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Предисловие

Химические процессы и реакторы, объединенные в химико-техно
логические системы, составляют основу производства во многих 
отраслях промышленности, в том числе химической, нефтехими
ческий, минеральных удобрений, металлургии черных и цветных 
металлов, целлюлозной и лесохимической, строительных материа
лов, пищевой, химико-фармацевтической, фото- и киноматериалов. 
Продукты химической промышленности обеспечивают химизацию 
всего народного хозяйства, в том числе и агропромышленного 
комплекса.

Развитие химической промышленности требует все больше 
делать акцент на разработку и внедрение высокоэффективных 
энерго- и ресурсосберегающих, а также экологически чистых
технологий.

Химико-технологическими методами производят десятки тысяч 
продуктов, изучение технологии которых в общем курсе химиче
ской технологии невозможно. В этом нет и необходимости, так 
как по мере развития химической технологии все более типизиру
ются химические процессы и реакторы. Разработаны химико-тех- 
но.югические системы с однотипными процессами и реакторами, 
которые можно применять в производстве многих химических про
дуктов с учетом непринципиальной специфики. Поэтому инжене
рам- гехнологам-химикам необходимо твердое знание общих зако
номерностей химической технологии, наиболее типичных химико- 
технологических процессов и реакторов, принципов создания 
рациональных автоматизированных химико-технологических си
стем.

Применение общих закономерностей к конкретным химико- 
технологическим процессам лучше всего изучить на примерах 
производств, которые основаны на типовых процессах, имеют 
большое народнохозяйственное значение и наиболее соответствуют 
пРофилю данного вуза.

Книга состоит из двух частей. В первой части изложены 
теоретические основы химической технологии, включая сырьевую, 
эиергетическую и экологическую проблемы. Конкретное примене
ние общих закономерностей и методов, рассмотренных в первой

з



части, студент изучает на примерах важнейших производств, опи
санных во второй части учебника.

Четвертое издание учебника «Основы химической технологии» 
значительно дополнено и переработано соответственно происходя
щему развитию химической технологии. Усилена математизация 
при изложении основных закономерностей химических процессов, 
расчета химических реакторов и химико-технологических систем с 
учетом того, что лекции сочетаются с индивидуальными занятиями 
студентов по расчетам химико-технологических процессов на ЭВМ .

Комплексная автоматизация химических производств на осно
ве применения ЭВМ  вызвала необходимость изучения химико-тех
нологических систем (ХТС); соответственно в книгу включена 
новая глава, в которой на современном научном уровне изложены 
вопросы синтеза, анализа, оптимизации, расчета и надежности 
ХТС.

Значительно расширены по сравнению с третьим изданием и 
обновлены основополагающие главы — «Основные закономерности 
химической технологии» и «Химические реакторы».

Принципиально новые положения введены в главу «Экологиче
ские проблемы химической технологии*. Рассмотрены основные 
современные направления охраны биосферы и показана необхо
димость и возможность приближения к безотходной технологии. 
Последовательно рассмотрены методы обезвреживания отходящих 
газов, сточных вод и твердых отходов с получением продуктов, 
необходимых для народного хозяйства. Применительно к отдель
ным производствам охрана природы рассмотрена во второй части 
учебника.

Совершенно по-новому в свете современных требований осве
щены энергетические проблемы химической технологии.

Коренным образом переработана глава «Органический синтез», 
которая теперь включает производство бутадиена. В главе, по
священной высокомолекулярным соединениям, заново рассмотре
ны физико-химические основы полимеризации и поликонденсации 
с выводом уравнений для расчета процессов и состава полимеров.

Книга написана в качестве учебника для студентов химико
технологических специальностей институтов, в которых студенты 
изучают инженерные дисциплины, включая курс процессов и ап
паратов химических производств. Она может быть частично ис
пользована в качестве пособия студентами университетов.

Авторы приносят глубокую благодарность за ценные советы и 
замечания д-ру техн. наук, проф. Н. М. Лебедевой, а также кол
лективу преподавателей курса ofcneil химической технологии 
Ленинградского технологического института им. Ленсовета и с 
признательностью воспримут все предложения читателей учебни
ка, направленные на улучшение его содержания и структуры.

