первого порядка, в значительной 
степени (с поправками на движение фаз) можно отнести и к процессам массо-
11 теплопередачи.

Кинетическое уравнение необратимой реакции первого порядка:

Откуда
dC'K/ d x ------ *СА

СА =  САе-*'
Где САо ~  концентрация вещества А в начальный момент.

При изохорном протекании реакции степень превращения:
х =  1 - ( С А/С А<)

(V II.65)

(VII.66)
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В уравнении (VII. 65) т — время протекания реакции; часто вместо т под 
ставляют среднее время пребывания. Но такой способ усреднения в общем сл| 
чае может быть неверен.

Для получения общего правильного ответа следует воспользоваться рас. 
пределением времени пребывания с тем же нормирующим множителем, что и » 
уравнении (VII. 62):

о д .?  Г"

Л • л

С dx (VII.67)

100
о

Применим для расчета формулу (VII. 67). Сгруппируем исход, 
ные данные для интегрирования
т 0 10 20 30 40 50 60 70 80 90
С  0 0 1 4  II 10 7 4 2 0,5
•  ~к х -------  0,135 0,0498 0,01832 0,00674 0,00248 0,00091 0,00033 0,00012 -

е ~ кхС 0 0 0,135 0,198 0,202 0,0674 0,017 0,004 0,001 0,000

и получим:
ю  (0 +  О +  0,135 +  0,198 +  0,202 +  0,0674 +  0,017 +  0,004 +  0,001 +  0) 

10(0 +  0 + 1 + 4 + 1 1  +  10 +  7 +  4 +  2 +  0,5)
— 1 - 0 , 0 1 6  — 0,984

Пример 13. Определить расход серной кислоты для осушки воз
духа при следующих условиях. Производительность абсорбера 
1000 м3 сухого воздуха в час. Содержание влаги в воздухе, кг на 
1 КГ СуХОГО ВОЗДуХд! Кнач —1 0,02; Укон — 0,006. Содержание воды в 
кислоте, кг на 1 кг моногидрата: Хн,ч =  0,75; ЯКОн =  1,0. Сушка 
воздуха производится при атмосферном давлении.

Р е ше ни е .  Массу серной кислоты (считая на моногидрат) на 
1 кг сухого воздуха рассчитываем по формуле:

7. — G ■ I
-* н

0,02 -  0,006 
1 ,0 -0 ,7 5 — 0,015 кг

Общий расход серной кислоты (моногидрата)
1000-1 ,29 .0 ,015— 19,4 кг/ч

где 1,29 — плотность сухого воздуха, кг/м3.
Пример 14 (23, с. 278—280). Насадочный абсорбер для погло

щения паров ацетона из воздуха орошается водой, расход L ко
торой составляет 3000 кг/ч. Температура воды 20°С. Через аб
сорбер пропускают смесь воздуха с парами ацетона, содержащую 
6% (об.) ацетона, а чистого воздуха в этой смеси — 1400 м*/ч. 
Степень абсорбции ацетона 98%.

Найти высоту абсорбционной башни, заполненной керамиче
скими кольцами размерами 2 5 X 2 5 X 3  мм, если коэффициент 
массопередачи £ „= 0 ,4  кмоль/(м2-ч) на единицу разности концен
траций в газовой фазе, выраженной в кнломолях ацетона на кило
моль воздуха. Скорость газа в полном сечении башни принять на 
25% меньше скорости газа, соответствующей началу эмульгиро*
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2« Зависимость равновесных в парциальных 
“  ,,.ний газовой фазы от аонцентраини жидкой
{‘„''примеру

рання жидкости. Равновесные концен
трации в системе ацетон — вода взять 
по литературным данным.

Решение .  Количество поглошае- 
м,,: о ацетона в час:

1400 • 0,06 • 0,98/1(1 -  0,06) • 22,4) =
— 3,9 кмоль

С»б

Начальная концентрация ацетона в 
во ю. орошающей абсорбционную баш
ню (в верху башни), Л. =  0. Конеч
ная концентрация ацетона в воде, вытекающей из башни (в низу
башни):

Xgii =  G,aJL — 3,9 • 18/3000 =  0,0234 кмоль/кмоль

Начальная концентрация ацетона в воздухе (внизу, при входе
в абсорбер):

Увн =  0,06/0,94 =  0,0639 кмоль/кмоль

Концентрация ацетона в воздухе, выходящем из башни (т. е. 
в псрху башни):

У, — 3,9 • 0,02 • 22,4/(0.98 • 1400) =  0,00128 кмоль/кмоль

Но этим точкам на диаграмме У—X (рис. 29) нанесена рабо
чая линия. Там же проведена равновесная линия по уравнению: 
У + =  1,68 X.

Рассчитываем движущую силу абсорбции в низу башни:
Ду яп =  Увн — У*н =  0,0639 — 0,0393 — 0,0246 кмоль/кмоль

Значение определено по уравнению равновесной линии для 
соответствующего низу башни:

У*» «= 1,68 • 0,0234 — 0,0393 кмоль/кмоль

Движущая сила абсорбции на верху абсорбера:
ДУ% =  Ущ — У* =  0,00128 — 0 =  0,00128 кмоль/кмоль

Средняя движущая сила в абсорбере:
0,0246 -  0,00128ДУсР = — 0,0079 кмоль/кмоль

2.3 lg (0.0246/0.00128)

Необходимая поверхность массопередачи:
F — G*e/(*м Al'cp) — 3,9/(0,4 • 0,0079) -  1230 м>

Объем слоя керамических колец, необходимый для создания 
7акой поверхности массопередачи, определяем из формулы для
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насадочных колонн, работающих при пленочном режиме сгеканЛ 
жидкости

F =  HeS a ^ e (VII. ■

где H„S =  v — объем, занятый слоем насадки, м3; Н» — высота 
слоя насадки, м; S  =  nD2/4 — площадь сечения колонны, м2; D -, 
диаметр колонны, м; он — удельная поверхность насадки, м2/м3- 
фс— коэффициент смоченностн насадки (при плотностях орошения 
Lo >  5 м3/(м 2-ч) принимают обычно фс =  1).

Отсюда
1230/(204 - 1) =  6 м1

где 204 — удельная поверхность он данной насадки, м2/м3 (см. 
Приложение III).

Определим площадь сечения башни. Скорость газа в аппарате 
wr (считая на полное сечение) для режима эмульгирования най- 
дем из уравнения:

w2a  р и0-16
,  — 1 7»Ш ” ( - £ = - )0,00145go3B (рж -  pr) J \  G J V Рж -  р J

0,125
(VII. 69)

где ис» — свободный объем насадки, м3/м3; А = —0,125 (для про
цесса ректификации) и 0,022 (для процесса абсорбции); L — рас
ход жидкости, кг/ч; G — расход газа, кг/ч.

Значения входящих в это уравнение величин: L =  3000 кг/ч| 
рг= 1 , 2  кг/м3; G =  1400-1,29-Ь 3,9-58/2 «  1900 кг/ч; рж =  
=  1000 кг/м3; L/G  = 3000/1900=  1,58; рг/р ж=  1,2-1000 =  0,0012; 
Рж =  1 • 10-3 Па-с; Уев =  0,74 м3/м3 (см. Приложение III). Подстав
ляя эти значения в формулу (VII.69), имеем

/  ю2 • 204 • 0,0012 • 10- 2 М NI 0,00145 - 9,817674» J - °-022 - '-75 • ̂  25 • 0-00' 2 ,1й
откуда находим: wr =  1,56 м/с. Я

По условию берем скорость газа на 25% меньше, т. е.: 
юг =  1,56 -  0 ,2 5 -1 ,5 6 =  1,17 м/с

Площадь сечения колонны:
S =  1400 • 293/(3600 • 273 • 1,17) =  0,356 м*

д|>| принять на 20% больше минимально необходимого. Общее 
давление, при котором ведется процесс, 105 Па. Температура воды
20 сС.Определить среднюю движущую силу абсорбции для обеспече- 
H,iя требуемой полноты поглощения S 02.

Решение .  Растворимость S 02 в воде при 20°С и соответст
вую щ ее парциальное давление следующие:
Содержание SOj ч. (масс.) 1 0,7 0,5 0,3 0,2 0,1 0,05 0,02
[на ЮО ч. (масс.) HjOJ
Парциальное давление SOj 7850 5200 3460 1880 1120 426 160 66,7
иад раствором, Па

Парциальное давление S02 во входящем газе в низу абсорбера. 
р , „ =  105 - 0,05 =  5000 Па

Этому давлению соответствует в растворе (при равновесии) 
0.69 кг S 0 2 на 100 кг воды. Общая масса поглощаемого S 02 
1000 кг. Отсюда минимальный расход поглощающей воды:

£ ми„ =  1000 • 100/0,69 =  145 000 кг/ч =  145 м3/ч

Действительный расход подаваемой воды:
£  =  145 - 1 , 2 =  174 м3/ч

Движущая сила процесса абсорбции на верху абсорбера:
. Ар. =  р . - р 1

Концентрация S02 в выходящем из аппарата газе: 
5(1 - 0 , 9 )с в- •100 =  0,52% (об.)

Откуда
95 +  5 ( 1 - 0 , 9 )  

рв =  10! • 0,0052 =  520 Па

Так как на орошение подается чистая вода, то р\ =  0. Следо
вательно:

Др„ =  520 — 0 =  520 Па

Движущая сила процесса абсорбции в низу абсорбера:
ИМ “  РлМ РВН

Отсюда диаметр колонны D =  0,67 м. Необходимая высота 
слоя насадки:

Ип =  o /S  — 6/0,356 =  16,9 м 1

Проверяем плотность орошения:
L0 =  i/(P«S) =  3000/(1000 - 0,356) =  8,4 mj/ (m‘ - ч) I

При такой плотности орошения фс= 1 ,  т. е., как и было принято.
Пример 15. В час поглощается чистой водой 1 т диоксида се

ры из газов обжиговых печей, содержащих 5% (об.) S 02. Сте
пень поглощения S02 составляет 90%. Количество орошающей во-

Выше найдено: р»и =  5000 Па. В воде, вытекающей из абсор
бера (внизу), содержится:

Хвн =  1000 • 100/174 000 =  0,575 кг SOj на 100 кг воды

Этому содержанию S 02 в растворе (при равновесии) соответ
ствует парциальное давление 4100 Па (см. выше). Следовательно: 

Дрвн =  5000 -  4100 =  900 Па

Принимая приближенно равновесную линию за прямую, нахо
дим среднюю движущую силу всего процесса:

Дрср =  (900 +  520)/2 =  710 Па
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Пример 16 |23, с. 287]. Определить коэффициент массопере. 
дачи по данным предыдущего примера. Скорость газа, считая 
на полное сечение абсорбера, 0,35 м/с; режим пленочный. Абсор. 
бер — башня, заполненная кусками кокса со средним размером 
75 мм (он =  41,7 м2/м3, уС1 =  0,58 м3/м3).

Р е ш е н и е .  Можно принять, что диффузионное сопротивление жидкости  
ничтожно мало по сравнению с сопротивлением газа, т. е. общий коэф ф ш ш с^| 
массопередачн приближенно равен коэффициенту массоотдачи k, для газ*/. 
Для этого случая воспользуемся обобщенным уравнением для пленочного ре
жима работы абсорбера (в соответствии с уравнением (VII. 28)]:

Nu' -= 0.027 Re“* (P r ')033 (VII. 70)

Здесь Nu£ =  fcrd sp|IH гДрг0 г) — диффузионный критерий Нуссельта, при 
малых концентрациях поглощаемого компонента в газовой фазе рмл г =  Р и 
Nu' =  kTd yPMtl(pTDt)\ Rer — 4u-rpr/(a Hpr) — критерий Рейнольдса; Рг' =  
=  3600 р гДргОг) — диффузионный критерий Прандтля для газа.

В этих формулах: ^  — коэффициент массоотдачи для газа, кмоль/(м2 ч X 
Х МПа ) ;  d, =  4ос>/о н — эквивалентный диаметр насадки, м; р»». г — среднее пар
циальное давление инертного газа в газовой смеси, МПа; Мг — молекулярная 
масса газа (газовой смеси); о„ — удельная площадь поверхности насадки, m1/ mj; 

— свободный объем насадки, м’/м*.

Находим критерии Рейнольдса и Прандтля по приведенным 
выше формулам

4 - 0 , 3 5 - 1 , 1 6 - Ю3 
К*г 41,7-0,0175

2220 ,  3600 - 0,0175-10 -3
Р Г г =  1.16-0,049

1,32

определив предварительно плотность, вязкость и коэффициент 
диффузии газа:

рг да 28 • 273/(22,4 (273 +  20)] =  1,16 кг/м3; ц г =  0,0175 • 10-3  Па • с 

Dr =  (0,122 • 3600/10*) (293/273)'^’ =  0,049 м*/ч (см. Приложение II)

Теперь можно решить уравнение (VII. 70)

и найти kr\

kr

где dt =  4 • 0,58/41,7 =  0,0556.
Пример 17. Определить к. п. д. одной полки пенного аппарата 

при абсорбции соляровым маслом бензольных углеводородов из 
коксового газа (пример абсорбции хорошо растворимых газов) 
при следующих условиях: скорость газа в полном сечении аппарата 
дог= 1 , 5  м/с, высота слоя пены на полке Н„ =  0,15 м, начальная 
концентрация бензольных углеводородов в газе 35 г/м3, темпера
тура в зоне абсорбции 30 °С, давление в аппарате — атмосферное 
Р =  10,1-10» Па.

Nu' — 0,027 • 2220" ® • 1,32о.зз. 14.1

Nu'prDr 14.1 - 1,16 - 0,049 
</,/>,Иг “  0,0556 ■ 0,937 • 28 =  4,4 кмоль/(м* • ч • МПа)
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Рис. 30. Номограмма для опредгления я. п. д. абсорбция одной полки пениого аппарата.

Р е ш е н и е .  При абсорбции хорошо растворимых газов в пенном слое к. п. д. 
пилки можно найти из уравнения для определения критерия равновесности Раг

Par =  5.3 [® ?/(vrg ) ]“ 0W (v r/D r) - o-2 (tr /P )-0-2 ( / / n / d / 4i (V II-71)

r.u- Раг =  1/(1 — Пг)— критерий равновесности по газовой фазе [см. уравнение 
(\ II 21)]; tir =*(Кнач — Гкон)/(Кнач — К’ р) — к. п. д. полки массообменного ап- 
п фата по газовой фазе; V и«ч. У*ом концентрация поглощаемого компонента 
в газовой фазе в начале и конце процесса соответственно, г/м’; К*р — концен
трация поглощаемого компонента в газовой фазе, равновесная со средней кон
центрацией жидкости на полке, г/м’.

Поскольку диаметр не влияет на пенообразование, принято подставлять в 
критерии d, — 1,13 м (диаметр аппарата с площадью сечения I м*).

Графическая интерпретация уравнения (VII. 71) представлена номограммой 
л ля определения к. п. д. одной полки пенного аппарата при абсорбции (рис. 30). 
3 ля условия работы, по этой номограмме с хорошей точностью легко опреде
лить к. п. д. пенного абсорбера.

Для пользования номограммой предварительно вычисляем еле- 
л гащие величины (физические константы находим по справоч- 
11 им данным, например |6, т. 1, с. 982]):

Rw =  ЮгРгЛЛг) — 1.5s • 0,45/(9,8I2 • 1,33 - 10-в ) -  11 800

Рг' -= prg/(prDr) -  1.33 • 10~® • 9,81/(0,45 • 8.3 • Ю’ 6) -  3,5 

М =  ф /Р =  3,88 • 107(10,1 • 104) - » 0,385; МРг' — 0,385 • 3,5 — 1,35

С помощью этих величин по номограмме находим значение 
к ч. д. одной полки пенного абсорбера. Для этого соединяем точку 
1.35 шкалы МРгг с точкой 11800 шкалы Rw прямой линией.
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Т)ж.% Рис. 31. Номограмма для определения к. п. » 
до десорбции одной лодки ленного аллара-

которую продолжаем до пер< 
сечения с линией А. За те Л 
точку пересечения а соединяем 
с точкой 0,15 шкалы Н„  пря
мой линией и продолжаем ш  
до пересечения со шкалой я  
в точке, лающей искомое зна| 
чение к. п. д. Для заданных 
условий iir =  74,5%.

Пример 18. Определить 
к. п. д. полки пенного аппара
та для десорбции аммиака из

слабой аммиачной воды острым паром при следующих условиях: 
удельный расход пара (отношение расхода пара к расходу жидкон 
сти) 0,2 кг/кг; высота слоя пены на полке 0,15 м; Р =  1,01 -105 Па.

Р е ш е н и е .  При десорбции хорошо растворимых газов в пенном слое 
к. п. д. полки можно найти из уравнения для определения критерия равновес* 
ности Раж

где Ра* =  In [1/(1 — »)*)] — критерий равновесности по жидкой фазе (см. урав
нение (VII. 21)]; г)ж =  (Якон — — Хк.ч) — к. п. д. полки массообмен
ного аппарата по жидкой фазе; Х„„, /Г„о» — концентрации десорбируемого ком
понента в жидкости в начале и конце процесса соответственно, г/м*; X* — равно
весная концентрация десорбируемого компонента в жидкости при данных ycJl^L  
виях, г/м3; G — расход пара через аппарат, кг/ч; L — расход жидкости в лесом  
бере, кг/ч. Остальные обозначения см. в примере 17.

При помощи номограммы на рис. 31, представляющей собой графическую! 
интерпретацию уравнения (VII. 72), можно легко определить к. п. д. пенного де*| 
сорбера.

Предварительным расчетом, пользуясь справочными данными, 
находим, что Рг£ =  0,62. Без существенной погрешности можно 
допустить, что для слабых аммиачных растворов (при концентра
циях NH3 ниже 2 г/кг) система подчиняется закону Генри. Из ли
тературных данных имеем: ф =  9,9-105 Па. Тогда

М =  9,9- 105 (10,1 • 104) =  9,8 и М Р г'=  9,8 • 0,62 =  6,1

Откладывая эти величины на соответствующих шкалах номо
граммы, находим точку а на линии А и затем, подобно примеру 
17, по заданному значению высоты пены Н„ отсекаем прямой ли
нией на шкале т)ж значение к. п. д. одной полки пенного десорбе- 
ра, выраженного по жидкой фазе. Оно составляет т)ж =  53%.

Пример 19. [15, с. 150]. Определить необходимую поверхность 
контакта фаз в абсорбционной колонне для поглощения аммиака 
из смеси газов раствором серной кислоты.

Парциальное давление аммиака в смеси газов (МПа): на вхо
де в колонну 0,005, на выходе 0,001. Концентрация серной кислоты
178



р абсорбере (кмоль/м3): на входе 0,6, на выходе 0,5. Частные ко
эффициенты массоотдачн: &г =  3,5 кмоль/(м2-ч-МПа), кж =  

0,005 м2/ч, ф =  750 кмоль/(м2 МПа). Расход смеси газов 
45 кмоль/ч; общее давление 0,1 МПа. Газ и жидкость движутся
противотоком.

Реакция протекает с большой скоростью по уравнению 2NH3 +
4- H2SO4 =  (NH4)2S04 и практически необратима.

Р е ш е н и е .  При реакции между газообразным реагентом А и реагентом В
в жидкой фазе, протекающей по схеме аА +  ЬВ ---- ► dD, скорость абсорбции
onpi деляется по формуле

Ра +  (DB,c a/DAm*)
"аб= (1/М +  0/Ф*«) (VII. 73)

где u,t — количество компонента А, перемещенного из газовой фазы в жидкую 
через единицу межфазкой поверхности в единицу времени (скорость абсорбции), 
кмоль/(м*-ч); Ра — парциальное давление компонента А в смеси газов, МПа; 
С в — концентрация реагента в жидкой фазе, кмоль/м1; Da и Db — коэффициенты
диффузии, м2/ч; т =  Ь/а.

Уравнение (VII. 73) дает значения и,в в случае, когда концентрация Се
ниже определенной критической концентрации Св жидкого реагента, при ко-°кр
торой межфазная и реакционная поверхности совпадают. При СВ ^ С В ;

"»б —  * гРа KP(Vn.74)

Критическая концентрация активной части абсорбтива в этом случае равна:

Св =  шОа*гРа/(О в*ж) (VII. 75)
hP

Числитель уравнения (VII. 73) характеризует движущую силу процесса, а 
знлменатель — общее сопротивление процесса, выраженное тем же способом, чго 
н в случае физической абсорбции.

Обозначим D B/(D Amt|>) =  q, и, так как \/к, +  1/ф*ж =  1/*«, то уравнение 
(VII. 73) примет вид

“ а б ^ М Р А  +  ^ в )  (VII. 76)

где к* — общий коэффициент массопередачи.

По заданным условиям (принимая D\ =  DB) определяем кри
тическую концентрацию активного компонента жидкой фазы в со
ответствии с уравнением (VII. 75):

Св =  0,5 • 3.5РА/0.005 =  350рА

в нижней части аппарата Св =  350 • 0,005 =  1,75 кмоль/м1 ^Св^ > 0 ,5 ^  

в верхней его части Св =-350 0.001 = 0 ,3 5  кмоль/м1 (^В кр< 0 >6)

Чтобы облегчить расчет, делим абсорбционный аппарат на две 
зоны: в нижней зоне концентрация компонента жидкой фазы (сер- 
чой кислоты) меньше, а в верхней — больше, чем СВкр. В реак-
т ,ре на определенном уровне будет существовать участок, в ко
вром критическая концентрация Свкр будет равна концентрации 
СеРной кислоты.
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Из общего материального баланса определяем расход
аммиака 45(0,005 — 0,001)/0,1 =  1,8 кмоль/ч 
серной кислоты 1,8/2 =  0,9 кмоль/ч или 0,9/(0,6 — 0,5) =  9 м’/ч

Положение границ между зонами находим из уравнения ба- 
ланса для нижней зоны:

45 (0,005 -  рА)
— 1— 0J----- ^ “ 2 - 9 ( Св„р - 0 . 5 ) - 2  - 9(350рА - 0 5 )

Откуда
рА — 11,25/6750 — 0,00166 МПа 

Св — 350 • 0,00166 — 0,58 кмоль/м*

Для определения числа превращаемых киломолей подставим 
q =  1/(0,5-750) =  0,00267 в уравнение (VII. 76).

Обозначим движущие силы для нижней зоны через At, а для 
верхней — через Аг; получим:

д ; — 0,005 +  0,00267 • 0.5 — 0,00633 МПа

д.'_> 0.00166 +  0.00267 - 0,58 — 0,00321 МПа

Среднее значение движущей силы процесса:
д 'р — (0,00633 + 0,00321 )/2 =  0,00477 МПа

Общий коэффициент массоиередачи
1/*м — |/*г + 1/\|>*ж =  1/3.5 + 1/(750 - 0,005)

откуда ku =  1,8 кмоль/(м2-ч-МПа).
Теперь из уравнения (VII. 76) имеем для нижней зоны:

в ' - = | , 8  - 0.00477 — 0,0083 кмольДм2 • ч)

Для верхней зоны обычно находят значения движущей силы 
процесса в низу и в верху зоны:

д"  =  0,00166 МПа: д"  =  0,001 МПа

0,00166 +  0,001 
Аср“ --------j------- 0,00133 МПа

Отсюда для верхней зоны:
и“б — 3,5 - 0,00133 — 0,00465 кмоль/(м2 • ч)

Расход (кмоль/ч) аммиака:
в нижней зоне 45(0,005 — 0,00166)/0,1 =  1,5 
в верхней зоне 1,8— 1,5 =  0,3

Поверхность (м2) контакта для каждой зоны и общая:
F '  — 1.5/0,0083 — 180. F" =  0,3/0.00465 =  65: Foflm — 245

Пример 20. Рассчитать пенный аппарат для очистки газа, по
лучаемого при электролизе MgCU, от возгонов пыли. Необходимо



учесть целесообразность возможно более глубокого охлаждения 
,а с целью снижения в нем водяных паров.
Производительность аппарата 800 м3/ч 70%-ного по хлору газа, 

ц ,чальная температура газа 40°С, температура воды 10°С. Со- 
д, ржание пыли (хлориды Mg, Са, Na, К) в газе 5,6 г/м3. Предпо
лагается, что размер частиц 10—20 мкм. Остаточное содержание 
пили 0,04 г/м3. Влагосодержание газа 4,0 г/м3.

Р еш ен и е. Расход газа в рабочих условиях (принимаем, что 
of шее давление газа составляет 0,975> 105 Па):

800 (273 - f  40) • 100 000/(273 • 97 500) =  930 м3/ч

С газом вносится:
влаги 4,0-930 =  3720 г/ч или 3720 22,4/(18 1000) -= 5 м3/ч 
пыли 5,6-930 =  5200 г/ч

Расход сухого газа: 800 — 5 =  795 м3/ч.
В соответствии с технологическими требованиями, учитывая 

имеющиеся опытные данные (разность температур между газом и 
жидкостью на выходе из пенного аппарата обычно составляет 
Д/ =  3-г5°С ), принимаем температуру газа на выходе 13°С. 
Тогда расход сухого газа на выходе из аппарата (принимая, что 
перепад давления в аппарате ориентировочно равен Д Р =  
=  1600 Па) составит:

795 (273 +  13) • 100 000/273 (100 000 -  1600) — 855 м’/ч

Парциальное давление водяного пара при 13°С равно 1490 Па 
[6, т. 1, с. 724). Содержание Н20  в газе на выходе:

1490- 100/(100 0 0 0 -  1 600 )=  1,5%

Расход газа на выходе из аппарата:
855 - 1 0 0 /(1 0 0 - 1,5) =  868 м3/ч

Расход водяных паров на выходе из аппарата:
868 -  8 5 5 =  13 м'/ч

Влагосодержание газа на выходе:
13 - 273 (100 000 — 1600) - 18 • 1000/(273 -4- 13) -100 000 - 22,4 • 868 =  11 г/м3

С газом уносится:
влаги 11 -868 =  9550 г/ч 
пили 0,04-868 =  35 г/ч

Чтобы обеспечить принятую концентрацию пыли в очищенном 
газе, необходимый к. п. д. должен составлять:

=  1(5200 -  35)/5200) • 100 =  99,3%

Определим режим работы аппарата и его конструктивные раз
о р и . Работа пенного пылеуловителя во многом зависит от со- 
блюдення в нем оптимальной скорости газа дог, возможные пре
зл ы  изменения и характер влияния которой выявлены при
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улавливании различных видов пыли в лабораторных и промышлепя 
ных аппаратах [24].

Учитывая некоторое снижение объема газа на выходе из ап- 
парата, нежелательность брызгоуноса (возникающего при высо- 
ких wr), целесообразность ограничения гидравлического сопротив
ления аппарата Р и возможность изменения производительности 
аппарата в пределах ±25%, принимаем шг =  2 м/с (под решет- 
кой). Применяя однополочный аппарат, подсчитаем высоту пены, 
чтобы обеспечить принятый к. п. д. (rjn) пылеуловителя.

Коэффициент скорости пылеулавливания k„ (м/с) связан с 
выражением:

=  2т]пюг/(2 -  г\„) =  2 • 0,993 • 2/(2 -  0,993) =  3,94 м/с

Влияние высоты Н„ слоя подвижной пены на k„ (при улавли- 
ванни гидрофильной пыли со средним размером частиц 6 =  15 +  
-т- 20 мкм) определяется эмпирической формулой

*п =  //„  +  1,95®г -  0,09 (VII 77)
откуда

# п  =  * п -  1,95юг + 0,09 =  3 ,9 4 -  1,95 - 2 +  0,09 =  0,13 м

,аждения газа, принимаем т  =  1,0 л/м3. Тогда необходимый 
расход промывающей воды:

L =  1.0 • 930/1000 «  1,0 м*/ч

Интенсивность i потока воды (считая, что сливное отверстие 
за н и м а ет  всю ширину решетки):

i =  1,0/0,36 =  2,8 м3/(м -ч )

Обычно принимают i =  1 ± 5  м3/(м -ч).
Высота исходного слоя жидкости Л0 определяется высотой по

рога Лп и слоем жидкости поверх порога
Л о - ч М о  +  Зе' W  (V II-78)

гдс Уп — коэффициент подпора пены порогом (изменяется от 0,4 
Д(, 1; для данных условий ф„ =  0,6); е '— коэффициент увеличе
ния слоя жидкости вследствие дополнительного сопротивления ее 
движению, возникающего при работе решетки (для данных усло
вии е' =  1; см. Приложение XII).

Тогда __
йп =  (35 — 3 ^2.8* )/0,6 =  50 мм

В условиях, приближающихся к работе пылеуловителей, На 
определяется по формуле

Н„ =  0,65юг (Ао +  0,015) +  2Л0

На основании опытных данных устанавливаем решетку типа 
12/6*, свободное сечение которой:

S0 =  914 / t 2 =  91 • 62/ l2 2 ■= 22,7%

в которой высота исходного слоя жидкости равна:
Ло =  (Н„ -  0,01юг)/(2 +  0,65шг) =  (0,13 -  0,01 • 2)/(2 +  0.65 • 2) -  

=  0,035 м =  35 мм

Площадь сечения аппарата:
S  =  930/(3600 - 2) = 0 ,1 3  м*

Форму сечения можно принять как круглую, так и прямо
угольную, исходя из конструктивных соображений и места уста
новки аппарата. При круглом сечении диаметр аппарата

Dl n = . V 4 -  0,13/3,14 =  0,41 м

Принимая более удобную при небольших размерах аппарата 
квадратную форму, определяем стороны аппарата:a= 6= V 0 .13=3 
=  0,36 м или 360 мм. Если сохранить такие размеры аппарата 
по всей его высоте, то скорость газа wr на выходе из аппарата 
будет равна

юг =  868/(3600 • 0,13) =  1,85 м/с

что приемлемо.
По данным лабораторных и промышленных опытов удельный 

расход т воды на очистку газов со средней запыленностыв! 
(С„ <  10 г/м3) и при невысокой температуре ( / ^  100°С) со-| 
ставляет 0,2—0,3 л/м3. Учитывая необходимость максимального |

Скорость газа в отверстиях решетки
Юо =  Юг • 100 (So*) =  2,0 • 100/(22,7 - 0,9) =  10 м/с

(где г — доля перфорированной части решетки; г =  0,9), что ра
ционально при улавливании пыли.

Установлено, что для гидрофильной пыли
Лп =  0,89 (Шг/ЛЭбОО* (0.1 -  Л„)*1 }0005 [p„6J®r/(g n rdo)]0 04 (VII. 79)

где р„ — кажущаяся плотность пыли, кг/м3; 6 —средний диаметр 
частиц пыли.

Поскольку свойства улавливаемой пыли в точности не изве
стны, можно воспользоваться частным видом этого уравнения

Пп =  1,01 (®ri/[3600g (0,1 -  л„)»1 )0005 (VII. 80)

применимым при улавливании гидрофильной пыли с 6 =  15 мкм.
Тогда

Ч„ =  1,01 (2,0 • 2,8/(3600 - 9,81 (0.1 -  0,05)*] )0005 =  0.995 или 99,5%

что хорошо совпадает с принятым ранее значением т)„.
Общее гидравлическое сопротивление:

д р  =  д р с. р +  д р „  +  л/>,„ (VII. 81)

* Числитель— шаг h между центрами отверстий, мм; знаменатель — диа- 
Wt lP do (мм) отверстий.
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(VII.

Сопротивление сухой решетки (Па):
ЛРс. р ~ 1 .4 5 р г^ / 2

. D _  1,45 (0.7 • 3.233 +  0,3 • 1,243) 273 • 97 500 • 10* 
с , р =  2 (273 4 -40) 100 000 170 Па

где Рг =  (0,7рС11 +  0,39аоз)Г Р /(Т П .
Сопротивление пенного слоя:
Д Р сл  =  (325//„ -  23юг 4  43,5) g — (325 • 0,13 -  23 • 2 +  43,5) • 9,81 — 400 Па

Сопротивление ввода и вывода газа и брызгоотбойника (по 
100 Па): ДЯ,п =  3-100 =  300 Па. Тогда АР =  870 Па, что не 
слишком отличается от ранее принятого.

Пример 21. Рассчитать пенный аппарат для осушки газа сер. 
ной кислотой концентрации 93%. Конечное содержание влаги в 
газе не должно превышать 0,04% (масс.). Производительность 
аппарата 750 м3/ч (сухого газа). На осушку поступает газ со 
следующими параметрами: температура 13°С; расход влажного 
газа 819 м3/ч; влагосодержание 11 г/м3. С газом поступает 
влаги 9,0 кг/ч.

Р еш ен и е . Материальный баланс. В соответствии с техниче- 
скими требованиями к аппарату конечное влагосодержание газа 
составляет 0,04% (масс.). Принимаем, что объем газа при про
хождении через аппарат не изменяется (поправками на измене- 
ние температуры и давления газа пренебрегаем).

Расход газа:
750 • 3,233 — 2420 кг/ч — 2,42 т/ч

С газом уносится влаги:
2420 • 0,04/( 100 -  0,04) — 0,97 кг/ч или 0,97 • 22,4/18 — 1,2 м3/ч

Сушка хлора производится серной кислотой. Принимаем, что 
возможное разбавление кислоты (вследствие поглощения влаги) 
происходит за один цикл, причем кислота разбавляется до 78%- 
ной. Таким образом, начальная концентрация кислоты 93%, ко
нечная 78%.

Масса воды на 1 кг 100%-ной кислоты:
на входе в аппарат (1 — 0,93)/0,03 =  0,075 кг 
на выходе из аппарата (1 — 0.78)/0.78 — 0.282 кг

Водопоглошаемость 1 кг 100%-ной серной кислоты:
0,282 -  0,075 — 0,207 кг

Расход (кг/ч) серной кислоты:
в пересчете на 100%-ную (9,0 — 0,97)/0,207 =  38,8
свежей 38,8-1/0,93 =  41,7
отработанной 38,8/0,78 — 49,7
93%-ной на осушку 1 т хлора 41,7/2,42 =  17,3

Тепловой баланс. Сушка газа сопровождается выделение!* 
теплоты вследствие разбавления серной кислоты абсорбируем!
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р0дой. Теплота разбавления 1 кг 93%-ной ll2SO« до 78%-ной 
flK гавляет 213,3 кДж/кг (подсчитано по правилу Томсона). При
вод теплоты в результате разбавления кислоты:

213.3-41,7 — 8882 кДж/ч

Для упрощения расчета можно допустить, что вся теплота, 
pi шляющаяся при разбавлении, расходуется на нагревание кис- 
к гы и газа (т. е. теплопотерями аппарата пренебрегаем). То* 
гд,1 нагрев хлора и кислоты в процессе сушки составит:

8882/(4,19 (2420 • 0,124 +  49,7 - 0,358)) — 6,7 вС

По технологическим соображениям такой нагрев кислоты и 
га ia можно считать допустимым, тем более что не учтены тепло- 
п(дери аппарата.

Расчет аппарата. В соответствии с принятыми параметрами 
га за  на входе и выходе из аппарата, к. п. д. пенного осушителя 
га за  должен быть равным

г\ — (9.0 -  0,97)/9,0 — 0,9
(парциальным давлением водяных паров нал серной кислотой, 
поступающей в аппарат, пренебрегаем). По результатам лабора
торного исследования к.п.д. одной полки пенного осушителя мо
жет быть принят равным 80%, т. е. 0,8. Тогда необходимое число 
полок в аппарате:

п — lg (1 — 0,9)/Ig (I — 0,8) »  2 полки

Принимаем 3 полки, поскольку возможны снижение показа
телей при переходе в заводские условия и неравноценность по
следующих полок.

N читывая результаты исследований, необходимость обеспечения 
оптимального гидравлического сопротивления и нежелательность 
брызгоуноса, а также возможность изменения производитель
ности аппарата (±25% ), принимаем скорость газа в полном 
сечении аппарата шг =  1,75 м/с при расходе сухого газа 
750 м3/ч.

Для обеспечения принятых значений к.п.д. полок и, следова
тельно, требуемой эффективности осушителя, необходимо созда
ние на каждой полке слоя пены высотой //„ =  0,2 м. В наших 
условиях высота пены определяется по формуле:

н „  — 0.7w r (ho -  0,0 1 2 ) +  1.75Й0 (VII. 83>
Тогда для создания нужной высоты пены 0,2 м высота исход 

ного слоя кислоты на всех решетках должна составлять:
Н„ — 0,008 trr 0,2 -  0,008-1,75 

Ло= 1,75 +  0,7®г "  1,75 +  0,7-1,75 0,06 м — 60 мм

Расход влажного газа, поступающего на осушку, равен 
И 9 м3/ч. При принятой скорости газа в полном сечении аппара
та площадь сечения аппарата:

S — 819/(3600 • 1,75) — 0,13 м*



Диаметр аппарата для круглого сечения 
Da„ — V 4 -  0,13/3,14 =  0,4 У

однако для лучшего распределения жидкости на решетке прини
маем форму сечения аппарата прямоугольную. Тогда стороны 
аппарата: а = 480  мм, Ь = 270  мм.

Интенсивность потока кислоты на нижней решетке
/ =  49,7/(1704 -0,27) — 0.11 ы*/(н ■ ч) В

где 1704 — плотность 78%-ной H2S 04, кг/м3; 0,27 —длина слив
ного отверстия, м.

Принимаем, что интенсивность потока кислоты постоянна и 
равна 0,1 м3/(м -ч).

Высота порога может быть определена по формуле:
А„ -  (Л, +  Зе' J ? ) / ^  (VII 84)1

Выше найдено, что высота исходного слоя кислоты должнаЯ 
составлять на всех полках 60 мм. Для условий работы пенного! 
осушителя коэффициенты фп и е' можно принять следующими К 
(см. Приложение XII): е' =  1, фп =0,45. Тогда: Я

Л„ =  (60 +  3 VoTT*)/0.45 =  125

Для условий работы пенного осушителя газа можно признать Я 
пригодной решетку типа 6/3. Такую решетку устанавливаем на 1 
всех трех полках аппарата. Свободное сечение решетки 6/3 5о =  1  
=  22,7%. Скорость газа в отверстиях каждой решетки ^ Я

W o  =  1,75 • 100/22,7 =  7,7 м/с

(площадь перфорированной части решетки равна площади сво*| 
бодного сечения аппарата). Учитывая небольшой диаметр отвер*] 
стий в решетках, высокую плотность газа и значительную вяз*] 
кость серной кислоты, такую скорость газа в отверстиях можно ] 
признать приемлемой.

Движущую силу абсорбции водяных паров серной кислотой] 
подсчитываем на основании следующих данных:

На входе На выходе
Содержание Н»0 в газе, Па 1490 160
Давление паров HjO над кисло- 200 2,7
той, Па

(1490 -  2 0 0 ) - ( 1 6 0  -  2,7)
Р с р =  2.3 lg ((1490 — 200)/(160 — 2,7)] =  113

Всего необходимо в аппарате поглотить воды из газа 9,0—• | 
— 0,97 =  8,03 кг/ч.

Коэффициент абсорбции водяных паров серной кислотой при ] 
принятых режимных условиях составляет в среднем ]
0,0565 кг/(м2-ч-Па) (считая на площадь решетки пенного аппа* 
рата). Тогда общая площадь решеток должна составлять:

$общ =  8.03/(545 • 0,0565) =  0,26 м«
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Общая площадь решеток в запроектированном аппарате рав
на 0,13-3 =  0,39 м2, что превышает оптимально потребную пло
щадь и, следовательно, обеспечит необходимую эффективность 
работы пенного осушителя.

Пример 22. Расчет аппарата со взвешенной орошаемой на
садкой (ВН).

А. Определить коэффициент абсорбции фтороводорода 3— 
5% раствором Na2C03 в аппарате ВН с двумя слоями насадки 
производительностью 100000 м3/ч при условии, что: концентра
ция фтороводорода на входе и выходе соответственно 0,1 и
0.002 г/м3; температура газа на входе 70 °С, на выходе — 20 °С; 
диаметр аппарата 2,5 м. Высота неподвижного слоя насадки на 
каждой опорной решетке Я„ =  0,3 м.

Б. Определить высоту слоя насадки Н'„, необходимую для 
достижения эффективности абсорбции г) =  0,985 в аппарате ВН 
с двумя слоями насадки, и гидравлическое сопротивление абсорб
ционной зоны при скорости газа 5,5 м/с и плотности орошения 
10 м3/(м2-ч), если плотность шаров 6Ш =  200 кг/м3.

Р е ш е н и е. Аппарат с орошаемой взвешенной насадкой представляет собой 
цилиндрическую колонну с одной или несколькими перфорированными, щелевы
ми или прутковыми решетками и расположенными на них слоями насадки из 
полых шаров. При подаче газа под нижнюю решетку в результате взаимодей
ствия потоков газа и жидкости с насадкой образуется турбулизованная газо
жидкостная смесь с развитой межфазной поверхностью. В зависимости от 
о  прости газа в аппаратах ВН различают три основных гидродинамических режи- 
ма — стационарное состояние насадки, начальное и развитое взвешивание. Опти- 
мнльным для осуществления массообменных процессов является режим разви
того взвешивания насадки.

А. Скорость газа в аппарате при заданных условиях: 
w r =  1000 000/(3600 • 0,785 • 2,5*) =  5,5 м/с

Эффективность (к.п.д.) абсорбции (см. уравнение (VII. 17)): 
Т) =  X =  (С„ачг — Сконг)/Сцачг “  (б, 1 — 0,002)/0,1 =  0,98

Коэффициент скорости абсорбции фтороводорода находят со
вместным решением уравнений материального баланса

G*6 — Ут (Сиачг — ^-конг)

( <десь Vr — расход газа, м3/ч; G,c, — масса фтороводорода, улов
ленного в течение 1 ч) и массопередачи

б'аб =  *н»н АС

где kH — коэффициент скорости абсорбции, отнесенный к стати
ческому объему насадки, ч-1; он — объем неподвижной насадки, 
м3; АС — движущая сила абсорбции, г/м3.

Так как установлено, что парциальное давление HF над абсор
бентом (раствором Na2C03) равно нулю, то АС определяется по 
Формуле:

ас  СнаЧг ~  Ско"г
2,3 lg  (CMa, r/C KOH(.J
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К.п.д. и коэффициент скорости абсорбции связаны между со. 
бой соотношением:

П“  1 — exp (* ,//„ /(3600w r)) (VII. 85)

Коэффициент скорости абсорбции зависит от гидродинамиче
ского режима и может быть найден из выражения:

кв — 4600wJ-2L°-<//-0-54 (VII. 86)

При двух слоях насадки и //„ =  0,3 м имеем: Н =  2Н„ =  0,6 м. 
Из выражения (VII. 85) находим:

*„-8280®r lg(l/(l-Tj)]///
Для приведенных условий:

кы =  8280 • 5,5 lg 11/(1 -  0,98)1/0,6 да 129 000 ч - '

Б. Совместным решением выражений (VII.85) и (VII.86) 
находим:

т) =  1 — exp ( l  -  U 8 w *3L0'i H°c\ i t )

Отсюда при г) =  0,985, шг =  5,5 м/с и L =  10 м3/(м 2-ч) имеем? 
И =  0,8, а //„ =  0,8/2 =  0,4 м.

Гидравлическое сопротивление абсорбционной зоны:
ДЯ = .2 -9 ,8 1  ДЯ„ —

=  2 - 9,81 (0,3 • 5,52 +  0,524 • 200 • 0.4) <1 +  0,68 • 10-2  - 10 • 5,5 - 1,2) — 1450 П* 

Расчет ДЯ„ см. [24].
Пример 23. Определить к.п.д. перекрестноточной тарелки с 

кольцевыми клапанами (размеры клапана даны на рис. 32) для 
колонны диаметром 260 мм, а также коэффициент массопереда-

чи в процессе десорбции диоксида 
углерода из его водного раствора 
при продувке воздухом. Концент
рация С 02 в растворе на входе в 
тарелку 0,65 г/л, на выходе с тарел
ки 0,12 г/л, температура на тарел
ке 20 °С. Плотность орошения ко
лонны /.0 =  15,1 м3/(м 2-ч). Нагруз
ка колонны по газовой фазе обеспе
чивает подъем клапанов (зазор 
между клапаном и плоскостью та
релки) на тарелках на высоту 
=  6,5 мм. Масса клапана б м 5* 
=  0,03 кг; относительное свободное 
сечение тарелок S0=0,12 м2/м 2. Вы
сота газожидкостного слоя на та
релке Нп =  130 мм.

Рис. S2. Схема кольцевого клапана (к при*** 
РУ »>-



Р е ш е н и е .  Скорость газа ®в (м/с) в отверстиях тарелки под клапанами 
определяем по формуле*

8а,W 0 =
1 .554(1  — (rf^/rf,)] л Д *V я р г.