Авторы
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g? - Теоретические 
^  основы химической 

== =  технологии

Технология— наука о наиболее экономичных способах и процессах произвол* 
ства промышленных продуктов из природного сырья.

Способ производства* — это совокупность всех операций, ко
торые проходит сырье до получения из него продукта. Способ 
производства слагается из последовательных операций, протекаю
щих в соответствующих машинах и аппаратах. Совокупность опе
рации представляет собой х и м и к о - т е х н о л о г и ч е с к у ю  си
с тему  (ХТС). Описание ХТС называют т е х н о л о г и ч е с к о й  
схемой.  Операция происходит в одном или нескольких ап
паратах (машинах); она представляет собой сочетание различных 
технологических процессов. В химических аппаратах-реакторах, 
как правило, одновременно протекают гидравлические, тепловые, 
диффузионные и чисто химические (реакционные) процессы.

Технологию делят на механическую и химическую. В механи
ческой технологии рассматривают процессы, в которых изменяются 
форма или внешний вид и физические свойства материала, а в 
химической— процессы коренного преобразования состава, свойств 
11 внутреннего строения вещества. Это деление в значительной 
степени условно, так как при изменении вида материала часто 
меняются его состав и химические свойства. Так, например, ли
тейное производство относится к механической технологии, но при 
литье металлов происходят и химические реакции. Химические 
процессы, в свою очередь, во всех производствах сопровождаются 
механическими.

Исторически химическую технологию условно подразделяют на 
технологию неорганических и органических веществ, хотя оба раз
дела технологии объединяются общими принципами и закономер-
н°егями.

от V Гехнологически*1 термин «способ производства», естественно, отличается 
с ог'1цественного экономического понятия о способе производства как един- 

е производительных сил и производственных отношений.
5



Г л а в а  1

Значение и развитие
химической промышленности в С С С Р

Уровень развития химической промышленности наряду с метал
лургией, энергетикой, машнно- и приборостроением определяют 
экономический потенциал государства. Именно поэтому все раз
витые страны большое внимание уделяют улучшению химической 
технологии, разработке принципиально новых технологических 
процессов, развитию химического машиностроения, совершенство
ванию научных исследований, созданию новых катализаторов.

1.1. ЗНАЧЕНИЕ ХИМИЧЕСКОЙ ПРОМЫШЛЕННОСТИ  
ДЛЯ ТЕХНИЧЕСКОГО ПРОГРЕССА  
И УДОВЛЕТВОРЕНИЯ ПОТРЕБНОСТЕЙ НАСЕЛЕНИЯ

Химическая промышленность обеспечивает народное хозяйство 
огромным количеством всевозможных продуктов, без которых была 
бы невозможна жизнь современного общества.

В результате химической переработки ископаемого топлива 
(каменного угля, нефти, сланца и торфа) народное хозяйство по
лучает такие важнейшие продукты, как кокс, моторные топлива, 
смазочные масла, горючие газы и большое количество органиче
ских веществ. Химия и химическая промышленность дают стране 
аммиак, азотную, серную и фосфорную кислоты, из которых полу
чают минеральные удобрения. Из широко распространенной в 
в природе поваренной соли получают едкий натр (гидроксид нат
рия), хлор, соляную кислоту, соду, которые, в свою очередь, при
меняются в производстве алюминия, стекла, бумаги, мыла, хлоп
чатобумажных и шерстяных тканей, пластических масс, искусст
венного волокна и т. п. Пластические массы, активированный 
уголь, бездымный порох, уксусную кислоту, этиловый и метиловый 
спирты, ацетон, канифоль, соединения ароматического ряда полу
чают при химической переработке древесины.

Современная металлургическая промышленность и машиностро
ение, космонавтика, авиационный и автомобильный транспорт, про
изводство строительных материалов и большинства товаров на
родного потребления получили мощное развитие благодаря 
химии.