к л
Б

ГДе
</■; 24 rf* 4  /  4  \

6 --------j- Н----- 3-  In —  +  0,5 —j- [ 1 ------ j — I +24 4 d3 4 v In «
244

(VI 1.87)

(V II.88)

Подставляя геометрические размеры клапана в формулу 
(VII.88) и используя полученное значение Б, по формуле 
(VII. 87) находим шо =  8,0 м/с.

Скорость газа в колонне:

wr «= w0So ■= 8,0 • 0,12 =» 0,916 м/с

Критерий Рейнольдса для газовой и жидкой фаз 

Rer =  t»rpr//pr Re*  =  ^-оРж//(3600цж)

где / — геометрический параметр клапана:
I — ad \/(d t — dj) =  8 • 45/(45 — 20) =  14 мм = 0 .0 1 4  м (VII. 89)

Здесь а — максимальная высота подъема клапана (а =  8 мм). 
Подставляя известные величины в формулы для Rer и Re*, на
ходим: Rer =  850; Re* =  45.

Определяем критерий равновесности по формуле**
Раж =  0,8 Re®,36R e~0,52 (Яп/в<)®,*35?-"х°Эв (VII. 90)

где х — безразмерный параметр клапана:

х =  o/(d , -  dt) =  8/(45 -  20) -  0,32 VII. 91)
Тогда

Раж — 0,8 • 850°-* • 45,0 ~ 0,52 (130/6.5)0-23 0,12°-18 • 0,321Э6 — 1,13

Критерий равновесности можно с достаточной точностью опре- 
Д' 1нть и по номограмме (рис. 33).

Из формулы
Раж =  In 11/(1 — т)*)1

Находим к.п.д. тарелки л* =  0,81.

, * Тарат Э. Я., Задорский В. М., Сегаль В. А. и др. — ЖПХ, 1972, т. XLV,
Л с. 1989-1993.

"  Сегаль В. А. — Автореф. канд. дисс. Л., ЛТИ км. Ленсовета, 1973.
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Рис. 33. Номограмма для определения к. п. д. тарелок с кольцевыми клапанами при десорб* 
ции плохо растворимого газа.

Коэффициент массопередачи, отнесенный к площади тарелки, 
определяем из формулы

откуда:
Р а* =  In 11/(1 -  л*)] =  0J X k J L o  

= . 1,13 • 15,1/0,735 =  23,3 м/ч

(VII. 9*

Пример 24. В процессе хлорирования оксида алюминия хло
ром в расплаве хлоридов в присутствии нефтяного кокса опре
делен состав газообразных продуктов хлорирования после кон
денсации из них паров хлорида алюминия. Рассчитать скорость 
хлорирования оксида алюминия при следующих условиях. Рас
ход хлора 100 л/ч, содержание хлора в исходном газе 100% (об.)*
В газообразных продуктах хлорирования содержится 80% (об) 
хлора и 20% (об.) диоксида углерода. Барометрическое давление 
принять равным 0,1 МПа.

Р е ш е н и е .  Хлорирование оксида алюминия в расплаве хлоридов протеИ 
кает по реакции:

2А 1,0, (тв.) +  ЗС (тв.) +  6CI, (г.) *=±: 4AICI, (г.) +  ЗСО, (г.) (VII 93»
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После поглощения паров хлорида алюминия газообразные продукты хлори
рования состоят из диоксида углерода и непрореагировавшего хлора. Из урав- 
|в'Н и я реакции хлорирования следует, что на каждые 6 моль прореагировавшего 
хлора образуется 3 моль диоксида углерода. Следовательно, хлорирование про
текает с уменьшением объема неконденсируемой газовой фазы в 2 раза. Отсюда 
следует, что исходный объем хлора можно определить из выражения:

оС|, *= 2пСо, +  "cii (VII. 94)

где - Со , и °С1, — соответственно объемы диоксида углерода и хлора в газооб
разных продуктах хлорирования.

Отношение объемов С12 и С 02 равно отношению их объемных концентраций
[% (об.)]:

'W '-C O . -  [С12]/[С 02] (V II.95)

Решая совместно выражения (VII.94) и (VII.95), определяем 
объ ем  хлора в газообразных продуктах хлорирования, после чего 
по формуле

Л =  (®С12 — °С12)  - ,00/«»ci2 (VII. 96)

находим коэффициент использования хлора т), равный 33,4%. 
По коэффициенту использования хлора рассчитываем скорость 
(г ч) хлорирования оксида алюминия из выражения

цхл- 1 , 5 2  1 0 -2Пс |2П (VII. 97)

где 1,52-10-2 — коэффициент пересчета объема прореагировавше
го хлора на оксид алюминия по уравнению (VII. 93).

Таким образом: ихя =  1,52- 10-2- 100-33,4 =  51 г/ч.
Пример 25. При хлорировании оксида алюминия в расплаве 

хлоридов происходит абсорбция хлора расплавом, сопровождаю
щаяся взаимодействием растворенного хлора с оксидом алюми
ния и углеродом.

Определить коэффициент массопередачи при абсорбции хло
ра расплавом, если площадь сечения хлорирующего отделения 
реактора S =  33,2-10-4 м2, усредненный диаметр пузырька
d„ =  0,005 м, газонаполнение расплава ф =  0,113, коэффициент 
использования хлора т) =  34%. Расход 100%-ного хлора Vci2 =  
=  100 л/ч. Высота слоя расплава в реакторе Л =  0,62 м.

Р е ш е н и е .  Из уравнения реакции хлорирования оксида алюминия 
(VII 93) следует, что при взаимодействии 6 моль хлора образуется 7 моль хло
рида алюминия и диоксида углерода. Учитывая это обстоятельство, для упро
щения расчета полагаем, что хлорирование протекает практически без измене
нии объема газовой фазы.

Объем пузырьков газа в реакторе

Поверхность пузырьков в реакторе:

"яЧГ1О

(VII. 98)

0,278 м2 (V II.99)
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где S„ —площадь поверхности пузырька; v„ — объем пузыр|| 
ка.

Количество хлора, абсорбированного в единицу времени:
Gcij =  3,17Кс1аЛ/(1000 • 71 • 100) =  0,446 • l O ' V c ,^  =

т

0,446- 10-6 ■ 0.1 -0,34. : 1,52 • 10 3 кмоль/ч > 4,22 - 10~7 кмоль/с

Среднелогарифмическая величина движущей силы абсорбции
а _  (Рнач —  Р*) —  (Ркон —  Р*) 
аРср 2,3 lg [(р„,ч -  р*)/(Ркон -  Р*)] ( VI I .  100)

где рнач, Ркон, р *  — соответственно начальное, конечное и равно
весное парциальные давления хлора, Па.

Значение рнач с учетом давления столба расплава высотой 
h =  0,62 м при плотности расплава 1500 кг/м3: 0,1-1,096 =  
=  0,1096 МПа; р * = 0 ; рКОн по коэффициенту использования 
хлора: 0,1 (1,0— 1,0-0,34) =  0,066 МПа. Решение уравнения 
(VII. 100) дает при данных условиях значение Дрср =  0,0858 МПа 

Коэффициент массопередачи при абсорбции хлора распла
вом:

*r =  GC\J(Fn ДРср) =  1.52 • Ю -3/(0,278 • 0,0858) =

=  6,36 • 1 0 '2 кмоль/(м2 • ч • МПа) — 1,77 • 10“ 2 моль/(м2 • с • МПа)

Пример 26. Рассчитать размеры аппарата для хлорирования 
титановых шлаков в расплаве хлоридов. Производительность 
реактора Gp= 170  т С12 в сутки, содержание хлора в исходном 
газе 70% (об.), давление газа на входе в расплав 0,15 МПа. 
Температура расплава / =  800°С. Давление парогазовой смеси 
на выходе из расплава 0,1 МПа; парциальное давление хлора в 
отходящем газе 0,0002 МПа; равновесное давление в газе над 
расплавом 0,00015 МПа. Усредненный диаметр пузырька газа в 
расплаве 5 мм. Коэффициент массопередачи при абсорбции хлора 
расплавом NaCl, MgCI2, содержащим хлориды железа, составляет 
по экспериментальным данным* /гг =  1,0 кмоль/(м2-ч-МПа). |

Р е ш е н и е .  Хлорирование диоксида титана, входящего в состав титанового 
шлака (85% ТЮ2), протекает по реакции:

ТЮ, (тв.) +  2С1, (г.) +  С (тв.) *=± Т1С14 (г.) +  СО, (г.) (VII. 101)

Из уравнения реакции следует, что на 2 моль хлора приходится 2 моль 
газообразных продуктов реакции. Следовательно, хлорирование протекает без 
изменения объема газовой фазы.

Время (с) пребывания пузырька хлора в расплаве, необходи
мое для абсорбции хлора

т =  2,3 (lg Рнач — lg Ркон) v„/(krFou) (VII. 102)

• Безукладников А. Б.. Байбаков Д. П„ Тарат Э. Я .— Цветная металлу?* 
гия, 1974, № 9, с. 30.
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с з4 . Зависимость вертикальной скорости и>„ всплы-
,„Я газовых пузырьков от скорости «о хлора, от- 

’ .сениой к свободному поперечному сеченшо хлора
тора <* "Р"меРУ *•>-

где Рнач и Ркон — соответственно на
чальное и конечное парциальные дав
ления хлора в газе, МПа; — объем 
1 моль хлора при температуре распла
ва н давлении 105 Па,

Решая уравнение (VII. 102), полу
чим, что время, необходимое для по
глощения хлора, составляет 2,12 с.

Принимая скорость хлора в пол
ном сечении хлоратора ш =  0,6 м/с, 
по рис. 34 определим вертикальную скорость подъема пузырька 
относительно стенки хлоратора: ш, =  1,67 м/с.

Высота (м) слоя расплава в хлораторе:
Я =  т » . =  2,12 - 1,67 =  3,4 м

В целях полного исключения проскоков хлора через расплав 
найденное значение высоты слоя расплава необходимо умно
жить на коэффициент надежности, равный 1,5. Тогда высота 
слоя расплава в хлораторе: 3,4-1,5 =  5,1 м.

Определим поперечное сечение хлорирующих отделений хло
ратора. При скорости движения хлора в пересчете на свободное 
сечение хлоратора 0,6 м/с удельная производительность в сут
ки, считая на 1 м2 сечения хлоратора, составит:

273  М  273  71
С‘ у я =па> 273 +  1 22J  =  °-6 ’24• 60,60 273 +  800 22Т  =  42 Т/(М*-СУТ)

(VII. 103)
где М — молекулярная масса хлора.

Тогда
S =  Gp/Gуд =  170/42 =  4 мг

Из условий лучшего распределения хлора в расплаве хлора
тора с учетом практических данных принимаем ширину хлори
рующего отделения 0,9 м. Тогда длина хлорирующего отделения
4/0,9 =  4,4 м.

urt,u/c

РАСЧЕТЫ М А С С О О Б М Е Н Н Ы Х  П Р О Ц Е С С О В  В С И С Т Е М А Х
ж -ж , г - т  и ж - т

Пример 27. Смешано 300 мл воды, 200 мл бензола и 0,2 моль 
пикриновой кислоты. Подсчитать, сколько пикриновой кислоты 
бУдет растворено в воде и сколько в бензоле, если коэффициент 
распределения ее между водой и бензолом равен 0,005.

Решение. Согласно закону распределения, отношение концентраций ве
щества в каждой жидкости, состоящей из смеси двух взаимно нерастворимы! 
*идкостей, есть величина постоянная

C j J C B =  K  (VII. 104)
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где СА — концентрация вещества в жидкости А, моль/л; Св — то же для жц 
кости В; К — коэффициент распределения.

Если одной из жидкостей (например, А) служит вода, а третье вещество 
является электролитом и распадается при растворении его в воде на ионы, 
уравнение (VII. 104) имеет следующий вид

С
то

C J / C B = A '

где т — поправка на электролитическую диссоциацию растворенного вещ еств

Обозначим концентрацию пикриновой кислоты после распре, 
деления ее между растворителями: в воде — П\ моль/л; в бензо
л е— п2 моль/л. Общее количество ее в том и другом раствори- 
теле составит: 0,3лi +  0,2л2 =  0,2. По уравнению (VII. 104), по
скольку пикриновая кислота является электролитом и значение 
т  для нее равно 2, имеем: Ci/C2 =  0,005. Решая совместно эти 
уравнения, получим: 0,3л, +  (0,2л?/0,005) =  0,2, откуда: Л| as 
=  0,067 моль/л.

Таким образом, количество пикриновой кислоты в 0,3 л воды 
равно: 0,067-0,3 «  0,02 моль. Остальные 0,2 — 0,02 =  0,18 моль 
кислоты будут растворены в бензоле, т. е. в бензоле будет со
держаться 0,18-100/0,2 =  90% всей пикриновой кислоты.

Пример 28*. Из насыщенного водного раствора экстрагируют 
иод сероуглеродом при 20 °С. Удельный коэффициент распределе
ния иода между водой и сероуглеродом л уд =  0,0017. Опреде
лить: 1) оставшуюся концентрацию иода в водном растворе после 
взбалтывания 2 л последнего с 100 мл сероуглерода и 2) сколь
ко раз необходимо подвергать экстрагированию иод из насыщен
ного водного раствора свежими порциями сероуглерода (по 
150 мл), чтобы довести концентрацию его в воде до 10~® г/л. 
Растворимость иода в воде при 20 °С принять равной 0,03 г на 
100 мл растворителя.

Р е ш е н и е .  1. Концентрация иода в насыщенном водном рас
творе до экстракции его сероуглеродом равна 0,3 г/л. На каж
дый литр водного раствора берется при экстракции 50 мл 
(0,05 л) сероуглерода. Обозначим концентрацию иода в воде 
после экстракции через С г/л. Остальные 0,3 — С г/л иода перей
дут в раствор сероуглерода с концентрацией, равной (0,3 — 
С) /0,05 г/л. Тогда можно записать

откуда:
/Суд

С
(0,3 -  С)/0,05

0,0017

С =  0,00051/(0,05 +  0,0017) = 0 ,0 1  г/л

Таким образом, при экстракции 2 л насыщенного водного 
раствора иода с помощью 100 мл сероуглерода концентрация 
иода в воде понизится до 0,01 г/л.

с. 337
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2. Определяя аналогичным образом концентрацию иода в 
разбавленном водном растворе после второй, третьей и п-й 
экстракции, получим

Сп -  [0,00051/(0,05 +  0,0017)]" (VII. 105)

где Сп — концентрация иода в воде после п-го экстрагирования, 
равная по условию задачи 10-* г/л; п — число экстракций.

Решим уравнение (VII. 105) относительно п

ю '6 — (0,00051/(0,05 +  0,0017)]" «  0,0l"
откуда п «  3.

Таким образом, после третьего экстрагирования концентра
ция иода в водном растворе будет равна 1 -10-® г/л.

Пример 29. По равновесным составам сосуществующих фаз 
для системы вода (А) — ацетон (В)— хлорбензол (С) построить 
диаграммы фазового равновесия в координатах; а) треугольной 
диаграммы; б) X — У; в) X — Z, Y — Z'.

Здесь Х =  хъ/ (хА +  х в ) ;  Y =  ул /(у \ +  ув); Z =  xc/ ( дсА +  дсв); 
Z' =  Ус/ (уа +  «/в); х\, Хв, Хс — соответственно содержание пер
вичного растворителя А, экстрагируемого вещества В и экстра
гента С  в рафинате R, % (масс.); у а, ув, ус — содержание соот
ветствующих веществ в экстракте Е, % (масс.).

Состав равновесной смеси:

Точка на 
треугольной

Содержание компонентов 
в водном слое (рафинате), 

% (масс.) Точка на
треугольной

Содержание компонентов 
в слое хлорбензола 

(экстрагенте). % (масс.)
диаграмме

ХА ХВ *С
диаграмме

' 'в *С

1 99,89 0 о .п / ' 0,18 0 99,82
2 89,79 10 0,21 2' 0,49 10,79 88,72
3 79,69 20 0,31 3' 0,79 22,23 76,98
4 69 42 30 0,58 4' 1,72 37,48 60,80
5 58,64 40 1,36 5' 3,05 49,44 47,51
6 46.28 50 3,72 6' 7,24 59,19 33,57
7 27,41 60 12,59 Г 22,85 61,07 15,08
8 25,66 60,58 13,76 S' 25,66 60,58 13,76

Напомним, что экстракт Е — это раствор экстрагируемого 
компонента В в экстрагенте С, содержащий небольшое количе- 
ство компонента А; рафинат R — раствор небольших количеств 
компонентов В и С в первичном растворителе А.

Р е ше ние .  Метод построения треугольной диаграммы рас
смотрим на примере точек 6 н 6’ (рис. 35). Сначала на стороне 
Л(- откладываем значение хА «  46,28 и проводим через эту точ- 
КУ прямую MN, параллельную стороне ВС. Откладываем на сто- 
Poiie ВС значение хс «  3,72 и проводим через эту точку прямую 
'v .  параллельную стороне А В. Пересечение прямых MN и PQ 
^позначно определяет точку 6.
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Рис. SS. Треугольная диаграмм*л. 
зового равновесия в системе вод, 
ацетон -  хлорбензол.

Для нахождения точ- 
ки 6' на стороне АС фик. 
енруем точку у\ «  7,24 н 
проводим через нее пря. 
мую M'N', параллельную 
стороне ВС. Через точку 
ус »  33,57 на стороне ВС 
проводим прямую P'Q', 
параллельной стороне 
А В. Пересечение прямых 
M'N' и P'Q' определяет 
точку 6'.

Аналогичным образом 
строим и остальные точки 

хА,уА,«(масе.) этой диаграммы. В ре
зультате получаем диа

грамму фазового равновесия в исследуемой системе. Соединяя точ
ки 1 и 1 ,  2  и 2 '  . . . ,  получаем хорды равновесия / , / '  и 2 , 2 '  и т. д. 
Точка 8 на этой диаграмме является критической для исследуемой 
системы.

Для построения диаграммы фазового равновесия в других си
стемах координат сделаем предварительные вычисления, резуль
таты которых сведем в таблицу:

Хорда
равновесия

Координаты водного слоя Координаты слоя хлорбензол*И

ХА + *В X г |' а +  ,' в Y Г  |

/ .  г 99,89 0 0,0011 0,18 0 553 i
2, У 99,79 0,10 0,0021 11,28 0,955 7,85
S, У 99,69 0,20 0,0031 23,02 0,963 3,36 1
4. 4' 99,42 0,302 0,0058 39,20 0,960 1,55
б, 5 ' 98,64 0,407 0,0138 52,49 0,945 0,95 1
6. 6' 96,28 0,52 0,0386 66,43 0,89 0,51
7, Г 87,41 0,69 0,144 83,92 0,73 0,18
8 86,24 0.7 0,16 86,24 0,705 0,16

По полученным данным строим фазовые диаграммы в коордн* 
натах X — У (рис. 36) и в координатах X, Y — Z, Z' (рис. 37). 
При этом значения X и Z для определенной хорды соответствуют 
составу рафината, а У и Z' для той же хорды — составу экстра*' 
та. Поскольку отклонение равновесной кривой от биссектрисЫ| 
проходящей через начало координат, характеризует способность 
хлорбензола экстрагировать ацетон из смеси его с водой, т0 
можно доказать, что хлорбензол обладает хорошей экстракцией* 
ной селективностью для этой системы.
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Пример 30. Для системы вода (А) — ацетон (В)— хлорбен- 
о1 (С) построить хорду равновесия, соответствующую составу 

смеси в точке М: * а. м =  16%, дгв, м =  26%, дгс. м =  58%, и опре
делить состав равновесных фаз.

Решение .  По известной диаграмме фазового равновесия ис- 
следуемой системы можно получить вспомогательную интерполя
ционную кривую для построения неизвестных хорд равновесия 
(рис. 38). Делается это следующим образом. Из известных точек 
хорды равновесия проводим прямые, параллельные стороне ВС 
для одной фазы и стороне АВ для другой — равновесной. Точки 
их пересечения Г , 2", . . . .  6" соединяем плавной кривой, которая 
и является интерполяционной для построения неизвестных хорд 
равновесия.

В соответствии с заданным составом находим на диаграмме 
точку М. Через эту точку проводим прямую ВМ6. Через точки MIt 
Д12. ".. .  Мб пересечения этой прямой с известными хордами рав
новесия проводим прямые, параллельные АВ. Точки пересечения 

2"', . . . .  6"' этих прямых и прямых, проведенных из точек 6, 
5, . . . .  1 параллельно ВС, соединим плавной кривой. Эта кривая 
и является интерполяционной для построения хорд равновесия точек, 
составы которых соответствуют точкам, лежащим на прямой ВМ6. 
Для построения хорды равновесия, соответствующей точке М, на
ходим точку К пересечения прямой, проведенной через точку М 
параллельно АВ, с интерполяционной кривой. Из точки К прово
дим прямую KR параллельно ВС. Точка R пересечения этой прямой 
с пограничной кривой определяет состав фазы рафината. Соеди
няя точки R и М прямой и продолжая ее до пересечения с погра
ничной кривой, получим точку Е. Полученная прямая RE пред
ставляет собой хорду равновесия (конноду), соответствующую

к г,Г
’f i r

-J-------1____ I I
0,2 0,4 0,6 0,6

X X,Y
•  системе вода — ацетонхлорбеияол а коорднна-J’l'f *•. Диаграмма фазового равновесии
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Рис. 39. Диаграмма фааоаого равновесия (к примеру 31).

'
смеси точки М, а точки R и Е характеризуют составы равновес
ных фаз, на которые расслаивается эта смесь: хд, r =  73%; хв, r =  
=  26%; хс. r =  1%; у\, е =  2%; «/в, е =  33%; ус, е =  65%.

Пример 31. 1000 кг раствора ацетон ( В) — вода (А), содер
жащего 55% ацетона, подвергают одноступенчатой экстракции 
хлорбензолом (С). Определить количество хлорбензола, необхо
димое для получения на выходе рафината, содержащего 3,5% 
ацетона.

Р е ше ни е .  Для расчета воспользуемся известной диаграммой 
фазового равновесия в исследуемой системе (рис. 39) и уравне
нием материального баланса процесса

Gp +  Gc =  +  Gp “  Gs

где Gf, Gc, Ge, Gr, Gs — соответственно массы исходного раствор*- 
экстрагента, экстракта, рафината и смеси, кг. Индексы относят 
указанные массы к соответствующей точке диаграммы.

Согласно этому уравнению, точка S лежит на пересечении 
прямых FC и ER. Прямую FC проводим через точку С, характер*' 
зующую состав экстрагента (хс =  100%), и точку F, соответствуя' 
щую исходной смеси (хв =  55%, х* =  45%).
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Хорду равновесия ER проводим через точку Е на пограничной 
кривой (дгв. е =  3,5%), воспользовавшись вспомогательной интер
поляционной кривой 8—1" (см. рис. 38).

По правилу рычага Gs/FC =  Gc/ES =  GF/SC, откуда Gс=* 
s= GfFS/SC или, найдя из рис. 39, что FS =  72, a SC =  9, вычис
лим: Gc =  1000-72/9 =  8000 кг.

Пример 32. 1000 кг раствора ацетон (В)— вода (А), содержа
щего 55% ацетона, подвергают экстракции хлорбензолом (С) для 
получения рафината, содержащего 3,5% ацетона. Определить не
обходимое число теоретических ступеней, составы и массы полу
ченных на каждой ступени продуктов, если экстракция прово
дится:

1) при перекрестной подаче в каждую ступень 200 кг чистого 
хлорбензола;

2) при противоточной подаче экстрагента, причем в последнюю 
ступень подается 664 кг чистого хлорбензола.

Р е ше ние .  Схема многоступенчатой экстракции с перекрест
ной и противоточной подачей реагента показана на рис. 40. Рас
чет этих процессов основан на диаграмме фазового равновесия в 
исследуемой системе и на уравнениях материального баланса про
цессов.

1. Уравнение материального баланса для i-й ступени имеет
вид

Ос "t” ®R, t — I й* i "Ь 0 E. i “  ^ s, г  * • “  I- 2........ n

где Gc— масса экстрагента, кг; G r, i, Ge. i, Gs. i — соответственно 
массы рафината, экстракта и смеси на выходе i-й ступени; п — 
число теоретических ступеней экстракции.

о Свеж ий экст рагент

смесь смесь
*Ис- 40. Многоступенчатые процессы жидкостной экстракции с перекрестной (а) п аротиво 
т°чной <ff) подачей екстрагеита.
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Рис. 41. Диаграмм* дли расчета примоточной экстракции.

Поставленную задачу можно решить графическим путем 
(рис. 41). При i =  1 имеем:

+  G ro ,=  °R I +  ° E I  ”  °S1

Следовательно, точка Si, характеризующая состав смеси в 1-й 
ступени, лежит на пересечении прямых CR0 и R\Et. Более того, 
по правилу рычага имеем GKORoS\ =  GcS|C или GKORoS\ =  
=  Gc(RoC — RoSi), поскольку очевидно, что S\C =  R6C — RoSi. 
Определим значение RqC. Для этого соединим точку С, характе
ризующую состав экстрагента (дгс =  100%), и точку R0, соответ
ствующую исходной смеси для экстракции (хв =  55%). Из рис. 41 
находим R0C =  78 мм.

Таким образом, положение точки Si может быть определено 
по следующей формуле:

п с  ЯоС  78
“  1 +  Gro/G c ”  I +  1000/200 “  мм

Так как фазы рафината и экстракта находятся в равновесия 
и, кроме того, точка Si должна лежать на хорде равновесия E\Ri, 
то дальнейшее решение задачи сводится к построению хорды рав
новесия, проходящей через точку Si. Как это делается, мы уже 
рассмотрели в предыдущем примере. Построив эту хорду равнове
сия, определим соответствующие точкам R\ и £ | составы фаз ра
фината и экстракта на выходе из 1-й ступени, а стало быть, и на
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входе во 2-ю ступень: jca. ri =  56; дгв, щ =  42; лес. ri =  2; j/a. ei =  5;
i/в. ei =  53; ус, ei =  42.

Для определения массы экстракта и рафината в 1-й ступени 
можно воспользоваться простыми соотношениями правила рычага:

Gs , =■ CR0 +  Gc  «= 1000 +  200 =- 1200 кг 

CRI “  Gs \Els \/EiR\ “  1200 ■ 28/43,5 — 776 кг 

Ge , =  GS1 -  0 R1 =  1200 -  776 — 424 кг

Переходим теперь к определению соответствующих параметров 
2-й ступени. Уравнение материального баланса имеет вид:

+  ®R1 =  Gr2 +  ®Е2 “  GS2

Точка S2 лежит на пересечении прямых RiC и R2E2. При 
этом по аналогии с предыдущим имеем:

п Л* 7С
RlSi “  1 +  GRI/O c  “  1 +  776/200 “  15,6 мм

Построив хорду равновесия R2E2, проходящую через точку S2, 
находим: ха, R2 =  70; *в, r2 =  29; хс, r2 =  1; у к, е 2 =  2; t/в. е 2 — 43;
у с .  Е2 =  55.

Продолжая аналогичные построения и вычисления для I =  3,
4. 5, 6 . . . .  получим следующие результаты:

Номер
ступени

Рафинат Экстракт

масса.
кг

состав. % (масс.)
масса.

кг
состав, % (масс.)

ХА хв хс • А •'в *0

1 776 56 42 2 424 5 53 42
2 620 70 29 1 356 2 43 55
3 550 78 21 1 270 1 25,5 73,5
4 464 89 10,5 0.5 286 1 20 79
5 410 95,5 4,2 0,3 254 0.2 12 87,8
6 378 99 1 0 232 0 8 92

При этом для любого I справедливы соотношения:

Ri - \ s i =  1 + Or, ,'̂ /Gc : ° * . i s~ Gs . tEis tlEiRi 

° S .  I  ”  °R . t - l  +  G 6  ° E . t “ ° S .  l ~  °R . I

Из таблицы видно, что число ступеней, необходимое для полу
чения концентрации ацетона в рафинате, равной примерно 3,5%, 
составляет 5—6, общая масса экстрагента при этом равна 1000— 
•200 кг. Масса экстракта, полученного во всех шести ступенях 
СЕ =  424 +  356 +  270 +  286 +254 +  232 =  1822 кг.
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Рис. 42. Диаграмма для расчета противоточноА экстракции.

Концентрации компонентов после смешения полученных экст
рактов определим из уравнений материальных балансов по ком
понентам А, В и С:

У А. Е °Е  +  °R6*A, R6 =  °R0*A, R0; У А, Е
1000 • 45 -  378 • 99 

1822

У В. Е ° Е  +  °R6*B. R6 =  G R0*B, R0; У В. Е =  

УС. е =  100 — Уа , Е ~  У В, Е’

1000 • 55 -  378 • ! 
1822

УС. Е “

30.2

2. Рассмотрим теперь проведение процесса экстракции проти
вотоком (см. рис. 40,6). Уравнение материального баланса для 
»-й ступени:

° Е . 1+1 -  C R. I -  °Е1 -  G R0 -  С Е> я+1 -  GRi „  -  Gs (VII. 106)
или

°Е .я + 1  +  G R0“ GEI +  GR ,n =  GS I “ I. 2,.........П

Из последнего уравнения следует, что смеси составов, соответ*' 
ствующих точкам £„+1 и R0, с одной стороны, и точкам Е\ и Rn—~ 
с другой, имеют один и тот же состав, соответствующий точке 5 
(масса этой смеси Gs) (рис. 42). Поэтому точка 5 должна лежать 
на пересечении прямых £„+itf0 и /?„£,. Прямую £„+,/?„ проводим 
через точку £ л+ь соответствующую составу чистого экстрагента, 
н точку Ro, соответствующую составу исходной смеси. По правилу 
рычага точка S должна лежать на прямой £ л+1/?0, причем

c roV  =  Ge n+ iSEn+i

рак как RoS +  SEn+1 =  RoEn+i, to
g ro« oS  “  g e . n + i ( « О ^ +I — KQS)

откуда
______ . . .“ ^ - 3 8  мм

1 "b ° ro/ g e , n+\ 1 +  1000/760

где RoEn+i =  88 мм найдено из рис. 42.
Поскольку точка S принадлежит и прямой RnE\, то прямая, 

проходящая через точки Rn и S, пересекает пограничную кривую 
в точке £ |. Проводя через эту точку соответствующую хорду рав
новесия, найдем точку Rt. Точки £ ( и R\ характеризуют составы 
ф аз рафината и экстракта 1-й ступени: ха. ri =  68; хв. ri=30;  
хс. ri =  2; у  к. Ei =  1: ув, Ei =  42; ус , ei =  57 .

Массу экстракта для 1-й ступени определим по правилу ры
чага:

GE1 =  Gs RnS lR nEt =  (1000 +  760) • 61/83 =  1300 кг

где RnS =  61 мм и R„E, =  83 мм найдены из рис. 42. 
Масса рафината в л-й ступени:

GK n =  1760— 1300 =-460 кг

Дальнейшее решение задачи связано с построениями, отра
жающими уравнение:

°к +  g r, i  “ g e. <+i

Для этого прежде всего необходимо найти положение точки К. 
Положение этой точки, называемой рабочим полюсом, определим 
из следующих соображений. Поскольку Gr, п +  GK =  Ge, n+ь то 
точка К должна лежать на продолжении прямой Лл£п+г, так как 
Gro +  Gk =  Gei, то она должна лежать и на продолжении прямой 
RoE 1. Таким образом, продолжая прямые RnEn+1 и RoE\ до их 
пересечения, найдем точку К (см. рис. 42).

После того как положение точки К определено, можно найти 
и состав экстракта для 1-й ступени. Точка Е2 пересечения прямой 
KR| с правой ветвью пограничной кривой и определяет состав 
экстракта. Проводя через эту точку хорду равновесия, получим 
точку R2, характеризующую состав рафината.

Продолжая аналогичные построения до достижения точки Rn, 
получим следующие результаты:

Номер
ступеяш

Рафинат Экстракт

масса.
кг

состав, % (масс.)
масса.

кг

состав. % (масс.)

*А хв хс VA •'в

1 590 68 30 2 1300 1 42 57
2 380 90 10 0 890 0.5 19,5 80
3 460 97 3 0 680 0 5 95
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При том массу рафината и экстракта для i-Й ступени можно 
определить из следующих уравнений, вытекающих из уравнение 
материального баланса:

°я.
CR. £-1  (*В. R. £-1  У в. Е. £+|) +  °Е, £ (Ув. Е. £+1 ~  У В. Е. I )  

Х В. R. £ ~  У В. Е. £+1
°К ”  °Е1 “  °R0: °Е. 1+1 = 0 К +  °R. £

(VII. 107)

Так, для i =  I будем иметь:
с  _  g ro (xb. ro ~ У в, Ег) + g e i (У в, вг ~ Ув. ei) _  

Rl Х В. RI — У В. Е2
1000 ( 5 5 -  1 9 ,5 )+ 1300  (19,5 -  42) r<V4 

30 -  19,5 590
Ок — 1 3 0 0 -  1000 — 300 кг, 0 Ег — 300 +  590 — 890 кг

(VII. 108)

Ниже приведен алюритм вычисления массы рафината и экстракта для 
М  ступени:

1. Задать G/?[0], С £[1 ], массив значений составов рафината xBR и экс
тракта иВЕ.

2. Изменяя 1 от 1 до 3, вычислять:
а) G/?[(] по формуле (VII. 107);
б) О К .
в) O E [ i  +  1].

3. Печать полученных значений массивов GR и GE.

Пример 33. 1200 л газовой смеси, содержащей 5% (об.) бен
зола, пропускают при 20 °С через 0,45 кг активного угля. Поел* 
насыщения угля парами бензола через него пропускают перегре
тый водяной пар при 200 °С с целью десорбции бензола. Определить 
содержание бензола в газе после адсорбции и степень использо
вания его после десорбции.

Р е ше н и е .  Известно, что поглотительная способность угля при 
20°С равна 0,382 г, а при 200°С — 0,0696 г бензола па 1 г угля.

При 20°С 0,45 кг активного угля адсорбируют
0,382 • 450 — 0,172 кг или 172 • 22,4 • 293/(78 • 273) — 53 л бензола

В газовой смеси после адсорбции останется
1200-0,05 — 53*= 7 л или 7 -100/(1200 -  53) — 0,61 % бензола

После десорбции в угле останется (при 20°С):
0,0696 - 450 — 31,5 г или 31,5 • 22,4 • 293/(78 • 273) — 9,7 л бензола

Таким образом, десорбируется 53—9,7 =  43,3 л бензола. Сте
пень его использования:

43,3-100/53 — 81,6%

Пример 34. Построить изотерму адсорбции диэтилового эфира 
активным углем для 293 К, если известна изотерма адсорбции 
бензола тем же углем при 293 К (рис. 43).

Изотерма адсорбции бензола углем при 293 К:
P I ,  кПа 0,133 0,332 1,330 2,660 3,990 5,320 6,650

О,. -К-  0,150 0,200 0,260 0.280 0,288 0,292 0,297
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„ ,  43. Изотерма адсорбции бензола и лиэтило- 
, “го зфира при 2*3 К.

Давление насыщенного пара диэтилово- 
г0 эфира при 293 К р ИЛС1 =  59 кПа. Плот- 
ность дизтилового эфира при этой темпе- 
рат\ре 714 кг/м*. Молекулярная масса: бен
зола — 78, дизтилового эфира — 74.

Р е ше н и е .  Мольный объем ди- 
этилового эфира:

с>1 — 74/714 =  0,104 м*/кмоль

Коэффициент афинности:
Раф*, 0 ',04/°-0 8 9 =  Ы 7

Используя формулу (VII. 13), получаем расчетные формулы 
для изотермы дизтилового эфира:

In Pt — In 59 -  (1,17 • 293/293) In (74/p,)
О, — (Gi/78) (0,089/0,104) • 74 кг эфира на кг угля

ИЛИ
р , — ехр (4,08 — 1,17 In (10/р,)]: G, =  0,810,

Значения вычисленных точек изотермы адсорбции дизтилового 
эфира активным углем при 293 К следующие:
Ра, кПа 0,39 1,10 5,60 12,50 20,00 28,00 36,70 45,00 54,00

О,. 0,121 0,162 0,210 0,226 0,233 0,237 0,240 0,244 0,246

По найденным точкам строим изотерму дизтилового эфира для 
293 К (см. рис. 43).

Построение изотермы можно выполнить при помощи ЭВМ по следующему 
алгоритму:

1. Задать массив значений р,, О,.
2. Изменяя I от 1 до 9, вычислить элементы массивов р2 и 0 2:

Р. (/]: =  ехр (4,08 -  1,17 X  In (Ю/р, [/ )))
О, [<]= =  0,81 X G , [ i ]

3. Вычертить полученную изотерму и привести перечень найденных значений
Рз и 02.

Пример 35. Определить продолжительность т поглощения ак
тивным углем смеси паров этанола и дизтилового эфира из воз
духа при 293 К. Начальная концентрация паровоздушной смеси, 
подаваемой в адсорбер, С„*ч =  1,08 кг/м3, конечная, на выходе из 
адсорбера — Скоп — 0,0054 кг/м3. Скорость паровоздушной смеси, 
Рассчитанная на полное сечение аппарата, w =  0,167 м/с. Высота 
слоя поглотителя Н =  0,6 м. Средний диаметр частиц угля dcp =  
=  0,004 м. Насыпная плотность угля руг =» 500 кг/м3. Коэффици
ент кинематической вязкости паровоздушной смеси v =  0,16X 
V 10-4 м2/с. Коэффициент диффузии смеси при 293 К D =  0,083 X 
X 10~« м2/с.
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Р е ш е н и е .  Математическое описание этого процесса можно представил 
в следующем виде: **

дС
Г'т
дО
дх

дС д в  
W дх дх

к (С — С*) (VII. log)

а  =  / (С*)

Начальные и граничные условия:
при х =  0 С =  Со 

при т =  0 С =  0, G =  :

В этих уравнениях: w — линейная скорость движения паровоздушной смеси 
в направлении движения х, м/с; С — концентрация поглощаемого вещества в 
газе, кг/м3.

Однако существует метод приближенного определения по известной изо
терме адсорбции диэтилового эфира (см. рис. 43).

Поскольку содержание диэтилового эфира в газовом потоке 
1,08 кг/м3, то его парциальное давление:

Рншч, — CH»4 ,RT =  1.08 • 0,0821 • 293 • 101,3/74 =  35,50 кПа

По изотерме адсорбции находим соответствующее значение 
°иач1 =  0.24 кг эфира на кг угля =  0,24 • 500 =  120 кг/м3

ИЛИ
Gi = 0 ,2 4  • 78/74 =  0,253 кг бензола на кг угля

По изотерме адсорбции бензола (см рис. 43) этому значению 
соответствует pi =2,12 кПа. Так как pi/p„ic, =  2,12/10 >  0,17, то 
продолжительность процесса адсорбции можно определить по фор
муле:

V T«  =  V V K ) - ‘ V W j  (VII. НО)
где & = / (Скон/С„ач); в нашем случае для СКОИ/Сн,ч =  5 -10-3 
6 =  1.84.

Найдем значения остальных параметров, входящих в формулу 
(VII. ПО). Коэффициент массопередачи:

(VII. 111)
In ku =  In 1,6 - f  In D +  0,54 In w — 0,54 In v — 1,46 In dcp 

In ku = 0 ,4 7  +  In 0,083 • 10“ 4 +  0,54 In 0,167 -  0,54 In 0,16 - 1 0 '4 -  
-  1,46 In 0,004 =  1,79

Определяем тКоИ:
k =  6,05 C -1

— V120 - 0 ,6 /(0 ,167-1,08) -  1,84 V 120/(6,05 • 1,08) 

V t kob =  11,8; ткон =  224 c

Пример 36. В адсорбционную колонну поступает непрерывно 
со скоростью 0,5 м/с паровоздушная смесь, имеющая начальную кон*

4 4 . Изотерма адсорбции поглощаемого веще
м у  ,/)’ и рабочая линия адсорбции (2)! СТ*а
аеН1 рацию С„.ч =  0,1 кг/м3. Концент- 
а11ия паров поглощаемого компонен- 

I  на выходе СКОн =  0,006 кг/м3. По
глощение производится активным уг- 
1еМ, непрерывно поступающим в ко
сину. Дана изотерма адсорбции по
ношения вещества на угле (рис. 44).
Коэффициент массопередачи kM =  6с-1.
Уголь выходит из колонны насыщен
ным на 70% от своей равновесной ак
тивности.

Определить скорость движения и 
высоту слоя угля в колонне.

Решение .  По изотерме адсорбции определяем бнач, соответ
ствующее Снач =  0,1 кг/м3: G„»4 =  68 кг/м4. Принимая во внима
ние то, что уголь насыщается лишь на 70%, имеем:

с иач =  68 • 0.7 =  47,6 кг/м3

Скорость движения слоя поглотителя может быть определена
по формуле *

ш„ =  С„м щ/Онач — 0,1 • 0,5/47,6 =  0,105 • 10-2  м/с 

Высота слоя угля в колонне:
Н =  wm/k (VII. 112)

Здесь т — общее число единиц переноса, для определения ко- 
I торого существуют два способа.

Способ 1 (см. рис. 44). Между изотермой адсорбции / и рабо- 
] чей линией 2 строим ступенчатую линию. Это построение начинаем 
I из точки на рабочей линии, соответствующей начальному содержа- 
I нию вещества в газовом потоке Снач, проводя из нее прямую, па- 
I раллельную оси абсцисс, до пересечения с изотермой адсорбции. 
I Из полученной точки построение продолжаем до тех пор, пока не 
I приходим в точку на рабочей линии, примерно совпадающую со 
I значением СКОн. Число ступеней п =  4. В этом случае

П
m = Y , mi (VII. 113)

( - 1

где — число единиц переноса i-й ступени:

m i “  2 (c i ~  1 — c i) /(c i - 1 ~  c / + i )  1 “  1( 2.......... п

G, кг/м3

л * Романков П. Г., Лепилин В. Н. Непрерывная адсорбция газов и паров. 
1 • Химия, 1968. 320 с.
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о
о

в  соответствии с этим определим rtii для каждой ступени (он 
рис. 44):

т ,  = 2 ( 0 , 1  -  0,065)/(0,1 -  0,037) = 1 , 11  
т ,  =  2 (0,065 -  0,037)/(0,065 -  0,016) =  1,14 
т 3 =  2 (0,037 -  0,016)/(0,037 -  0,006) =  1,35 
пи =  2 (0,016 -  0,006)/(0,016 -  0,003) =  1,54

4
I  т , =  5,14, следовательно, высота слоя угля составит:

Н =  0,5 -5,14/6 =  0,43 м

Способ 2. Общее число единиц переноса может быть определено 
по формуле:

f  dC 
) С - 1 (VII. 114)

В соответствии с изотермой адсорбции составляем таблицу для 
определения интеграла:

0,006 0,01 0,02 0,03 0,04 0,05 0,06 0,07 0,08 0,09
— Y 0,003 0,006 0,012 0,018 0,022 0,025 0,027 0,029 0,031 0,035

1 / ( С - К )  333 167 83,5 55,5 45,5 40 37 34,5 32,3 28,6

По полученным данным строим график зависимости С от
1/(С— Y) (рис. 45). Значение интеграла определим графически:

0.1
J (С -К )"1dC =  0,01 • 120 +

0.006

+  0,01 ■ 48 +  0,01 • 68 +  0,01 • 42 +  0,01 -38 +  
+  0,01 • 34 +  0,01 • 32 +  0,02 ■ 30 +

+  0,004 • 216 =  5,28

Высота слоя угля:
И =  0,5 • 5,28/6 =  0,44 м

Вычисление определенного инте
грала целесообразно осуществлять 
на ЭВМ с использованием со
ответствующей стандартной про- 
граммы.

Пример 37. Определить средний 
размер кристаллов, которые полу* 
чаются в каскаде» из трех кристал
лизаторов, если скорость линейного

Рис. 45. График для нахождения общего 4" i ?  
единиц переноса графическим интегрировав*^

I поста кристаллов во всех кристаллизаторах Я. =  1,5-10 7 м/с. 
I Определенное экспериментально число кристаллов, образу- I нтшихся в первом кристаллизаторе, равно W '^ l - lO 12, во вто- 
I * , — U72 =  2 -1012, в третьем — W3 =  4 -1012. Полезный объем крн- 
I |.таллизатора v =  2 м3; расход раствора L =  20 м3/ч.

Р е ш е н и е .  Функция распределения кристаллов по размерам в рассматри-I „аемом случае равна

ф1
/-1 (Хт) ' " ' ( ! -  /)!