Одним из основных путей технического прогресса является 
химизация народного хозяйства. Х и м и з а ц и е й  называется внед
рение химических методов, npouecdflS и материалов в народное хо
зяйство. Это позволяет вести производство более рационально, 
комплексно использовать сырье, работать без отходов.

Продовольственная программа СССР предусматривает все
стороннюю химизацию сельского хозяйства. Без современных
6



высокоэффективных и высококачественных минеральных удобре
ний, ядохимикатов (средств борьбы с вредителями и сорняками), 
консервантов и искусственных кормов интенсивное сельскохозяйст
венное производство невозможно.

В целях охраны биосферы широко применяют химические спо
собы очистки газов и сточных вод различных предприятий (напри
мер, энергетических, целлюлозно-бумажных, металлургических).

В быту и коммунальном хозяйстве используют многие продук
ты химической промышленности.

1.2. РАЗВИТИЕ ХИМИЧЕСКОЙ ПРОМЫШЛЕННОСТИ В СССР

Мощная химическая промышленность СССР, занимающая по объе
му продукции второе место после США, была создана в основном 
за годы Советской власти. В 1913 г. царская Россия производила 
серной кислоты в 14 раз меньше, чем США, а производство супер
фосфата составляло всего 2,5% от производства США. Большая 
часть сырья завозилась из-за границы, значительное количество 
химических продуктов импортировалось, так как многие отрасли 
химической промышленности в России совершенно отсутствовали.

За время гражданской войны и иностранной интервенции боль
шинство химических предприятий оказались разрушенными. Одна
ко уже к 1925 г. был достигнут довоенный уровень (1913) хими
ческой промышленности, а в последующие три года общий выпуск 
товаров химической промышленности увеличился более чем в 
1,5 раза.

В годы первых пятилеток появились новые отрасли химической 
промышленности. Настоящим триумфом советской химии был 
пуск в 1932 г. первого в мире завода синтетического каучука. 
Ьыстро стала развиваться промышленность органического синтеза, 
пластических масс, искусственного волокна, сложнейших фарма
цевтических препаратов. Были построены заводы связанного азо
та, заново созданы отечественные нефтеперерабатывающие, лесо
химические и гидролизные предприятия. В последующие годы 
сильно развилась биохимическая промышленность.

В области химии и химической технологии всемирное призна
ние получили труды отечественных ученых: М. В. Ломоносова, 
j И. Гесса, В. Ф. Алексеева, Н. Н. Зинина, Н. Н. Бекетова, А. М. 
Бутлерова, Д. И. Менделеева, В. В. Марковникова, М. Г. Кучеро- 

Коновалова, В. Н. Ипатьева, И. А. Каблукова, А. Е. 
^аворского, Н. С. Курнакова, Н. Д. Зелинского, П. П. Федотьева,
‘ А. Чугаева, С. В. Лебедева, А. Е. Порай-Кошица, А. Е. Арбу- 
•<ова, А д Гринберга, Н. Н. Семенова, И. И. Андреева, Н. М. 
Имануэля и др.

Восстановленные после второй мировой войны химические 
'редприятия уже в первом послевоенном пятилетии (1945— 1950) 

Достигли уровня предвоенного 1940 г.
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Всестороннее развитие химической промышленности продолжа
ется и в настоящее время.

Для решения поставленных задач необходимо всемерно расши
рять и углублять постановку научно-исследовательских и опытных 
работ в области химии и химической технологии, аппарато- и при
боростроения, совершенствовать химическую технику.

1.3. ОСНОВНЫЕ НАПРАВЛЕНИЯ
РАЗВИТИЯ ХИМИЧЕСКОЙ ТЕХНИКИ И ТЕХНОЛОГИИ

Совершенствование химической техники направлено на повыше
ние производительности труда, улучшение качества готовой про
дукции и снижение ее себестоимости. Главные взаимосвязанные 
направления в развитии химической техники: 1) увеличение мощ
ностей химико-технологических систем (ХТС) и отдельных аппа
ратов путем повышения их размеров; 2 ) интенсификация работы 
аппаратов; 3) механизация трудоемких процессов; 4) комплексная 
автоматизация химико-технологических систем и отдельных аппа
ратов с применением управляющих электронно-вычислительных 
машин (Э ВМ ); 5) замена периодических процессов непрерывны
ми; 6 ) снижение энергозатрат и максимальное использование 
теплоты химических реакций; 7) уменьшение числа стадий произ
водства и переход к замкнутым (циклическим) системам; 8 ) соз
дание безотходных производств.