(VII. 115)

I где I — линейный размер кристаллов; т — время пребывания кристаллов в кри
сталлизаторе; i — число кристаллизаторов в каскаде; /  — индекс суммирования. 

Средний размер кристаллов:
ОО 00 I I

/ е р = $  l < t ( l ) d l / \  ф ( / ) Щ = Х т  £  ^ ( / - Z + d / ^ V ,  (VII. 116) 
О 0 I- 1 1-1

Время пребывания кристаллов в кристаллизаторе:
т =  v/L =  2/20 =  0,1 ч

Для каскада из трех кристаллизаторов формула (VII. 116) 
имеет вид:

/ср ■ Хт /£  V M - I +  1 ) / Х  IP = X t [ f l 7 i ( 3 + l  +  , ) +
(-1 / / - I

+  W,  (3 -  2 +  1) +  IV, (3 -  3 +  I)]/(IV, +  IV, +  IV,) ■ 
=  Хт (3Г, +  2IVj +  VT,)/(ir, +  IV, +  IV,)

Откуда:
/ =  1,5 • Ю '7 • 360 (з • 1 • Ю12 +  2 • 2 • 1012 +

+  1 • 4 • 10‘*)/(l • 1012 +  2 • 1012 +  4 • 1012) =  8,5 • 10“ 5 м =  0,085 мм

РАСЧЕТ ХИМИКО-ТЕХНОЛОГИЧЕСКОИ СИСТЕМЫ

Пример 38*. Произвести расчет материальных и тепловых ба
лансов для потоков химико-технологической системы (ХТС) при
менительно к синтезу нитрила акриловой кислоты (НАК).

Р е ш е н и е .  При синтезе НАК исходят из пропилена, аммиака и кислорода 
8°здуха. В результате проведения процесса получают НАК, а также ряд по
бочных продуктов (акролеин, ацетонитрил, синильную кислоту и др.). Упрощен- 
На" блок-схема, которая положена в основу моделирования ХТС, представлена
"а рис. 46.

Поток воздуха 1 подогревается в теплообменнике /, затем смешивается с 
•Ропнленом (поток 2) и аммиаком (поток 3) в смесителе III. Смесь 4 посту-

* Пример разработан преподавателями кафедр «Математическое моделиро- 
“ани< и оптимизация химических процессов» ЛТИ им. Ленсовета и «Системо- 
**ннка» Высшей технической школы им. К. Шорлеммера (ГДР, Лейна-Мерзе- 

Д Р '1 В работе принимали участие К. Хартманн, В. А. Холодков, Н. В. Кузич- 
Ин> В А. Сидоров, В. Коллерт.
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Рис. 46. Упрощенная технологическая схема синтеза нитрила акриловой кислоты (НЛК):
/, / /  — теплообменники; / / / ,  V I I — смесители; I V —реактор синтеза НАК; У —сепаратор. 
V I — делитель потока; 1 — 1 8 — потоки.

пает в реактор IV, где протекает экзотермический процесс синтеза НАК. Выде
ляющаяся при реакции теплота отводится в нижней части реактора через испа
ритель, в верхней части — через теплообменник. Продукты реакции 6 охлаж
даются в теплообменнике / потоком поступающего воздуха и в теплообменнике 
испарителе II потоком 9 воды. Выходящий из нижнего испарителя реактора 
пар (поток 17) направляется в сепаратор V. Туда же поступает и пароводяная 
эмульсия, условно показанная на рис. 46 потоками пара 18 и воды 10. После 
сепаратора пар используется для охлаждения верхней части реактора и выво
дится в виде потока 14 из ХТС. Поток воды 12 делится в делителе потока VI 
на два потока: 15 и II. Поток II поступает в испаритель реактора, поток 15 
смешивается с потоком свежей воды 16 в смесителе потоков VII и служит для 
охлаждения потока 7 в теплообменнике II. Таким образом, рассматриваемая 
ХТС состоит из семи элементов и характеризуется четырьмя входными потоками 
(1—3, 16) и двумя выходными (14 и 8).

Для моделирования установившегося режима этой ХТС и расчета материаль
ных и тепловых балансов необходимо составить математическое описание от
дельных ее элементов.

Теплообменники I и II. В основу расчета теплообменников по 
ложена модель идеального вытеснения, в соответствии с 'которой 
стационарный режим их работы описывается следующей системой 
дифференциальных уравнений теплового баланса

“  — (*Т/И7г) (<г — <*)

страничными условиями: /г |f_0 =  /Ги1ч; *х1/-г =  *хн„ .
Здесь /г, 1Х, tr и 1хпшч — соответственно текущие и началь

ные температуры горячего и холодного теплоносителей, °С; ^ "
текущая и полная поверхности теплообмена, м2; fe, — коэффициент 
теплопередачи, Вт/(м2-К); №г и Wx — водяные эквивалент* 
(.Wr =  GrCr\ Wx =  Gxcx)\ Gг, Gx — расход горячего и холодно1" 
теплоносителей, кг/с; с,, сх — удельные теплоемкости горячего 
холодного теплоносителей, Дж/(кг-К).
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Если предположить, что теплофизические свойства теплоноси
телей мало изменяются по поверхности теплообмена, то значе
ния температур горячего /Гкон и холодного /Хкон теплоносителей 
на выходе для противотока составят:

В противоточном теплообменнике / (рис. 47) потоком воз
духа (поток /) охлаждается смесь, поступающая из реактора 
(поток 2). Известны входные параметры потоков: температуры 

общие массовые расходы потоков G', G' и покомпонентные 
расходы; давления Р\, Р\. Задаются полная поверхность тепло
обмена F и коэффициент теплопередачи kr. Необходимо опреде
лить параметры выходных потоков.

Расчетные величины определяем из следующих соотношений:
1) для холодного теплоносителя — G“ =  G*; =  <х ; Р° =  Р\\ G0 j =  0.233G*

GKj =  0.767G?;
2) для горячего теплоносителя — G? =  Gf: : P? =  Pf: покомпонент-* * * ГКОН ■ 1

ные расходы на выходе равны соответствующим покомпонентным расходам на
входе.

В противоточном теплообменнике // (рис. 48) при дальней
шем охлаждении продуктов реакции (поток /) водой (поток 2) 
последняя нагревается и может частично превращаться в пар. 
Если агрегатное состояние холодного теплоносителя не изменяет
ся, то расчет теплообменника можно вести по рассмотренной ра
нее методике, используя формулы (VII. 117). В этом случае тем
пература холодного теплоносителя на выходе /Хкон меньше тем
пературы насыщенного пара /н. п.

Если это условие не выполняется, то холодный теплоноси
тель находится в двухфазном состоянии (в виде пара и воды). 
Температура воды и пара на выходе из теплообменника /„кон в 
этом случае равная tH. Температуру горячего теплоносителя 
можно определить из условия равенства количества теплоты, ко
торое передается через поверхность теплообмена F, количеству 
теплоты, отдаваемому горячим теплоносителем.

(VII. 117)
где

г ■=* exp [d (1 — Z) — 1 J/exp [d (I -  Z) -  Z) 
7. =  lPr/ll7,- d =  k,F/Wr

О. Теплообменник / .  

p,,c. « .  Теплообменник //.
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Уравнение теплопередачи для поверхности теплообмена 
вид

Q =  *тя д/ 
где

=  (^гн«я х̂кон) (^ГКОН ^»нц)

[ ^ ГН»Ч ,хкон)Л*гкон *ХН1ч)1

Количество теплоты, которое отдается горячим теплоносите
лем:

Q r =* в^г ( Ч о и  -  <г„м)

Приравнивая правые части последних уравнений, имеем
kTF M ------Wr(ttKom- 4 . , )

откуда
Ч о н - ' г и . я - ^ ^ г  (VII. 118)

Решая это нелинейное алгебраическое уравнение одним из 
численных методов, можно определить trKm. В качестве началь
ного приближения для /Гкоя можно задать значения из интервала
х̂вшч г̂н1ч‘

Количество теплоты, которое идет на образование пара:
QB =  IVf (<гН1ч — Чои) — w x (<■. п — Чнч) (VII. 119)

Масса пара
Gn-Qn/Цд (VII. 120)

где LyA — удельная теплота парообразования, кДж/кг.
На основании вышеизложенного алгоритм расчета теплообменника II мож

но представить в следующем виде.
1. Рассчитать температуры горячего и холодного теплоносителей по форму

лам (VII. 117).
2. Проверить условие Ч о и  <  <н. п-
3. Если условие выполняется (в выходном потоке холодного теплоноситеЛ  

пара нет), то расчет теплообменника вести по следующим соотношениям: 1

а) для горячего теплоносителя — G“ =  Gj; /“ =  tT ; Я “ =  0,1; покомпонентный
расходы на выходе равны соответствующим покомпонентным расходам на 
входе;

б) для воды — 0 “ =  0$; 1° =  Я“ =  Я; Ояоды =  0 “;

в) для пара — 0 “ *= 0; 1° =  0; Р°  =  0; Оп =  О
4. Если условие не выполняется, то расчет теплообменника вести в следую* 

щем порядке:
а) найти / Гкои из уравнения (VII. 118);

б) положить <!°ды => / ”*Р1 •= / •
* К О Н  К О Н  "

в) по уравнениям (VII. 119) и (VII. 120) определить количество теплоты 
идущее на пар, и массу пара Gn;

г) для горячего теплоносителя — G? =  G?; /? =  /_ ; Я? =  0,1; покомпонентны*1 коя 1
расходы на выходе равны соответствующим покомпонентным расходам на 
входе;
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r
рис. 4*. Смесителе ///.

Д)
(/) 7 V)

1 (2)
с:

4

для воды — G? =  G\ — G0; t° -  

Р ? - *  0.оды =  0?=
е) для п а р .- Of-О.*. £ - < « £ ;  Р° =  Р 

Смеситель III (рис. 49). В нем ис
ходные вещества: воздух (поток /),
а м м и а к  (поток 2) и пропилен (поток 3) — соединяют в выходной 
поток /, направляемый в реактор. Параметры входных потоков за
даны. Требуется определить параметры выходного потока. 

Расчетные уравнения:
1. Материальный поток на выходе смесителя

О? -  Of +  (f2 +  G\

2. Теплоемкость выходного потока
с? =  (0?cf/0f) +  (о $ 4 К ) +  ( < & S / o f )

3. Температура потока на выходе смесителя (определяется из 
уравнения теплового баланса)

-  (< W  + Ъ М  + < # & )№ * )
4. Массовые расходы компонентов на выходе смесителя:

а) кислорода и азота [принимаем, что воздух содержит 23,3% (масс.) О, и 76,7% 
(масс.) Nj] — 0 Oj =  0,233Gf; GNj =  G* — G0 j;

б) аммиака — GNHs = G*;
в) пропилена — GCjHe =  G*

5. Давление в выходном потоке равно давлению во входном 
потоке /, которое задается.

Реактор синтеза НАК IV (рис. 50). Нитрил акриловой кис
лоты производят в кипящем слое катализатора (фосформолиб- 
дат висмута) путем окислительного аммонолиза пропилена. Ба
лансовое уравнение основной экзотермической реакции:

катализатор
С Н ,=С Н — СН, +  NH, +  1,50, -------------- ► С Н ,=С Н —CN +  ЗН ,0 -  ДН

Кроме основной протекает ряд побочных реакций. Выделяющая
ся теплота реакции отводится в нижней части реактора кипящей 
водой, в верхней части — перегретым паром. Известны парамет
ры входных потоков, требуется рассчитать параметры выходных
потоков.

В основу математического описания реактора положена мо
дель идеального смешения. Уравнения материального и теплово
го балансов имеют вид:

G“ =  G* =  Овозд +  GNHj +  GCjHe

+  0С ,Н .*п 4р  -  Д/ +
* / Д '“ 0$с| (/--<$)

(V II. 121)2
3.
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Рис. 5.1. Смеситель VII.г *  I е  Р *,'/<0 ш

Смеситель VII (рис. 53) соедщ. 
ет два входных потока [первый^ 
поток горячей воды из делителя w 

второй — поток свежей воды на подпитку) в общий выходной 
поток. ' И

Е сли известны характеристики входных потоков, то расчетны 
уравнения для выходного потока имеют вид: е

Of - Q f  +  G *  +  Gjl$)/G?

р а [ РЬ если Ъ Ж
1 ( Р\, если Р\ <

Перед составлением программы для расчета ХТС синтеза 
НАК необходимо все математические описания элементов ХТС 
оформить в виде вычислительных процедур на языке Алгол-60 
(модулей). При этом необходимо придерживаться определенных 
требований.

Требования к составлению модулей. Заголовок процедуры 
должен иметь вид:
procedure {name) (пе, па, п, kp, хе, ха); 
value пе, па, п; integer пе, па, п; 
array kp, хе, ха

Здесь пе — число входных потоков модуля; ла — число выходных 
потоков модуля; л —общее число различных веществ во входных 
и выходных потоках в данном модуле; Ар — массив конструктив
ных параметров и параметров модулей; хе [1 : пе,— 2: л] —мас
сив входных переменных; ха [1:ла,— 2 : л)— массив выходных 
переменных.

В последних двух массивах нижняя граница второго индекса 
выбрана так, чтобы цифры 1, л относились к составу, а —2, 
— 1, 0 к расходу, температуре и давлению соответственно:

- 2  - 1  О I........п
расход температура давление состав

Всем веществам ХТС синтеза НАК присвоены следующие номера:
Вещество Номер Молекулярнах

Кислород 1
масса

32
Аммиак 2 17
Пропилен 3 42
Акрилонитрил 4 53

Вещество Номер Молекуляря**
масса

Пар 5 18
Вода 6 18
Азот 7 28

Составление программы расчета ХТС. При составлении про
граммы необходимо иметь в виду следующее.

I. Задача расчета данной ХТС может быть сформулирована 
таким образом: по известным температурам, давлениям и расхо-
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аМ входных потоков ХТС и известным параметрам элементов
\;ТС определить значения температур, давлений и расходов про
межуточных и выходных потоков ХТС.

Эти параметры однозначно определяют и состав соответствую
щих потоков.

2. При расчете ХТС используется декомпозиционный метод 
разрыва обратных связей, который сводится к многократному 
расчету соответствующей разомкнутой ХТС

{ги б , I. 3. 6, 7, 2, 5,

где ГИБ — глобальный итерационный блок.
Эта последовательность расчета ХТС определяется в резуль

тате структурного анализа *. При этом число итерируемых пере
менных может быть сокращено вследствие использования допол
нительных условий:

а) температура потока 12 однозначно определяется заданием 
давления насыщенного пара в сепараторе У;

б) расход и температура потока 17 определяются расходом и 
температурой потока 12 и коэффициентом распределения дели
теля у!\

в) из уравнения материального баланса для всей ХТС следует, 
что расход потока 6 однозначно определяется расходами потоков
1. 2 н 3.

Таким образом, итерация осуществляется по двум переменным; 
температуре потока 6 и расходу потока 12. Критерием правиль
ности расчета ХТС является примерное с заданной точностью ра
венство расхода пара (поток 14) расходу свежей воды (поток 16), 
а также равенство с заданной точностью температуры потока 6 
и расхода потока 12 на местах разрыва. В том случае, если это 
равенство не выполняется, расход и температура изменяются по 
следующему правилу

С ™ :  -  0.6 +  0|J,po*): Г ? " " :  -  0,б(Гвно,ое +  7«т,рое)

и расчет повторяется вновь, начиная с глобального итерационного 
блока (ГИБ).

Таким образом, программа расчета ХТС должна состоять из 
операторов процедур, соответствующих данной последователь
ности расчета, и операторов, корректирующих расход и темпера
туру итерируемых потоков.

В программу необходимо ввести массив параметров потока 
Для всего процесса в целом х (табл. 1), массив коэффициентов 
Для всего процесса в целом k (табл. 2). При составлении

• Холодное В. А., Викторов В. К-, Таганов И. Н. Математическое модели
рование сложных химико-технологических схем. Л., ЛТИ нм. Ленсовета, 1977,
с. 74.
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Таблица I. Результаты расчета ХТС синтеза НАК

опер
>тока

Расход,
кг/ч

Темпе
ратура,

Давле
ние,
МПа

Состав, кг/ч

О» NHj CjH, C3 H3 N н2о
(пар) HjO N»

1 • 16200 303 0 , 1 3774,6 _ 12425,4
2 * 3000 303 0 . 1 — — 3000,0 — — — -- ' 1

3* 1300 303 0 , 1 — 1300.0 — — — — -- 1

4 16200 799 0 , 1 3774.6 — — — — — 12425,4
5 20500 649 0 . 1 3774,6 1300.0 3000,0 — — — 12425,4
6 20500 905 0 . 1 589,6 171,9 213,1 3516,7 3583,1 — 12425,4
7 20500 716 0 . 1 589,6 171,9 213,1 3516,7 3583,1 — 12425,4
8 20500 537 0 . 1 589,6 171,9 213.1 3516,7 3583,1 — 12425,4
9 60009 483 З.о — — — — — 60009,0 -- J

1 0 60009 505 3.0 — — — — — 60009,0 -- 1

11 6956 507 3,0 — — — — — 6956,0 -- 1
12 59965 507 3.0 — — — — — 59965,0 — £
13 6955 507 3,0 — — — — 6955,0 — — j
14 6955 861 з.о — — — — 6955,0 — — ]
15 53009 507 3,0 — — — — — 53009,0 — 'j
16* 7000 303 0 . 1 — — — — — 7000,0 — 1
17 6956 303 3.0 — — — — — 6956,0 — j
18 — — — — — — — — — — Tl

Таблица 2. Значения параметров элементов ХТС синтеза НАК

Элемент

Общее число 
параметров, 
характери

зующих 
данный 
элемент

Физический смысл параметра, его численное значение |

1-й параметр 2-й параметр З-й параметр /

Теплообмен
ник /

2 Коэффициент теп
лопередачи, 25

Поверхность
теплообмена.

—

Теплообмен
ник II

2 Коэффициент теп
лопередачи, 35

Поверхность
теплообмена,
320

—

Смеситель III — — — —
Реактор IV 3 Объем катализа

тора, 22,7
Поверхность 
теплообмена 
верхнего те
плообменника, 
250

Коэффициент 
теплопередачи 
верхнего тепло
обменника, 40

Сепаратор V
'

Давление в сепа
раторе, 3,0

*—

Делитель по
тока VI

1 Коэффициент де
ления потока, 0,116

Смеситель VII
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Вода 3

п
■■

рис. 54. Технологическая схема устаноаки для Загрязненные 
обезвреживания ПСВ-Г методом ЖФО: сточные Воздух
I ю — емкости; 2— насос; 3 —  конденсатор;
4 7 —теплообменники; 5—сепаратор; б— реак- 
,op: S—печь; 9 — компрессор; II  —  вентиль.

программы необходимо придер
живаться следующей схемы дви
жения информации:
Перед работой модуля:

х -> хе, k ->■ kp 
После работы модуля:

Значения фактических пара
метров пе, па, П могут быть зада- Очищенные 
ни числами. Таким образом, ИИ- сточные воды 
формация для расчета отдельного
элемента выбирается из массивов л: и k и после его расчета ре
зультаты отсылаются в массив х.

В табл. 1 приведены результаты расчета ХТС синтеза НАК. 
Звездочкой отмечены заданные потоки. Параметры остальных по
токов вычислены при расчете ХТС на ЭВМ.

Пример 39*. Рассчитать объем реактора ХТС для обезврежи
вания сточных вод производства полимерных материалов мето
дом жидкофазного окисления (ЖФО).

Производительность всей ХТС и реактора 5 м3 сточной воды 
в час; начальное содержание органических веществ в сточных 
водах 10 кг/м3. Процесс ЖФО протекает при 613 К и давлении 
25 МПа. Время контакта 2 ч. Сточная вода содержит органиче
ское вещество C ioH 40N i 0. Давление водяных паров: при 7’нач =  
=  293 К Рн*ч =  2,35- 1(Н МПа, при Т =  613 К р =  14,61 МПа.

Р еш ен и е . Процесс обезвреживания сточных вод осуществляется по схе
ме, представленной на рис. 54. Сточная вода собирается в емкости /. После 
определения среднего количества органических продуктов сточную воду насо
сом 2 под давлением 25 МПа подают в теплообменник 4. Воздух в количестве, 
in обходимом для процесса обезвреживания, компрессором 9 под давлением 
2Г> МПа также подается в теплообменник 4, где смешивается с обрабатываемой 
ьодой. Газожидкостная смесь нагревается в теплообменнике 4 от Т„„ =  293 
до 523 К за счет теплоты, отдаваемой обезвреженными сточными водами, а в 
теплообменнике 7 — до Т =  613 К за счет теплоты продуктов сгорания, обра
зуемых при сжигании топлива или горючих отходов в печи 8. Далее смесь 
поступает в реактор 6, а затем в сепаратор 5, где происходит отделение газа 
от жидкости. Жидкость (жидкая фаза, состоящая из воды и растворенного 
ь ней воздуха) с температурой 573—593 К из сепаратора 5 поступает в тепло
обменник 4 для нагревания исходной сточной воды.

Влажный газ охлаждается в конденсаторе 3 до 323—333 К и выбрасывается 
к атмосферу, а сконденсированная жидкость смешивается с основной массой 
11 собирается в емкости 10. После анализа на содержание вредных веществ,

* Термические методы обезвреживания отходов/Под ред. К. К. Богушев- 
•кой, Г. П. Беспамятнова. 2-е изд., Л., Химия, 1975, с. 142—165. Расчет перера
ботан и упрощен.
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солевой остаток, pH сточная вода подается либо в канализацию, либо в оборот.
ную систему предприятия. Давление в системе регулируется вентилями II

Содержание органических веществ в сточной воде в единицу 
времени:

Оорг ■= 5 • 10 =  50 кг/ч

Расход кислорода, необходимый для полного окисления орга
нических продуктов, определяем по реакции:

C10H«oN,o +  200, =  5N, +  20Н,О +  ЮСО,
G0l =  50 • 640/300 =  106,6 кг/ч

Здесь 300 и 640 — молекулярные массы CioH40Nio и О,. При
нимая двухкратный избыток кислорода от необходимого на окис
ление, получим: Со, =  2- 106,6 =  213,2 кг/ч.

Расход воздуха на процесс
=  213.2/0,231 =923 кг/ч

где 0,231 — концентрация кислорода в воздухе, доли единицы.
При общем давлении в системе 25 МПа и парциальном давле. 