У в е л и ч е н и е  м о щн о с т е й  ХТС и отдельных аппаратов 
приводит к соответствующему повышению их производительности 
и улучшению условий работы, как правило, без возрастания штата 
рабочих, обслуживающих данный аппарат. Производительность П 
измеряется количеством выработанного продукта или перерабо
танного сырья G за единицу времени т:
П = 0/т. (1.1)

Увеличение размеров и производительности аппаратов снижает 
капиталовложения и облегчает возможность автоматизации про
изводства. Исходя из экономической эффективности непрерывно 
увеличивают мощность вновь устанавливаемых машин и аппара
тов. Например, мощность основных реакторов сернокислотного и 
аммиачного производства возросла за последние двадцать лет в 
30 раз. Однако при чрезмерном возрастании масштабов отдельных 
установок и целых ХТС резко увеличиваются потери предприятия 
при аварийных остановках и плановых^емонтах. Поэтому во мно
гих отраслях дальнейшее повышение единичной мощности не ра
ционально.

И н т е н с и ф и к а ц и я  р а б о т ы  а п п а р а т о в  — повышение 
их производительности без увеличения размеров за счет улучше
ния режима работы. Интенсивностью работы аппарата / называ
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ют его производительность П, отнесенную к объему аппарата v 
или к площади его сечения S:
1 = П/v =  G / (iv )  или / — G/(xS). (1.2)

Интенсификация достигается двумя путями: 1) улучшением 
конструкции аппаратов; 2 ) совершенствованием технологических 
процессов в аппаратах данного вида. Эти два пути тесно связаны 
между собой. С улучшением конструкции аппарата интенсивность 
химического процесса повышается. Увеличению интенсивности 
способствуют повышение температуры, давления и концентрации 
реагирующих масс, усиление перемешивания компонентов, увели
чение поверхности соприкосновения между взаимодействующими 
веществами, применение катализаторов, а также механизация и 
автоматизация процессов.

М е х а н и з а ц и я  — замена физического труда человека ма
шинный. Механизация закономерно повышает производительность 
чруда за счет интенсификации работы аппаратуры и сокращения 
штата обслуживающего персонала. В большинстве химических 
производств основные операции уже механизированы. Однако за
грузка сырья, выгрузка и транспортировка материалов еще не 
исегда выполняются машинами; именно механизация этих стадий 
производства и представляет главную проблему настоящего 
времени.

К о м п л е к с н а я  а в т о м а т и з а ц и я  — применение приборов, 
позволяющих осуществлять производственный процесс без непо
средственного участия человека, а лишь под его контролем. Авто
матизация— высшая степень механизации, позволяющая резко 
увеличить производительность труда и улучшить качество продук
ции.

Для комплексной автоматизации производства можно приме
нять самые разнообразные устройства. В особо сложных произ
водствах используют электронно-вычислительные машины. Они 
получают информацию о ходе процесса от различных приборов- 
шмерителей, вычисляют оптимальные условия процесса по задан
ной программе и посылают команду приборам-исполнителям. На
иболее эффективно в химической промышленности применение 
автоматизированных систем управления технологическим процес- 
сом целых производств с применением управляющих ЭВМ .

Однако в некоторых случаях еще трудно или нерационально 
применять полную автоматизацию. Тогда используют дистанцион
ное управление. Дистанционное управление — это неполная авто
м а т и з а ц и я ,  при которой регулирование режима процесса осущест
вляется человеком на расстоянии (например, с пульта управле
ния).