нии паров воды р =  14,61 МПа парциальное давление воздуха 
составит:

Рвоэд — 25 — 14,61 =  10,39 МПа

Влагосодержание воздуха:
х =  0.622Р/РВОЗЛ =  0,622 • 14,61/10,39 =  0,875 кг влаги на кг воздуха

Содержание в единицу времени, кг/ч: 
дара в воздухе при 613 К и 25 МПа Оп =  923 • 0,875 =  807,6 
воды в жидкой фазе GHj0 =  5000 — 807,6 =  4192,4
воздуха в газовой фазе G'B03i =  923 — 4192,4 • 0,0175 =  849,63

Здесь значение растворимости воздуха а =  0,0175 взято из 
справочных данных.

Объемный расход жидкости:
Уж =  GH}Qvr =  4192,4 • 0,001639 =  6,87 м3/ч

где vT — удельный объем воды при температуре процесса, м3/кг 
(определяем из таблиц насыщенного водяного пара).

Объемный расход (м*/ч) газовой фазы
^возд =  ( г в о эд ^в о з д ^в о з д ^^>) "Ь  ( * „ С „ * „ 7 У Р )

где г Воэд и г п —  соответственно коэффициент сжимаемости воз
духа при температуре и давлении процесса и водяного пара: 
Явозд и Ra — удельная газовая постоянная воздуха и водяного 
пара, Дж/(кг-К):

гвозд  =  1,П5 при Г =  613 К и Р  — 25 МПа. Значение г а рас*ГПР -д___________  . . .  г ___ . . .  п
=  613/647 =  0,95; РЦр =  25/22,1 =  1,13. По диаграмме z =  f ( j tt ’
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Рпр)* находим: г®13 =  0,2; /?воэя =  287 Дж/(кг • К): Яп=462Дж/(кг • К).
Тогда:

Увом — 613/(25 • 10е) (1,115 • 849,63 • 287 +  0,2 • 807,6 - 462) =- 8.5 м*/ч

Объем реакционного пространства, рассчитанный на часовую 
производительность:

Рр — 2 (6,87 +  8,5) =  30,74 м*

ЗАДАЧИ ДЛЯ САМОСТОЯТЕЛЬНОГО РЕШЕНИЯ

1. Рассчитать количество растворенного кислорода из воздуха в 25 кг воды 
под давлением 15 МПа при 20 *С.

2. Найти равновесный состав газа над жидкостью, состоящей из смеси 25% 
бензола, 35% толуола и 40% о-ксилола, при 100 °С. Давление паров чистых 
компонентов взять по справочным данным.

3. Рассчитать давление пара над водой, содержащей 19% (масс.) глице
рина, при 22°С.

4. В пенном аппарате абсорбируют аммиак из газа промывкой его водой. 
Рассчитать движущую силу абсорбции на противоточных и перекрестноточных 
решетках, если процесс абсорбции проводят при давлении 105 Па и 20 °С; кон
центрация аммиака в газе снижается от С»„ =  6% (об.) до С«0» =  0,9% (об.), 
а содержание аммиака в воде увеличивается от Я»,, =  0,06 кмоль/м1 до Лион =  
=  0,3 кмоль/м*.

5. Какова степень извлечения аммиака в условиях предыдущего примера?
6. Определить движущую силу абсорбции и к п. д. прямоточного насадоч

ного скруббера при поглощении оксидов азота содовым раствором при 30 °С и 
давления 0,1 МПа. Начальная концентрация оксидов азота (считая на NO2 ) — 
1 % (об.); конечная — 0,1% (об.). Концентрация содового раствора на входе в 
скруббер — 3 н.

7. Рассчитать коэффициент диффузии диоксида серы в воздухе при 18вС 
и давлении 0,1 МПа.

8. Рассчитать коэффициент диффузии S02 в воде при 18 °С.
9. Каково значение коэффициента эффективной диффузии при абсорбции 

бензола каменноугольным маслом в пенном аппарате при 250 °С? Скорость газа 
в полном сечении аппарата 2,1 м/с, плотность орошения 6 м*/(м2-ч), высота 
исходного слоя жидкости 25 мм.

10. Рассчитать среднее время пребывания реагентов в реакторе, если из
вестны следующие опытные данные замеров концентрации индикатора, поки
дающего реактор в определенные интервалы времени:
т, с 0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100
С, кмоль/л 0 1 2 12 14 11 7 4 1 0 о

11. По данным предыдущего примера произвести расчет степени превраще
ния в реакторе по распределению времени пребывания частиц для необратимой 
реакции первого порядка, если константа скорости этой реакции 0,147 с-1.

12. Каков будет расход серной кислоты для осушки воздуха, если процесс 
проводят при атмосферном давлении в насадочной противоточной башне; на
чальное содержание влаги в воздухе 0,03 кг/кг (сухого воздуха), конечное со
держание — 0,005 кг/кг, а начальное содержание воды в кислоте 0,5 кг/кг (мо
ногидрата), конечное содержание— 1,4 кг/кг?

13. Рассчитать коэффициент массопередачн в водяном скруббере при погло
щении из газа диоксида углерода. В 1 ч пропускается 5000 м* газа, чистой 
оды подается 650 м’/ч. Начальное содержание С02 в газе 28.4% (об.), конечное

<в верху скруббера)—0,2% (об). Давление в скруббере 16,5-10* Па, темпера-

См., например, Хоуген О., Ватсон К. Физико-химические расчеты в тех
нике. М., Госхимиздат, 1941. 598 с.
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тура 15 °С. В нижнюю часть скруббера загружено 6000 колец размером 75 X 1 
X 75 X 2 мм, выше загружено 320 000 колец размером 50 X 50 X 1,5 мм.

14. Найти коэффициент массопередачи в насадочном скруббере для погло* Л 
шения ацетона из воздуха водой, расход которой составляет 4000 кг/ч. Смесь Щ 
воздуха с парами ацетона содержит 5% (об.) ацетона, причем расход чистого 1  
воздуха 2000 м3/ч. Степень поглощения ацетона при 20°С достигает 98,2%. Аб- 4 
сорбционная башня заполнена керамическими кольцами размерами 25 X 25 X ,1 
X 3 мм, слой которых имеет высоту 18 м. Скорость газа в полном сечении 
башни принять на 20% меньше скорости, соответствующей началу эмульгиро*Я 
вания.

15. При абсорбции хлора известковым молоком концентрацией 100 г/л CaO j 
в многополочном пенном абсорбере с противоточнымн решетками степень изв.те-J  
чения хлора должна составлять не менее 95%. Какова должна быть средняя 
движущая сила абсорбции для обеспечения требуемой полноты поглощения J 
хлора?

16. Определить коэффициент массопередачи по данным предыдущего приме- I 
ра, если скорость газа в полном сечении аппарата 2,0 м/с, а высота пены на 
каждой полке 200 мм. Определить также требуемое число полок в аппарате. ,1 
Принять, что процесс подчиняется закономерностям абсорбции хорошо раство-Я 
римого газа.

17. По номограмме (рис. 30) определить к. п. д. полки пенного аппарата при 
десорбции аммиака из слабой аммиачной воды острым паром при следующих 1 
условиях: удельный расход пара (отношение расхода пара к расходу жидкости)
0,3 кг/кг, высота слоя пены на полке 0,18 м, Р =  1,01 -10* Па.

18. Для абсорбции из смеси газов одного компонента, химически реагирую- j  
щего с абсорбентом, необходимо иметь площадь поверхности 3000 м2. Известны 
также следующие данные: вязкость абсорбента р* =  10_3 Па-с; плотность га
зовой смеси рг — 0,65 кг/м3; плотность жидкого абсорбента р* =  1000 кг/м3; 
массовый расход абсорбента L =  16 000 кг/ч; объемный расход газа (при ра
бочих температуре и давлении) G =  6500 м3/ч. Рассчитать размеры колонны. *

19. В одном из процессов массообмена, в котором заметное сопротивление'Я 
оказывает и газовая, и жидкая фаза, получены * следующие данные:

Газовая фаза Жидкая фаза
Критерий Re 500 50
Критерий Рг' 0,74 13,9
Расход жидкости L, кмоль/(м2 • ч) 146 73
Концентрация неднффундируюшего 
компонента жидкой фазы С, кмоль/м3

— 25,6

Парциальные давления недиффун- 
дируюшего компонента газовой фа
зы, р, МПа

0,09

Коэффициент Генри ф =  625 Па/(кмоль м3). Определить частные (*г, кж) 
и общий (*„) коэффициенты массопередачи.

20. Для системы, описанной в задаче 19, проведены опыты по изучению 
влияния расхода газа и температуры. Результаты опытов для Re =  500 и 
Рг' =  0,74 приведены ниже:
/, вС 37,78 93,33
L, кмоль/ч 13,6 13,6
D, м2/ч 0,066 0,0845
р, Па-с 0,0185 0,0208
р, кг/м3 1,20 1,008

148,89
13,6
0,103
0,0230
0,88

37,78
4,54

37,78
31,7

Р
Во всех опытах парциальное давление 

=  0,09 МПа.
Рассчитать кг для каждого опыта.

недиффундирующего компонента

* Вейлас С. Химическая кинетика и расчеты промышленных реакторов. М.« 
Химия, 1967, 414 с.



21. Построить фазовые диаграммы равновесия в координатах X, Y — Z и Z, 
X  — Y для системы вода — уксусная кислота — диизопропиловый эфир при 20 °С, 
пользуясь данными [% (масс.)] следующей таблицы:

Водный слой Эфирный слой

вода уксусная
кислота

дннэопропи- 
ловый эфир вода уксусная

кислота
дииэопропн- 
ловый эфир

98,1 7,70 1.2 0,5 0,20 99,3
97,1 1,40 1.5 0,7 0,40 98,9
95,5 2,90 1,6 0,8 0,80 98,4
91,7 6,40 1.9 1.0 1,90 97,1
84,4 13,30 2,3 1.9 4,80 93,3
71.1 25,50 3,1 3.9 11,40 84,7
58,9 36,70 4,4 6,9 21,00 71.5
45,1 44,30 10,6 10,8 31,10 58,1
37,1 46,40 16,5 15.1 36,20 48,7

22. Построить пограничную кривую и конноды на треугольной диаграмме 
для системы вода (А)— уксусная кислота (В)—диизопропиловый эфир (С), 
пользуясь опытными данными, приведенными в задаче 21.

23. Пользуясь данными задачи 21, построить конноду, соответствующую 
рафинату состава: х*. ri =  49%, хв. ri =  42%, Хс. *i =  9%. Вычислить число 
фаз, находящихся в равновесии (У?, и £|). если известно, что общее количество 
смеси М| =  200 кг, а количество уксусной кислоты в смеси 80 кг.

24. 1000 кг раствора уксусной кислоты в воде, содержащего 60% уксусной 
кислоты, подвергают экстракции диизопропиловым эфиром для получения рафи
ната, содержащего 10% уксусной кислоты. Определить необходимое число теоре
тических ступеней-, если экстракция проводится прямотоком, причем в каждой 
ступени используется 250 кг чистого растворителя. При решении задачи восполь
зоваться данными таблицы задачи 21.

25. Раствор уксусная кислота — вода, содержащий 60% уксусной кислоты, 
подвергают противоточной многоступенчатой экстракции диизопропиловым эфи
ром с целью получения рафината, содержащего 5% уксусной кислоты. Расход 
исходного раствора 1000 кг/ч, экстрагента 500 кг/ч. Определить число теорети
ческих ступеней, составы и расходы продуктов каждой ступени.

26. Через адсорбер периодического действия за один период проходит 200 м3 
паровоздушной смеси с концентрацией диэтилового эфира С»., =  0,006 кг/м3. 
Температура процесса 20 °С, давление атмосферное, скорость потока паровоз
душной смеси 13 м/мин, концентрация смеси после выхода из адсорбера С„ок =  
=  3-10“5 кг/м3. В качестве поглотителя используют активный уголь с d, =  
=  0,004 мм и насыпной плотностью 500 кг/м3. Высота слоя угля Н =  0,7 м.

По изотерме бензола для 20 °С на том же угле (см. рис. 43) построить 
изотерму адсорбции диэтилового эфира из воздуха при 20 ®С.

Пользуясь этой изотермой, определить количество активного угля, необхо
димое на одну загрузку, диаметр адсорбера и продолжительность поглощения.

Глава VIII
ЭЛЕКТРОХИМИЧЕСКИЕ ПРОЦЕССЫ

в в е д е н и е

Электрохимическими называются процессы, которые связаны 
превращением электрической энергии в химическую или хими

ческой в электрическую.
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В основе электрохимических процессов лежат законы Фара
дея. По первому закону Фарадея для любого электродного про- 
цесса масса вещества, превращаемого при электролизе, прямо 
пропорциональна силе тока и времени его прохождения, т. е. 
прямо пропорциональна количеству прошедшего электричества.

Второй закон Фарадея характеризует влияние природы ионов. 
Закон устанавливает, что при пропускании одинакового количе
ства электричества через растворы различных электролитов ко
личества каждого вещества, претерпевающие превращения, про
порциональны их эквивалентным массам, причем для выделения 
одного эквивалента любого вещества требуется пропустить 
96500 Кл или 26,8 А-ч электричества.

Вследствие протекания побочных процессов выделяется веще
ства всегда меньше, чем должно бы выделиться по закону Фара
дея.

Основными критериями рационального использования электро
энергии при электролизе служат выход по току и коэффициент 
использования энергии. Выходом по току (%) называется от
ношение массы вещества (/факт, действительно полученной при 
электролизе, к массе вещества (/м акс, которая должна была по
лучиться по законам Фарадея при той же затрате электричества:

Л =  (°ф.кт/°макс) ' 100 (VIII. I)

Понятие выхода по току аналогично понятию выхода продук
та в химическом процессе. Теоретическое значение массы веще
ства бмакс (кг) можно вычислить по формуле, вытекающей из 
законов Фарадея

бмакс =  /тЯ/1000 (VIII. 2)

где /  — сила тока, А; т — продолжительность электролиза, ч; 
Е — масса вещества, выделяющаяся на электроде при прохожде
нии 1 А-ч.

Коэффициентом использования энергии р (%) называется от
ношение теоретически необходимого при электролизе расхода 
энергии Wr к фактическому №факт

^(«У^факт )-100 <VI И'®
Теоретический расход энергии (кВ-ч на кг продукта) опреде

ляют по уравнению:
Г т =  1/Т/Т/См,кс (VIII. * )

Теоретическое напряжение U-, на электролизере равно разно
сти равновесных потенциалов (В) анодной ф, и катодной фк ре-
акций ... ,.

(7Т =  Фа — фк (V III. 5)

Электродные равновесные потенциалы можно определить по 
формулам Нернста

^K = 4,° + \RT/(nF)]\nal (VIII. б)
Фа =  ф- •- (/?r/(nf)) In at (VIII. 7)

224



где <p° — стандартный электродный потенциал; R — газовая по
стоянная; Т — температура; а\, аг— активности ионов в раство
рах электролитов; п — число зарядов иона; F — число Фарадея.

Стандартные электродные потенциалы при 25°С, активностях 
равных единице и давлении 105 Па приведены в табл. 3.
Таблица 3. Стандартные электродные потенциалы при стандартных условиях

Реакция ф®. В Реакция Я>\ В

Li* 4- е *=fc Li —3,05
Cs4 +  е Cs -2.92
Rb* + « ч=ь Rb —2.92
K* +  e *=fc К —2,92
V2Ba24 +  e '/,Ba -2 .9
•/iSr*M-a *=fc */.Sr -2,89
V»Ca“ + a  зр± ViCa -2,87
Na4 4- e ?=fc Na -2,712
VjAI(OH)* +  e ;j=fc 

7s AI +  V jO H ’
—2,35

■/iMe**+* =*=* '/,Mg 
‘/jBe2* +  e ч=Ь V2Be

—2,34
-1,85

7sAl>4 +  e *=fc 7,At — 1,67
■/2(Zn)OH2- + <• *=± 
±=e V*Zn + 20H"

— 1.216

'/aMn*4 + e '/2Mn — 1,18
VaZn(NH2)J* +  e 4=fc 

V2Zn -+- 2NHj
-1,03

Co(CN)’" 4- e i  
*=* Co(CN)J*

-0,83

*/2Zn2* +  e '/»Zn -0,762
7зСг*4 +  e =p=fc VjCr -0,74
CO, +  H* +  e '/2H2C20 , —0,49
'/jFe2* -f e ?=fc '/*Fe -0,44
V*Cd*4 4- в *=* '/fCd -0,402

V2C o«4-e '/«Co -0,277
• /,N i*M -e  i/jNI -0,250
V2Sn2* + e *= *  '/,Sn -0,136
•/,Pb2* +  f ^=fc V*Pb -0,126
H* +  e '/|H2 0,000
l/,S +  H+ +  <? =»=* V»H2S 0,141
V2SOj' 4- 2H* 4- e ?=ь 0.17

V2H20  +  ViH.SOj
'/tCu2* 4- e '/2Cu 0,345
'/20 2 + H,0 +  2e *=fc 20H' 0,40
7*12(кр.) +  е Г 0,53
'/20 2 +  H*-fe VsHjOi 0,682
Fe54 -j- e ^=fc Fe24 0,771
'/2Hg24 +  e *=fc Hg 0,799
Ag4 4- e Ag 0,800
NOT +  2H* 4- e *=fc 0,81

H20  +  N02
'/2Hg24 4- e '/|Hg 0,854
'/2MnO, + 2H* +  e *=fc 1,23
*=* H20  4- ViMn1*
7tCI2 4- e СГ 1,358
7 jAu24 4- e 7«Au 1,5
ViHjO, 4- H* 4- e *=fc H20 1 Л
Co14 4 -1 Co*4 1.84
*/2F2 4-« *=* F‘ 2,65

Фактическое напряжение Uфакт на электролизере больше 
теоретического из-за поляризации и перенапряжения, а также 
омических сопротивлений электролита и токоподводов. Фактиче
ское напряжение рассчитывают по формуле

иф.кт “  (f. -  я>к) 4- А«г, +  Н , +  Z  ,R (VHI.8)
где Лфа и Лфк — напряжения, компенсирующие электрохимиче
скую поляризацию анода и катода; £ ( / ? — падение напряжения в 
проводниках вследствие омических сопротивлений.

Фактический расход энергии определяют из уравнения
"^.кт-Ифвкт '* /< W  (VIII. 9)

Подставляя в формулу (VIII. 3) значения Wr из (VIII. 4) и 
Г ф1ВТ из (VIII. 9), находим

(VIII. Ю)
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При электролизе растворов в производственных условиях выход 
по току часто составляет 0,8— 0,9, а при электролизе расплавов 
еще меньше. Коэффициент использования энергии при электро
лизе растворов обычно выше 0,5, а при электролизе расплавов 
меньше 0,5.

РАСЧЕТЫ ЭЛЕКТРОХИМИЧЕСКИХ ПРОЦЕССОВ
Пример 1. В течение 24 ч при электролизе раствора хлорида 

натрия при силе тока 15 500 А получено 4200 л электролитиче- "3 
ского щелока, содержащего 125 г/л NaOH. Определить выход по 
току.

Р е ше н и е .  Выход по току определяем по формуле (VIII. 1). 
Для этого подсчитаем фактически полученную массу вещества 
и максимально возможную [по формуле (VIII.2)]:
Сф а к т =  125 • 420° / 1000 =  525 кг: GMaKc=  15 5 0 0 -2 4 -4 0 /(1 0 0 0 -2 6 ,8 )  = 5 5 5  кг I

Откуда
Г) =  (525/555) • 100 =  94,6%

Пример 2. Определить степень использования электроэнергии 
при электролизе раствора хлорида натрия, если концентрация 
раствора NaCI равна 310 г/л, перенапряжение выделения хлора 
0,192 В, водорода — 0,210 В; суммарные омические потери, вклю
чая диафрагму, составляют 1,051 В. Выход по току 0,96.

Р е ше н и е .  При электролизе раствора хлорида натрия на 
аноде (графит) можно ожидать выделения хлора по_ реакции 
СГ — 2е —► V2C12, а также кислорода по реакции 20Н — 2 е —► j 
—*• Vj0 2 +  Н20 . Определим равновесные потенциалы разряда 

ионов ОН-  и Cl-  на графите.
Из табл. 3 найдем стандартные потенциалы разряда ионов 

ОН" и СГ: <РоН- =  0,40В; ф^,- =  1,358 В. По уравнению Нернста 
(VIII. 7) подсчитаем ФаОН- и ф,с г :

=  0,4 -  0,082 • 298/(1 • %  500) • 2,3 lg  ( |< Г 7 - 0,8) =  0,82 В 

Ф.С,- =  4>с,- _  [RT/(nF)\In а2 =
=  1,36 — 0,082 • 298/(1 • 96 500) • 2,3 lg  (5,3 • 0,67) =  1,32 В

Здесь под знаком логарифма стоит произведение концентрации 
С на коэффициент активности /.

В нейтральном насыщенном растворе хлорида натрия концент
рация ОН- около 10~7 моль/л; коэффициент активности 0,8. Кон
центрация ионов хлора в насыщенном растворе хлорида натрия 
(310 г/л) равна 5,3 моль/л, коэффициент активности при 25°С 0,67.

Как видно из расчетов, потенциал разряда ионов ОН- меньше 
потенциала разряда ионов СГ. Однако большое значение пере-
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напряжения кислорода на графитовом электроде, на котором хлор 
выделяется почти без перенапряжения, делает потенциал выделе
ния ионов ОН-  более положительным, чем потенциал выделения 
ионов С1~. Благодаря этому из концентрированных растворов хло
рида натрия на графитовом аноде разряжаются только ионы С1~ 
с последующим выделением хлора в виде газа.

На катоде происходит выделение водорода по реакции: 
2НгО -f- 2е =  Н2 -f 20Н- . Концентрация ионов водорода определя
ется нз уравнения диссоциации воды Н20  Н* +  ОН ;

К =• [Н*] [OH‘]/[HiO] или К' — (Н‘] [ОН')

При 25°С  Л" =  1.05-10-14, откуда (H+J =  1,05- 10-,4/|О Н -]. Кон
центрация ионов ОН- в катодном пространстве равна мольной 
концентрации едкого натра, так как последний диссоциирован пол
ностью. Однако для расчета равновесного потенциала по уравне
нию Нернста необходимо знать не концентрацию ионов ОН- , а их 
активность

а* =  СонЛ )н- (VIII. II)

Так как в электролите, кроме едкого натра, присутствует хло
рид натрия, то последний будет оказывать влияние на коэффи
циент активности f OH-. Это влияние может быть точно учтено 
лишь на основании экспериментальных данных. Приблизительную 
оценку можно сделать нз определения ионной силы католита и 
правила: коэффициент активности данного иона одинаков для всех 
растворов с одинаковой ионной силой.

Ионная сила раствора

/ =  |/» (т 1я? +  т 2л2+  . . . )  (VIII. 12)

где m — молярная концентрация каждого иона; п — заряд иона. 
В электролите состава 100 г/л NaOH и 190 г/л NaCl:

19° „ 100
■ 3,25; т л „_ =  -т^- =  2,5

100 , 1 9 0
m N»* 40 +  58,5 ~ 5’75’ т с г 58,5 ОН- 40

Откуда
I =  (5,75 + 3,25 +  2,5)/2 =  5,75

Коэффициент активности для раствора NaOH с ионной силой 
5,75 равен 0,73. Отсюда активность ионов Н+ в электролите

а, =  Сн J H+ =» 1,05 • 10-14 • 0,73/2,5 =  0,307 - Ю-1 *

Ч > Н ,-°.0  +  [* Г / ( |» 5 )Ц п а ,=  i

=  0,082 • 298/(1 • 96 500) • 2,3 lg (0,307. Ю~14) =  -  0,530 В

Теоретическое напряжение разложения хлорида натрия:
Ur — ф* -  Фк *=* 1,32 -  (-0,530) — 1,850 В
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Фактическое напряжение разложения:
UUKT — 1,32 — (-0,530) +  (0,192 +  0.210) +  1,051 — 3.3 В

При выходе по току 0,96:
ц =  (1,850/3,3) • 0,96 =  54%

Пример 3. Металлическую пластинку размером 10X 10 см тре
буется покрыть с обеих сторон слоем никеля толщиной 50 мкм. 
В растворе никель находится в виде ионов Ni2+. Определить не
обходимое время электролиза, если пропускать ток силой 2,5 А, 
Процесс проводится в условиях, обеспечивающих равномерное 
распределение никеля по всей поверхности. Выход по току 94,4%.

Р е ш е н и е .  Количество никеля, которое необходимо осадить 
на пластинку: 10-10-2-0,005 =  1,0 см3. При плотности никеля 
8900 кг/м3 получим: Gфакт =  1,0-8,9 =  8,9 г. Для выделения такого 
количества никеля требуется:

8.9 • 2 • 26,8/58,69 =  8,12 А • ч или 8,12/0,944 =  8,6 А • ч

где 59,69 — атомная масса никеля; 0,944 — выход по току.
Таким образом, /т =  8,6 А-ч, а т =  8,6/2,5 =  3,44 ч.
Пример 4. Определить дополнительный расход электроэнергии 

(на 1 т продукта), вызываемый перенапряжением 0,25 В при 
электролитическом получении водорода.

Р е ш е н и е .  Для получения эквивалента водорода необходимо 
затратить 26,8 А-ч. Дополнительный расход энергии составит при 
этом 26,8-0,25 =  6,7 Вт-ч или в расчете на 1 т продукта

6.7 • 10е/! =  6,7 -10* Вт • ч =  6700 кВт • ч

Пример 5. Рассчитать выход по току и расход электроэнергии 
при электролите раствора KCI, если в катодное пространство ла
бораторного электролизера залито 500 мл раствора и увеличение 
массы медного катода в кулометре, последовательно включенном 
в цепь, составляет 5 г. При анализе жидкости катодного простран
ства на содержание КОН на 10 мл жидкости пошло 25 мл 0,1 н. 
раствора HCI. Напряжение на клеммах электролизера 4,5 В.

Р е ш е н и е .  Количество электричества, израсходованное на 
электролиз за время опыта, определим по увеличению массы мед
ного катода, используя уравнение (VIII. 2):

/т =  26,8• 5/32 =  4,2 А-ч

Количество КОН по закону Фарадея и фактически:
°ы .к с  “  А>2 ‘ 56/26,8 =  8,8 г, б ф1КТ =  25 • 0,0056 • 500/10 =  7 г

Выход по току:
Ч — 7/8,8 =  0,795 =  79,5%

Расход электроэнергии на I кг КОН:
Г  =  4,5 • 4,2 - 1000/7 =  2700 Вт • ч/кг =  2700 кВт • ч/т
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Пример 6 [2, с. 2551. При помощи электролиза воды требуется
получить 0,6 л гремучего газа при 20°С и давлении 0,97-10* Па. 
Сколько для этого требуется времени, если сила тока при 
электролизе равна 2А?

Р е ш е н и е .  Гремучий газ состоит из 2 объемов водорода и 1 
объема кислорода. Следовательно. 0,6 л его состоят из 0,4 л Н2 
и 0,2 л 0 2. Определяем по формуле Менделеева — Клапейрона 
массу водорода и кислорода:

GHj =  2.0 • 0,97 • 10s • 0,4/(10* • 0,0821 • 293) =  0,0325 г,
G0j =  32,0 - 0,97 - 105 • 0,2/00* - 0,0821 • 293) =  0,2591 г

Время, необходимое для получения 0,6 г гремучего газа: 
т -  =  26,8 - 0,0325/( 1 • 2) -  0,433 ч или т =  — '■ — 0.433 ч

где 1— атомная масса Н2; 8 — атомная масса кислорода.
Пример 7 [30, с. 604—606]. Рассчитать количество теплоты, 

выделившееся при электрохимическом получении цинка, при сле
дующих исходных данных. Электролиз идет при силе тока 
10000 А и напряжении 3,4 В. Выход по току для цинка т) = 80% , 
концентрация H2S 04 в вытекающем отработанном электролите 
80 г/л, концентрация цинка в протекающем свежем электролите 
118 г/л. Суммарная химическая реакция процесса разложения 
ZnSO« следующая

ZnSO, +  5IH,0 —► Zn +  0.50, +  H,S04 • 50Н,О

(50Н2О примерно соответствует разбавлению H2S 04 в вытекаю
щем растворе. Теплотой разбавления ZnS04 пренебрегаем).

Кроме основной реакции, идет побочный процесс:
Н,0 =  Н, +  0,50, </, — 287,5 кДж

Р е ш е н и е .  Тепловой эффект основной реакции:
ZnS04 +  H,0 — ► ZnO +  h , so 4 V, =  84 кДж

ZnO — ► Zn +  0,50, q3 — 354 кДж
H,SO4 +  50H,O — ► H,S04 • 50H,O <7 , - = - 7 1  кДж

ZnS04 +  51H,O — ► Zn +  0,50, +  H,S04 • 50Н,О q =  366 кДж

За 1 час работы электролизера:
выделится цинка 10 000-0,8- 1,219 «= 9760 г 
разложится воды 10 000-0,2-0,336 =  672 г
поглотится теплоты при выделении цинка 9760 • 366/65,4 =  54 500 кДж 
поглотится теплоты при разложении воды 672 • 287,5/18 =  10 720 кДж

Здесь 1,219 — масса (г) Zn, выделяющегося при прохождении 
1 А-ч; 0,336 — масса (г) воды, разлагающейся при прохождении 
1 А-ч.

Таким образом, в течение I ч поглотится 54 500+10 720 =  
=  65220 кДж теплоты, будет подведено к электролизеру
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3,62-10 000-3,4 =  123 000 кДж, затратится на нагревание электвп. 
лнзера 123 000 —65 220 =  57 780 кДж.

Если необходимо поддерживать температуру электролита не 
выше 40°С и охлаждающая вода имеет температуру 15°С, а вы. 
текающая 35°С, то примерный расход воды, поступающей в хо
лодильники электролизера (без учета тепловых потерь от луче
испускания, конвекции и испарения), составит (на один электро- 
лизер):

13 700/1(35 -  15) • 10001 =  0.689 м’/ч

В вытекающем растворе содержится 80 г/л H2SO4, что соот
ветствует извлечению 80-65/98 =  53 г цинка из 1 л раствора. То
гда объем раствора, подаваемого в 1 ч в электролизер, равен 
9760/53 =  184 л.

Если раствор поступает с температурой 20°С, то количество 
теплоты, отводимое свежим раствором, составит:

184 (40 -  20) • 4,18 =  15 400 кДж

где 4,18 — теплоемкость раствора, Дж/(кг-°С).
Количество теплоты, поглощаемое свежим раствором, недо

статочно, но это позволяет соответственно сократить расход 
охлаждающей воды.

Пример 8 [30, с. 613—617]. Для электролизного отделения 
производительностью 50 000 т алюминия в год определить требуе
мое число электролизеров, среднее напряжение на них и соста
вить баланс напряжения по следующим исходным данным:

1) конструкция электролизера с самообжигающимся анодом 
на силу тока 50000 А;

2) выход по току 89%;
3) выход металла по энергии 62 г AI на 1 кВт-ч;
4) потери алюминия при переплавке 2%;
5) простой электролизеров на капитальный ремонт 3%.
Р е ш е н и е .  Электролизер работает в году (с учетом простоя)

365-24 — 365-24-0,03 =  8500 ч. Учитывая потери при переплавке 
алюминия, производительность в 1 ч должна быть:

(50 000 +  50 000 • 0,02)/8500 =  6000 кг

При выходе по току 89% на 1 А-ч выделяется 0,335-0,89 =» 
=  0,3 г А1, где 0,335 — электрохимический эквивалент алюминия. 
Электролизер на 50 000 А дает за 1 ч

50 000 - 0,3/1000= 15 кг А1

Для достижения заданной производительности необходимо 
иметь 6000: 15 =  400 электролизеров.

Среднее напряжение на электролизере:
1000 • 0,335 • 0,89/62 =  4,8 В

Составляем баланс напряжения на электролизере. Характер 
электродных процессов, протекающих при электролизе криоли 
но-глиноземного расплава, определить затруднительно, так к
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неизвестны не только потенциалы заряда присутствующих ионов, 
и о даже характер и концентрация этих ионов. Поэтому, исходя 
из практических данных, примем напряжение на электролизере 
равным 1,7 В.

Частоту анодных вспышек* принимаем равной одной вспыш
ке продолжительностью 6 мин за двое суток. Повышение на
пряжения при вспышке составляет 30 В. Среднее повышение на
пряжения от вспышки: 6-30/(2-24-60) =  0,06 В.

За вычетом напряжения разложения и повышения напряже
ния от вспышек остальная часть напряжения приходится на па
дение его в электролите и контактах: 4,8— 1,7 — 0,06 =  3,04 В. 
Из этого значения на внешние (негреющие) контакты и провод
ники приходится 12%, т. е. 3,04 0,12 =  0,36 В, на внутренние 
греющие контакты и проводники — 20%, т. е. 3,04-0,2 =  0,61 В. 
Остальная часть падения напряжения определяется потерями в 
электролите: 3,04 — 0,36 — 0,61 =  2,07 В.

Таким образом, баланс напряжения (В):
Напряжение разложения 1,7
Падение напряжения в электролите 2,07
Внешние негреющие проводники и контакты 0,36
Внутренние греющие проводники и контакты 0,61
Среднее повышение напряжения от вспышек 0,06

Итого: 4,8

З А Д А Ч И  Д Л Я  С А М О С Т О Я Т Е Л Ь Н О Г О  Р Е Ш Е Н И Я

1. Металлический предмет с площадью поверхности 250 см2 необходимо по
крыть слоем никеля толщиной 0,2 мм. Сколько времени потребуется пропускать 
ток силой 2,8 А через раствор соли никеля, если выход по току 91 %?

2. Подсчитать потенциал разложения NaOH при выделении из него метал
лического натрия путем электролиза расплавленного едкого натра при 300°С.

3. Подсчитать массу водорода, выделившегося при электролизе разбавлен
ного раствора H2SO<, если через электролит пропущено 7,5 А-ч электричества.

4. Какое количество электроэнергии потребуется затратить на получение 
1 кг алюминия при напряжении на электролизере 4,8 В и выходе по току 89%?

5. Подсчитать коэффициент расхода энергии при получении металлического 
натрия из расплавленного NaOH, если напряжение на электролизере 4,5 В, а 
выход по току 45%.

6. Расход электроэнергии для получения 1 кг меди 2,25 кВт-ч. Напряжение 
на электролизере 2 В. Определить выход по току.

* Анодная вспышка (иначе, анодный эффект)—это временное возрастание 
напряжения в результате образования газового изолирующего слоя вокруг ано- 
Да Анодный эффект устраняется перемешиванием электролита.



П Р И Л О Ж Е Н И Я

Приложение I. Молекулярные и атомные объемы некоторых веществ

Вещество Объем.
смЗ/моль Вещество Объем. 

см3 моль

Н, 14.3 I 37о, 25.6 N (в первичных аминах) 10,5
N, 31,2 N (во вторичных аминах) 12
Воздух 29,9 N (в прочих соединениях) 15,6
СО 30,7 О (в метиловом эфире простом и 9.1
СО, 34 сложном)
SO, 44,8 О (в диэтиловом эфире простом и 9,9N,0 36,4 сложном)
NO 23,6 О (в высших эфирах простых и п.о
NH, 25,8 сложных)
н,о 18,9 О (в кислотах) 12,0
H,S 32,9 О (связанный с S, Р. N) 8.3
COS 51,5 О (в прочих соеднненьях) 7,4
Cl, 48,4 S 25,6
Br, 53,2 Трехчленное кольао (вычитать) 6.0
It 71,5 Четырех членное кольцо (вычитать) 8.5
Br 27 Пятичленное кольцо (вычитать) 11,5
c 14,8 Шестичленное кольцо (вычитать) 15,0
Cl 24,6 Нафталиновое кольцо (вычитать) 30,0F 8.7 Антраценовое кольцо (вычитать) 47,5
H 3,7

Приложение II. Коэффициенты диффузии (см'/с) некоторых газов при 
диффузии в газе (Dr) и жидкости (Лж)

Газ
Dr (при 10* Па и 0 °С) Ож.(0 

(при 20 ®С(
в воздухе и со, а Н,

Азот 0,132 0,146 0,674 1.64
Азота диоксид 0,119 — — —
Азота оксид 0,145 — — 1,54
Аммиак 0,198 — 0.745 1,76
Ацетон 0,082 — — 1,03
Бензол 0.077 0.053 0.295 —
Вода (пар) 0,220 0,139 0,752 —
Водород 0,611 0,550 — 5,13
Диэтиловый эфир 0,078 0,055 0,296
Кислород
Метан

0,178
0,223 0,153

0,697
0,625

1,0
2.06

Метанол 0,132 0,088 0,506 1,28
Сероводород 0,127 — — 1.41
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Гаэ

Сероуглерод
Сери диоксид 
Серы триоксид 
Толуол
углерода диоксид 
У гл е р о д а  оксид 
у к с у с н а я  кислота 
Хлор
Хлороводород
Этанол
Этялаиетдт
Этилен

П р о д о л ж е н и е  т абл.

Ор (ири 10* Па к 0 *С)
0 Ж.1О» 

(при 20 *С)ч воздухе а СО, а Н,

0.089 0,063 0,369
0,122 — 0,480 1.47
0,094 — — —

0,071 — — —

0,138 — 0,550 1.77
0.202 0,137 0,651 1.19
0,106 0,072 0,416 0,88
0,124 — — 1,22
0,130 — 0,712 2,64
0,102 0,068 0,375 1.0
0,072 0,049 0,273
0,152 0,486 1,59

П р и л о ж е н и е  I I I .  Характеристика насадок из колеи и кускового
материала

Число
Размеры

элемента
элементов 

в 1 м* Свободный
объем,1,3/мЗ

Удельная
поверх*

насадки. объема. ность.
и*/*»мм заполненного

насадкой

Масса 
I м>

насадки,
кг

Кольца:
фарфоровые
керамические

железные

Гравий
Андезит кусковой
Koki усковой

катализатор синтеза
®1,ииака в кусочках 
катализатор конверсии rf 

в таблетках
“атвлиэатор серно- d
*«слотный (ванадиевый)
' таблеткд*

8X8X1.5 1 465 000
15X15X2 250 000
25X25X3 53 200
35X35X4 20 200
50X50X5 6 000
35X35X2.5 19 000
50X50X1 6 000

42 14 400
43,2 12 600
42.6 14 000
40,8 15 250
28,6 27 700
24.4 64 800
6.1 5 200 000

— 11Д  Л—6 1085 000

— 11; Л—6.5 1000 000

0,64 570 600
0,70 330 690
0,74 204 532
0,78 140 505
0,785 87,5 530
0,83 147 —

0,95 110 430
0,388 80,5 —

0,565 68 1200
0,56 77 455
0,545 86 585
0,535 ПО 660
0,532 120 600
0,465 960 2420

0,38 460 1100

0,43 415 614
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П р о д о лж ен и е

Азот
Азот ат»__ г-,-..
Азота диоксид 
Азота оксид 
Аммиак
Аргон 
Водород 
Водяной пар 
Воздух сухой

Газ Плотность,
КГ/мЭ Га, Плотностькг/цз

I t_—---
Константа равновесия

реакция

1,25055 Кислород 1.42Яос
формула численное значение

2,0539
1,3402
0,7710
1,7837
0,08988
0,8043
1,2929

Сероводород 
Серы диоксид 
Серы триоксид 
Углерода диоксид 
Углерода оксид 
Хлор
Хлороводород
Этан

0,7168
1,539
2,9268
3,574
1,9769
1.2504
3.214
1,6391
1.356

Приложение V. Константы равновесия важнейших химических 
реакций при Р =  1,01325 • 105 Па (1 атм)

Реакция
Константа равновесия

формула численное значение

2Н ч=± Н,

2С1 ч=* Cl*

2Вг (г.) :?=fc 
*=F Вг, (Г.)

21 (г.) =Р=*
*=* I* (г.)
Cl, +  H, *=± 
*=Р 2НС1
Вг, +  Н* *=fc 
±=* 2НВг
Ь (г.) +  Н, =f=i 
*=Р 2HI

KD -

к , -

к -

к =

к =

р Н,

р 'н
Ра,
P c i
Рвг,
Pit
Pit
P i
|HC1]J 

[Cl,l [Ha] 
[HBrl* 

lBr,][H,] 
[HIP

[lal [Hal 
2С1,+2Н,Оч=± „4 „

4HC1 +  O, =  pHClPo,
Лр П- n2P ci/ h *o

C O + C l a  *  
± = *  COC1,

2H, +  0 , ч= 
2H,Q

Kp - Pcocia
PcoPci, 

к  IH*OP 
c [H.PIOal

OO Q7Q
lg /Су,-------j A  -  1.504 Ig 7  -  0,767

lg  Kp =  _  o,535 lg  Г — 4,090

lg  * p =  i ° ^ * L _ 0 , 7 6 3  1 g 7  +  *

+  1,035- 1 0 - 7 - 3 , 3 4 1  

lg  1,75l g 7 + 4 ,0 9 - 1 0 - 7 + 0 ,4 47 

9586
lg К =* -  0,440 Ig 7 +  2,16

£990
lg К -  -= P  0,553 lg 7 +  2,72 

540 4lg К =  2-y—■ — 0,503 lg Г +  2,35

IgAp =• — +  2,136 lg Г +  8,57- 10“ 'Г-

— 6,83 • Ю -'Г1 — 0,296

Ig Kp — 1,75 Ig Г — 1,158

Ig Kc -  -  1,335 lg 7 +  9,65 • Ю-5Г-

— 1,37 • 10- , 72 +  6,65 ■ 10“ " Г ‘ —
— 1,907- 10“  "Г 5+  1,08

2CO + °« «  2CO*

CO +  H.O ч=*= 
H, +  cc*

S3 lr .)+ 2 H ,=
2H|S

2SOa +  0 , : 
2SO*

S03+H20(r.)?=i 
H,SO« (r.)

2NO +  O, 
2NOf

[CO,P 
[CO]* [O,]

„  [H,l ICOal 
* “  [CO] [H,01

„2PHjS

lg Kf 29 500 1,75 lg 7 +  1,215- Н Г Т -

— 1,35- 10 _ ,7 * - 3,29 

lg К =» 22°^ - 4-  +  5,1588 • 10-5Г +

+  2,5426 • 10_ ,r* -  7,4617 • 10“ n 7* -  2.3

lg Kp
p „ „ '2 PSâ Ha

v tso.P
[SO,1[0,1

KP =

к

PsOfPOt
„2
P sO j

lg k c =

ig к.

T
10'

8400
7

10 373
7

9480

0,974 Ig 7—7,2 - 10~T—0,72 

+  2,222 Ig 7 -  14,585

+  6,38 Ig Г —

[H,SO«l 
c [H,01[S0,1

\ p  J

—0,0049Г — 5,41

lg Ac =  - ^ - - 0 . 7 5 1 g r  +

+  5,7-10_ ,7 - 4,086

2NO, N.O«

Na + O, *=
2NO

ViN,+V*H,; 
*=зс NH,

C +  2H, 3 
CH«

CO +  2H, 
cHjOH

c +  o , ^
*=s CO,

К р  =
Pno, Ig Kp----- f ------1,70 lg 7 +

PnoPo, +  5 • 10~47 -  2,839

К р  = Pn,o, lg Ap*= —y —- — 1,75 lg 7 —
Pno, -  4,83 • 10~*7 +  7,144 • 10- , 7* -  3,062

[NOp lg K c ----- - ^ - + 1 .0 9
Ас [Nil [0,1

у PNHa lg K p -  (Г ) ^°98,2 +  2,509 Ig 7 +
Ар —

Р Й Д +  1,006-10“ ‘7 -  1,6859- 10- , 7 * - 2,10

К р  = Рен,
_2

ОЧД ft
lg K p =  —y——  5,957 Ig 7 +

,  PcHaOH 
'P — 2

PcoPh,

PO,

+  1,86 • 10 Г -  0,1095 • 10 Г  +  11,79 
3724

lg Kp ■ 9,1293 lg 7 +

P CO,

+  3,08- 10 7 +  13,412 

lg A p - - - 20r - 2-- + 0.302 Ig 7 —

— 1,43 • 10- 7  +  0,1% • 10- , 7’ -  0,62
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П родолжение

Реакция
Константа равновесия

формула

2С +  Of 
i=?:2CO

2С +  2Н, : 
*=* C,H4

2 C + H , =» 
*=* C,H,

K p  —

K„ -

K B -

C +  2H,0 =j=fc 
=*=* C0f+2H, Kp

C + S ,  4=fc 
±=S CSf (Г.) * c

CO +  H, 4=fc *=* неон K „

CH4 +  H,0 4=fc*=* co + зн, Kp

Р о , 
_2 Рсо

lg K p  -  

+  0,9394

Pct Н,
рн,

Ig /C p --  

+  1,025-
рс,н, lg K p - -
рн,

Pcofli,
2

11a2<

pH,u

[S,1
ICS,)

PcqPh}
P h c o h

CH4+2H,0 *=±.
*=* CO. +  4H, Kpt

CH4+COf 4=fc 
=t=F 2CO+2H, Kp .