З а м е н а  п е р и о д и ч е с к и х  п р о ц е с с о в  н е п р е р ы в 
н ы м и — характерное для химической промышленности направ
ление технического прогресса, тесно связанное с интенсификацией
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процессов, улучшением качества продукции и условий труда. Пере
ход к непрерывным процессам, так же как применение конвейеров 
в механической технологии, повышает производительность труда.

П е р и о д и ч е с к и м  называется процесс, в котором порция 
сырья загружается в аппарат, проходит в нем ряд стадий обработ
ки и затем из аппарата выгружаются все образовавшиеся вещест
ва. Таким образом, от загрузки сырья до выгрузки продукта про
ходит определенное время, в течение которого аппарат работает. 
В период же загрузки и выгрузки аппарат простаивает. Механиза
ция и особенно автоматизация этих операций затруднена, так как 
требует периодически действующих механизмов. Еще труднее 
автоматизировать периодические процессы, так как показатели 
режима, по которым производится автоматизация (температуря, 
давление, концентрация веществ), меняются в течение всего пери
ода реакции. Периодические процессы сложны в обслуживании. 
Продолжительность цикла периодического производственного 
процесса всегда больше, чем непрерывного; энергетические затра
ты выше. Все эти причины и побуждают заменять периодические 
процессы непрерывными.

Н е п р е р ы в н ы м и  называются процессы, в которых посту
пление сырья и выпуск продукции происходят непрерывно (или 
систематическими порциями) в течение длительного времени. При 
этом нет простоев оборудования, производительность аппаратов 
выше. Во всех точках аппарата соблюдаются постоянные темпе
ратуры, концентрация веществ, давление и т. п., поэтому легко 
вести наблюдение за работой аппарата, механизировать загрузку 
сырья и выгрузку продукта, автоматизировать процесс. При этом, 
как правило, улучшается и качество продукции. Большинство 
химических производств уже работает непрерывно, оставшиеся 
периодические процессы постепенно заменяются непрерывными.

Однако в настоящее время еще нельзя сразу все производства 
перевести на непрерывные; в одних случаях это ухудшает качест
во продукции, в других — еще не найдены средства рациональной 
автоматизации и механизации процессов, особенно на маломощных 
и малогабаритных установках.

С н и ж е н и е  э н е р г о з а т р а т  и максимальное использование 
теплоты химических реакций —г важное направление химической 
техники. В настоящее время химические реакторы в большинстве 
крупнотоннажных производств сочетаются с теплообменными эле
ментами, которые служат для нагрева исходных веществ до тем
пературы реакции с одновременным охлаждением продуктов пре
вращения или же для получения товарного водяного пара в кот

лах-утилизаторах за счет теплоты сильно экзотермических процессов. 
При этом теплообменники нередко имеют бйлее сложное уст
ройство, чем собственно химические реакторы, и образуют вместе 
с реакторами энергохимический агрегат. Соответственно происхо
дит превращение химической технологии в энерготехнологию. Это
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тем более важно, что в настоящее время все острее и острее вста
ет проблема обеспечения человечества дешевой, доступной и эф
фективно используемой энергией, поскольку традиционные ее 
источники (нефть, природный газ, уголь, древесина, торф и т. п.) 
расходуются быстрыми темпами и запасы этих источников умень
шаются гораздо быстрее, чем происходит естественное их воспол
нение. В связи с этим в химической технологии все больше уже
сточается связь между энергетическим и технологическим обору
дованием. Энерготехнологические схемы сейчас занимают главенст
вующую роль в производствах аммиака, серной и азотной кислот, 
метанола, цветных металлов, продуктов тяжелого органического 
синтеза и др.

У м е н ь ш е н и е  ч и с л а  с т а д и й  п р о и з в од с т в а и пере
ход к замкнутым (циклическим) системам приводит к снижению 
затрат на капитальное строительство и уменьшению себестоимости 
продукции!1 Так, прямое окисление метана до формальдегида по
зволит трехстадийный процесс (получение синтез-газа->-синтез 
метанола-юкисление метанола) заменить одностадийным. Переход 
к циклическим системам, например, в производстве серной кисло
ты с применением кислорода и повышенного давления позволит в 
3 раза снизить число аппаратов в технологической схеме. При 
этом резко снизится количество диоксида серы в отходящих га
зах, т. е. одновременно решается и экологическая проблема. 
Сегодня пока еще не все многостадийные процессы могут быть 
переведены на одностадийные или циклические. Поиски в этом 
направлении составляют важное условие развития химической 
технологии.

С о з д а н и е  б е з о т х о д н ы х  п р о и з в о д с т в  решает ком
плексно экологическую проблему и снижение себестоимости про
дукции благодаря полному использованию всех компонентов, 
сырья (см. гл. 8 ). Одним из наиболее рациональных путей орга
низации производств, приближающихся к безотходным, служит 
циркуляция реакционной смеси и теплоносителей (воздуха, воды) 
п отдельных процессах и реакторах, а в особенности создание 
циркуляционных хнмико-технологическнх систем (ХТС) целого 
производства. Этой же цели служит кооперация чисто химических 
производств с другими (например, металлургическими), позволя
вшая перерабатывать не используемые ранее компоненты сырья 
и продукты, ценные для народного хозяйства. К безотходной тех
нологии можно приближаться, вводя в технологические схемы 
специальные аппараты для очистки отходящих газов и сточных 
"°Д- Этот путь пока наиболее распространен, но он, частично ре- 
■пая проблему защиты окружающей среды, в большинстве произ- 
П()дств приводит к повышению себестоимости целевого про
дукта.

Оценивая каждое из указанных направлений в развитии хими
ческой техники, необходимо отметить, что во многих случаях
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вести наблюдение за работой аппарата, механизировать загрузку 
сырья и выгрузку продукта, автоматизировать процесс. При этом, 
как правило, улучшается и качество продукции. Большинство 
химических производств уже работает непрерывно, оставшиеся 
периодические процессы постепенно заменяются непрерывными.

Однако в настоящее время еще нельзя сразу все производства 
перевести на непрерывные; в одних случаях это ухудшает качест
во продукции, в других — еще не найдены средства рациональной 
автоматизации и механизации процессов, особенно на маломощных 
и малогабаритных установках.
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крупнотоннажных производств сочетаются с теплообменными эле
ментами, которые служат для нагрева исходных веществ до тем
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тем более важно, что в настоящее время все острее и острее вста
ет проблема обеспечения человечества дешевой, доступной и эф
фективно используемой энергией, поскольку традиционные ее 
источники (нефть, природный газ, уголь, древесина, торф и т. п.) 
расходуются быстрыми темпами и запасы этих источников умень
шаются гораздо быстрее, чем происходит естественное их воспол
нение. В связи с этим в химической технологии все больше уже
сточается связь между энергетическим и технологическим обору
дованием. Энерготехнологические схемы сейчас занимают главенст
вующую роль в производствах аммиака, серной и азотной кислот, 
метанола, цветных металлов, продуктов тяжелого органического 
синтеза и др.

У м е н ь ш е н и е  ч и с л а  с т а д и й  п р о и з в од с т в а и пере
ход к замкнутым (циклическим) системам приводит к снижению 
затрат на капитальное строительство и уменьшению себестоимости 
продукции!'Так, прямое окисление метана до формальдегида по
зволит трехстадийный процесс (получение синтез-газа-*-синтез 
метанола-жжисление метанола) заменить одностадийным. Переход 
к циклическим системам, например, в производстве серной кисло
ты с применением кислорода и повышенного давления позволит в 
3 раза снизить число аппаратов в технологической схеме. При 
этом резко снизится количество диоксида серы в отходящих га
зах, т. е. одновременно решается и экологическая проблема. 
Сегодня пока еще не все многостадийные процессы могут быть 
переведены на одностадийные или циклические. Поиски в этом 
направлении составляют важное условие развития химической 
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С о з д а н и е  б е з о т х о д н ы х  п р о и з в о д с т в  решает ком
плексно экологическую проблему и снижение себестоимости про
дукции благодаря полному использованию всех компонентов» 
сырья (см. гл. 8 ). Одним из наиболее рациональных путей орга
низации производств, приближающихся к безотходным, служит 
Циркуляция реакционной смеси и теплоносителей (воздуха, воды)
11 отдельных процессах и реакторах, а в особенности создание 
Циркуляционных химико-технологических систем (ХТС) целого 
производства. Этой же цели служит кооперация чисто химических 
производств с другими (например, металлургическими), позволя
ющая перерабатывать не используемые ранее компоненты сырья 
и продукты, ценные для народного хозяйства. К безотходной тех
нологии можно приближаться, вводя в технологические схемы 
специальные аппараты для очистки отходящих газов и сточных 
П()Д- Этот путь пока наиболее распространен, но он, частично ре- 
■пая проблему защиты окружающей среды, в большинстве произ- 
п°Дств приводит к повышению себестоимости целевого про- 
лукта.