C,H4+ H ,0  :*=*
=fc=F C,H,OH /fp.

C.H.+ 3H, ; 
C«Hit Ко —

— 11 635,1

„ - s .
Г
*T- 

— 3540 
Г

o_’r +
1190 
Г 4

4533,3
T

1890

■ 2,1656 lg Г +  
-0,1064- 10 'V  — J 

■ 5,589 lg T +

+  0,6446 lg T 4-

+  0,8646 • 10_ ,7 +  0,1814 • 10~*Га +  2,336

PcoPut lgKp —
Pch4Ph,0

PCOf̂ Hf
p CH4p HfO

2 2 PcqPh,
P c  H ,P cO t

P C fH 4P n t O

PCjHsOH

Pc.»Ht P Hf

lg/Cc - - - ^ + l , 7 5 1 g r -

-  1,56 (приближенно)
374

lg Kp —----y— H 5,431 (приближенно)

9874 . _ , , , j  h 7,14 I g T -

-  1,88 • 10~’Г +  0,094 • 10~V  -  8,64 

lg K p  — — ̂ r i  +  6,23 lg 7" —

-  0,906 • 10“ ЭГ — 0,0546 • 10~V  -  8,72

lg Kp----------- ^  +  3,1127 lg T -
-  2,8524 • 10“ 37 +  13,216 • I0 " V  -  8,528 

1090Ig/Cp---------T
-  2,35 • IO- , 7 -  7,05 

9530lg Kp----- +9,9194 lg T -

+  4,71 lg Г -

— 2,285 • 10-5Г -  8,565
CfHfOH 4=fc 

CH.COH+ 
+  Hj

K  ^C H aC O H ^H j 

p C fH 6OH
lg K t

2S *=±: S, к  |S |* 
c |S ,| Is  К

3S, 7=±: S, * p - A ig/c,
9  ps.

2492
T

26 250
Г

14 000

f  2,0132 lg Г -2,186 

8,58

- 3,5 lg T +  5,325



П р о д о лж е н и е

Константа равновесия

формула

2SO. +  4H, ч=±
S j  +  4 Н * 0  K p _  PsOjPHj 

PSjPHjO
2SO,-M CO 
5=fc Sj +  4COj KB-

4NH. +  50, ч=±
4N0 +  6H,0 Kp,

4NH, +  30, ^=fc 
=P=±= 2Nj +  6H,0 KЛр'

2 Me +  Oi *=± К . 
s=F 2MeO +  q "
| Me означает атом 
двухвалентного 
металла (Са, Mg 
и т. п), q — тепло
вой эффект реак
ции при 20 ®С]
MeCOj

МеО +
+  COj +  q
F е,0« +  СО ч=*
-fc=p 3F еО -+- COj

.2  „4
PsQjPco

PcOjPs,
„4 „5PnhjPoj

" „4 n6p N O PH jO

P N H iP O j

PnjPhiO
•Po,

* p “ P c o ,  

PcOj
К о - -

FeO +  CO
Fe +  CO, К о -

PbO +  CO 4=fc 
*!=? Pb-fCO, K p

CUjO+CO ^ = t 
s=* 2Cu +  CO* *p

Z n O + C O  *=* „
iq p  Zn (Г.) +  COj ЛР

Pco

Pco
Pcot

Pco
Pco,

Pco
Pco,

P Z nP cO j

Pco

MgO +  C =»=* K „  
s=F Mg (r.) +  CO

=  P M g P c o

lg Kp -  -  -  0,877 lg 7 +

-I- 2,67 • IO- *7 -  0,46 • 1 0 -V  +  3.38 
23 000lg Kp - - +  4,34 lg Г —vp 7

— 1,62 • I0“ *7 +  20,23 • l O 'V  — 2,43 
47 500lg Kp- ■  

lg Kp - -  

lg Kp - -

7

66 250
Г

P

-  1,75 lg Г -8 ,4  

1,75 lg 7 -  5,2

4,5737 +  1,75 lg 7 +  2,8

lg Kp 4,5737 +  1,35 lg 7 +  3.2

1Ч7Ч\gKp — ---- -y— —0,341 lg 7 +

+  0,41 • 10“ *7 +  2,303 
381

lg Kp — — ~y ~ +  2,11 lg 7 —

-  0,395 • 10“ *7 -  5,357

l g * p - ‘
3250 +■ 0,417 • 10~J7 ■+■ 0,3

l g / f p - - - ^  +  0,74 lg 7 —

-  0,306 • 10“ ’r  +  0,11-10—*7* -  1,53

lg  K p  —  -
10 360 • 0,348 lg 7 —

— 0,72 • 10_ ,7 +  0,137 • 10~*7J +  8,36 

lg K p  — — +  10,33 (приближенно)
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Приложение VI. Некоторые кинетические уравнения, используемые при 
математическом моделировании

Процесс Катализатор Уравнение

Синтез аммиака Железный
“ -  *|Рм, (  2 ’ )  *2 1

'  Pnh, '  '< Рн, /
Железный в при
сутствии паров 
воды

k\Psf ~  к&Ьнг/Рнщ 
/ 2  \ т 
(Р ш и + с Рн2о_\
'  Р н г  Рн, '

Окисление диок- Ванадиевый 
сида серы “ =  *Ро,

PsOj

Pso, +  APso,
X

\ x - ( _____ £523_____ V ]L V KpPsOi V po* / J

0.5

D _L (  Pso« V
__ kp ' Pso» '

(  Pso» +  в Ps°* 1
\  Pso, Pso,/

. _ 12080 .lg B — ------7---- h 17.55

Синтез винилхло
рида

Ртутный *Рс,н,РнС 1 

к' +  Phci

Конверсия оксида Оксидный железо- . „ I
углерода хромовый ftPH,oPcO Р с о /н ,

^Рн,о +  Рсо,

Конверсия метана Никелевый и =  кРсн*
1 + в -£И2°+6рсо 

Рн,
« =  2,1 • Ю4/4в-,9 400/(ЛГ,рСн4

Синтез вииилаие- Цинк ацетатный'
тата *гРс,н4

1 +  * iP c h , c o o h

=-*Синтез высших 
спиртов

Железный dC
dx



П родолжение

Процесс К) тор Уравнение

( интеэ метанола Цинкхромовый
2 V. PC H jO H  /k'Pn* V. Рен,он 

/ Р с н ^ У '5-
\  PCO )

■ 0.5

( 1кисление мета- Железомолибде- d x  
мола новый df ~ й| 11 *>

—  к уdx 2 I +  аСншчх
(где х — общая степень превращения; 
z — количество образующегося СО; 
у — количество образующегося CHjO)

Каталитическая Палладиевый ^Рог
I чистка газов от ----- ^ — =  *Ро,
примеси кисло
рода гидрирова
нием

Изотопный обмен 
в производстве 
тяжелой воды

Никелевый d (HD) (  Рн, Л0’5
f t  ‘PhDO( .P „ .o J

*»P h d (  Рн, )

Дегидрирование 
|утана

Алюмохромовый к Рс«Ню Л  Рс,н,Рн, \  
V ^ c4h,  V ^рРс4Ню /

Дегидрирование 
■утилена (основ
ная реакция)

К-16 _0.35 ( ,  РС4Н,РнЛI1 * ,Р с .„ . J
Синтез фосгена — “ =  *|РсоРс|, — *зРсОС1̂ *Й1,

Окисление аммиа
ка до оксидов 

i&ra

Платина 
МпО—Bi,Oj— 
- А  1,0,

“ =  *Pnh,

^Pnh/ o0,'5
» +  ( W s
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Приложение VII. Основные термодинамические константы некоторых 
неорганических веществ в стандартных условиях

ДН|98— »италышя образования; ДОдав—энергия Гиббса (иэобарио-изотермическча потен, 
цилл образования): S^gg—энтропия; Г—газ; Ж —жидкость; К—кристалл, в некоторых еду. 
чаях указана модификация.

Вещество Состояние 4Н298-
кДж/моль

ДО?».
кДж/моль

$298.
Дж/(моль-К| ;

С Алмаз 1,8966 2,900 2,377 ]
н,о Ж -235.830 —237,435 70,18
DjO Ж —294.609 —243,475 75,9
н,о Г —241,818 —228,605 188,723
СО Г -110,525 -137,152 197,564
СО, г —393,509 —394,363 213,65
N0 г 90,249 90.75 210,65
NO, г 33,179 51,29 239,95
SO, г -296,855 -300,2 248,11
SO, г —395,806 -331,1 256,65
SiO, а-Кварц -910,94 —856,67 41,84
TiO, Рутил —943,49 -881,8 50,32
MgO К -601,70 —569,44 26,94
CaO К —535,09 -605,55 39,75
Al,Os а-Корунд -1675,7 -1582,4 50,91
HC1 Г -92,307 -95,286 186,799
H,S04 Ж -813,7 -689,9 156,90
NH, Г -48,11 -16,48 192,34
KCl К -436,68 —408,78 82,55
KBr К -392,17 —378,78 95,86
MgCl, К -641,62 -592,12 89,63
Mg(OH), К -924,7 -833,9 63,2
Na,CO, к -1130,37 -1048,09 138,78
K,CO, к -1150,2 — 1064,4 155,52
MgCO, к — 1112,94 — 1029,35 65,7
Mg SO, к -1261,77 -1147,50 91,38
CaO • Al ,0, к -2326.3 —2208,7 114,22
3CaO • A IjOj к —3587.8 -3411,6 205,9

Приложение V III. Основные термодинамические константы некоторых 
органических веществ в стандартных условиях

Вещество
Состояние ДИмв-

кДж/моль
Д°298-

кДж/моль
2̂9в»

Дж/(моль-Ю
формула название

сн. Метан Г -74,85 -50,84 186,27
С,н, Этан г -85,94 -32,93 229,49
с,н, Этилен г 52,30 268,16 219,45
С2н, Ацетилен г 229,66 209,20 200,83
QH, Бензол ж 49,03 124,35 173,26
С.Н, г 82,93 129,66 269,20
СНзОН Метанол ж -238,57 -166,23 126.76
СНзОН г -201,17 -162,51 239,70
С2Н5ОН Этанол ж -276,98 -174,14 160,67
С,Н5ОН г -234,81 — 168,28 282,59
CHjCOOH Уксусная кислота ж -484,09 -389,36 159,83
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Приложение IX. Удельная теплоемкость [кД ж /(кг• вС )| жидкостей
и водных растворов

Вещество

Температура. °С

-2 0 0 20 40 60 80 100 120

Азотная кислота
100% 1,738 1,750 1,759 1,779 1.8 1,821 1,842 1,863
50% — 2,793 2,847 2,902 2,973 3,057 3,098 3,182

Аммиак (жидкий) 4,522 4,606 4,731 4,857 5,108 5,443 5,736 6,197
Аммиачная вода, 25% — 4,313 4,313 4,354 4,438 4,522 4,606 4,731
Анилин — 1,997 2,039 2,085 2,127 2,173 2,215 2,261
Ацетон 2,052 2,114 2,177 2,24 2,303 2,37 2,445 2,497
Бензол — 1,633 1,729 1,826 1,926 2,022 2,119 2,177
Вода — 4,229 4,183 4,179 4,186 4,187 4,229 4,271

Гидроксид натрия:
50% _ — 3,237 3,22 3,211 3,203 3,195 3,19
30% _ 3,45 3,517 3,584 3.622 3,639 3,639 3,639
ю% — 3,693 3,768 3,819 3,844 3,86 3,869 3,877

Глицерин, 50% — 3,559 3,559 3,517 3,517 — — —
Диоксид серы (жидкий) 1.311 1,327 1,369 1,432 1,52 1,629 1,759 1,913
Дихлорэтан 0,971 1,057 1,147 1.24 1,327 1,419 1,512 1,599
Диэтиловый эфир 2,16 2,211 2,2665 2,408 2,65 2,889 3,128 3,634

Метанол:
100% 2,382 2,466 2.567 2,667 2,763 2,864 2,964 3,065
40% — 3,517 3,559 3,601 3,601 3,643 3,685 3,726

Олеум, 20% — 1,365 1,424 1,482 1,541 1,599 1,658 1,717

Серная кислота:
98% — 1,403 1,457 1,532 1,57 1,625 1,683 1,733
75% 1,805 1,872 1,939 2,006 2,073 2,134 2,207 2,274
60% 2,114 2,198 2,282 2,366 2,449 2,533 2,617 2,703

Соляная кислота — 2,303 2,47 2,638 2,805 3,015 3,182 3,35
Толуол 1.52 1,612 1,704 1,796 1,888 1,98 2,068 2,119

Уксусная кислота:
100% _ 1,884 1.994 2,102 2,207 2,315 2,424 2.533
50% — 3,057 3,098 3,14 3,182 3,266 3,308 3,35

Фенол (расплав) _ — 2,345 2,345 2,345 2,345 2,345 2,345
Хлорбензол 1,193 1,256 1,319 1,382 1,445 1,507 1,574 1,637
Хлорид кальция, 25% 2,818 2,889 2,939 2,973 3.057 3,098 3.14 3,182
Хлорид натрия, 20% — 3,94 3,932 3,919 3.898 3,894 3,852 3,852
Четырсххлорнстый угле- 0,812 0,837 0,863 0,892 0,921 0,946 0,976 1.005
род
Этилацетат 1,775 1,846 1,918 1,989 2,064 2,135 2,207 2,278

Этанол:
100% 2,114 2,29 2,483 2,713 2,964 3,22 3,513 3,806
40% 3,433 3,517 3,543 3,685 3,81 3,936 3.936
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Приложение X. Удельная теплоемкость с [кДж/(кг • °С)), вязкость р (кП а-с)
и теплопроводность X |Вт/(м -°С )| газов и паров

Вещество
Температура, •С

и его 
свойства

- 0 100 200 300 400 500 600 700 800

А зо т

С 1,038 1,043 1,050 1,068 1,093 1.114 1,140 1,159 1,187
р 0,0166 0,0208 0,0246 0,028 0,0311 0,0339 0,0366 0,039 0,0413
X 0,024 0,031 0,038 0,045 0,051 0,056 0,060 0,% 4 0,0672

А з о т а  о к с и д

С 0,95 0,978 1,009 1,034 1,055 1,08 1,097 1,114 1,135
р 0,018 0,0229 0,0268 0,0306 0,034 0,037 0,04 0,0428 0,0453
X 0,021 0,027 0,033 0,038 0,043 0,048 0,052 0,055 0,060

А м м и а к

С 2,05 2,207 2,391 2,575 2,738 2,935 3,098 3,358 3,4
р 0,0091 0,0128 0,0165 0,0199 0,0234 0,0264 0,0293 0,0321 0,0348
X 0,021 0,030 0,037 0,044 0,052 0,058 0,064 0,070 0,076

А ц ети л ен

С 1,633 1,8809 2,073 2,211 2,317 2,422 2,4% 2,5455 2,655
р 0,0096 0,0127 0,0154 0,0176 0,0202 0,0223 0,0243 0,0261 0,0278
X

А ц ето н

0,017 0,023 0,028 0,032 0,036 0,04 0,044 0,047 0,05

С 1,256 1,537 1,788 2,024 2,236 2,428 2,588 —

р 0,0069 0,0094 0,0128 0,0147 0,0174 0,0200 0,0228 — _
X 0,097 0,0172 0,027 0,039 0,052 0,067 0,084 — —

Б е н зо л
С 0,94 1,336 1,675 1,955 2,181 2,349 2,525 —

р 0,007 0,0092 0,0121 0,0146 0,0172 0,0198 0,0223 — _

X 0,0092 0,0172 0,028 0,042 0,057 0,076 0,0% — —
В о д о р о д

С 4 ,1 9 4 4 ,4 4 5 14,487 4 ,5 2 9 14,571 Ц .654 14,780 14,848 15,115
р 0,0084 0,0103 0,0121 0,0139 0,0154 0,0169 0,0183 0,0197 0,0210
X 0,174 0,216 0,258 0,300 0,341 0,383 0,425 0,466 0,508

В о д ян о й
п а р

с 1,859 1,893 1,964 2,001 2,064 2,207 2,213 2,274 2,345
р 0,0085 0,0123 0,0166 0,0198 0,0232 0,0266 0,0299 0,0331 0,0361
X 0,016 0,024 0,033 0,043 0,055 0,068 0,082 0,0% 0,115

В о зд у х

С 1,005 1,01 1,025 1,047 1,068 1,093 1,114 1,135 1,156
U 0,0171 0,0218 0,0259 0,0294 0,0320 0,0357 0,0384 0,0411 0.0437
£ 0,024 0,032 0,039 0,046 0,052 0,057 0,% 2 0,066 0,070

Д и эт и л о в ы й
эф и р

с 1,44 1,842 2,223 2,588 2,943 3,274 3,609 — —
р 0,0069 0,0093 0,0117 0,014 0,0165 0,0188 0,0212 — —
X 0,013 0,023 0,035 0,05 0,067 0,086 0,108 —
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П >од о лж ени е

вещество
Температура, •С

и его 
свойства -0 100 200 300 400 500 600 700 600

Кислород
с 0,917 0,934 0,963 0,997 1,026 1,047 1,063 1,0844 1,101
1» 0,0192 0,0244 0,0290 0,0331 0,0369 0,0403 0,0435 0,0465 0,0493
X 0,025 0,0388 0,04 0,048 0,055 0,061 0,067 0,073 0,077

Метай
С 2,165 2,449 2,805 3,174 3,530 3,856 4,154 4 438 4,648
й 0,0104 0,0133 0,0161 0,0185 0,0208 0,0227 0,0246 0,0265 0,0282
X 0,030 0,041 0,052 0,062 0,072 0,081 0,091 0,093 0,101

Серы ДИОК
СИ Д

с 0,607 0,662 0,712 0,754 0,783 0,808 0,825 0,837 0,850
й 0,0121 0,0161 0,020 0,0238 0,0275 0,0313 0,035 0,0356 0,0421
X 0,008 0,012 0,017 0,02 0,026 0,031 0,036 0,042 0,046

Толуол
С 1,03 1,411 1,75 2,047 2,294 2,504 2,671 — _
й 0,0066 0,0089 0,011 0,0132 0,0154 0,0175 0,0196 — —

Углерода 
Д1 оксид

С 0,816 0,913 0,992 1,058 1,110 1,143 1,193 1,223 1,228
й 0,0138 0,0184 0,0226 0,0264 0,0299 0,0332 0,0362 0,0381 0,0418
X 0,015 0,023 0,031 0,039 0,047 0.055 0,062 0,069 0,075

Углерода
оксид

С 1,038 1,047 1,059 1,08 1,105 1,130 1,156 1,181 1,193
й 0,0166 0,0209 0,0246 0,0278 0,0309 0,0338 0,0366 0,0387 0,041
X 0,023 0,030 0,036 0,042 0,048 0,054 0,060 0,0665 0,070

Хюр
С 0,858 0,988 1,013 1,030 1,038 1,04 1,055 1,059 1,063
й 0,0122 0,0168 0,021 0,0254 0,0287 0,0322 0,0356 0,0367 0,0416
X 0,007 0,010 0,012 0,015 0,017 0,019 0,021 0,023 0,025

Хлоро водо
р о д

с 0,8000 0,800 0,804 0,808 0,821 0,833 0,850 0,867 0,879
X 0,0132 0,0182 0,0229 0,0277 0,0313 0,0353 0,0388 0,0423 0,0456

Этанол
С 1,340 1,687 2,01 2,32 2,613 2,893 3,166 _ _
й 0,0079 0,0108 0,0137 0,0167 0,0197 0,0226 0,0257 _ _
X 0,013 0,023 0,03 0,05 0,067 0,085 0,107 — —

Э т и л е н

t 1,407 1,738 2,064 2,395 2,729 3,027 3,383 3,710 4,04
(1 о.оооб 0,0127 0,0156 0,0182 0,0206 0,0228 0,0249 0,0266 0,0287
X 0,016 0,029 0,0441 0,059 0,064 0,092 0,108 0,123 0,135
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Приложение XI. Растворимость невоторых газов в воде при различных 
температурах

Температур*. *С (количество газа (см>I. 
растворяющееся в I дм1 воды|

Газ
0 20 40 60

Азот 23,6 16,0 12.5 10,2
Аммиак 1300000 710000 — —
Ацетилен 1730 1030 — —
Водород 21,5 18,4 16,4 16,0
Воздух 28,8 18,7 14.2 12,2
Кислород 49 31 23 19
Метан 55,6 31,1 23,7 19,5
Сероводород 4670 2580 1660 1190
Серы диоксид 800 395 190 —
Углерода диоксид 1713 878 530 360
Углерода оксид 35,4 23,2 17.8 14,9
Хлор — 2260 1485 —
Хлороводород 507000 442000 386000 339000
Этилен 226 122 —

Приложение XII. Средние значения коэффициентов подпора 
на решетке пенного аппарата

Скорость
газа

в полном 
сеченнн 
аппарата

w r  м/с

Интенсивность потока жидкости 1. м5Дм-ч|

1.0 2.0 3.0 4.0 5,0 7.5 10,о 12.5 15.0 20.0

К о э ф ф и ц и е н т  фп

1,0 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0
13 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0
2,0 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0 1,0 1.0 1.0 1.0 1.0
23 1.Ю 1.12 1.14 1,16 1.18 1,22 1,25 1,30 1,35 1,40
3,0 1,80 1.85 1,90 1,95 2,00 2,10 2,25 2,40 3,0 —

33 2,70 2,80 2,85 2,95 3,00 3,20 3,40 — —

К о э ф ф и ц и е н т  е'

1.0 0.50 0,62 0,71 0,80 0,85 0,88 0,90 0,95 1.0 —

13 0,46 0,57 0,65 0,76 0,81 0,84 0,88 0,95 1,0 —
2,0 0,44 о зз 0,61 0,71 0,77 0,82 0,85 0,95 1,0 —
23 0,42 0,50 0,58 0,68 0,75 0,80 0,84 0,95 —
3,0 0,58 0,63 0,68 0,76 0,81 0,90 1,00 1,00 — —
33 0,65 0,69 0.73 0,78 0,83 0,93 — — —

_
Среднее 0,50 0,60 0,65 0,75 0,80 0,85 0,90 0,95 1.0

____-
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