Оценивая каждое из указанных направлений в развитии хими
ческой техники, необходимо отметить, что во многих случаях
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следует комплексно использовать их, дополняя совершенствова
нием организации и управления производством, расширением и 
углублением научных исследований в области химической техноло
гии, а также улучшением проектной деятельности соответствую
щих организаций.

Новым мощным средством повышения эффективности ряда 
производств следует считать внедрение атомной техники, плазмен
ной и лазерной технологии, использование фотохимических, ради
ационно-химических и биохимических процессов.

П р и м е н е н и е  атомной  э н е р г и и  позволит получить 
недостижимые ранее температуры в сотни тысяч градусов и преж
де всего низкотемпературную плазму ( 1000— 10 000 К).

И с п о л ь з о в а  1ие пл азмохи м и ч е с  к их п р о ц е с с о в  
дает возможность осуществить эндотермические превращения, 
равновесие которых сильно смещено в сторону заданных целевых 
продуктов лишь при очень высокой температуре ( 103— 104 К ). 
К  таким процессам относятся:прямой синтез NO; получение ацети
лена из метана и бензина; прямой синтез дициана; получение циа
нистого водорода из азота и углеводородов; синтезы разнообраз
ных соединений фтора и т. п.

Л а з е р н а я  т е хник а  позволит синтезировать твердые тела 
с тонко направленной кристаллической структурой и заданными 
свойствами, в том числе катализаторы, полупроводники, молеку
лярные сита, адсорбенты и т. п.

Ф о т о х и м и ч е с к и е  реакции,  вызываемые или ускоряемые 
действием световой энергии, происходят как в природе, так и в 
промышленности. Хлорирование и бромирование углеводородов, 
синтез полистирола, сульфохлорирование парафинов, а также фо
тосинтез полистирола, сульфохлорирование парафинов, а также 
фотосинтез с помощью хлорофилла относятся к разряду таких 
процессов.

Р а д и а ц и о н но - х ими ч е с к и е  р е а к ц и и ,  происходящие 
при воздействии ионизирующих излучений высокой энергии, поз
волят интенсифицировать хнмико-технологнчсскнй процесс, про
водить синтез органических соединений, осуществляемых пока 
только в природе (различные белковые препараты, ферментатив
ные вещества и др.), или существенно улучшить структуру промыш
ленных материалов (например, шин, пластических масс, биопо- 
лимерных структур и т. п.).

Б и о х и м и ч е с к а я  т е хн о л ог и я  занимает особое место, 
поскольку живая клетка обладает высокоактивными, тонкоселек
тивными биологическими катализаторами, по своей эффективно
сти при низких (нормальных природных) температурах, несрав
ненно превышающими катализаторы, используемые в химических 
производствах. Биологическими катализаторами являются синте
зируемые в организмах ферменты (или энзимы) и гормоны, а 
также поступающие в клетки извне витамины.
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В настоящее время из биологических процессов промышлен
н о с т ь  использует в производстве лишь различные формы брожения 
с получением спиртов, ацетона, органических кислот, биологиче
ский синтез белковых кормовых дрожжей, биологическую очистку 
с т о ч н ы х  вод, бактериальное кучное выщелачивание забалансовых 
руд ряда цветных металлов и т. п. Все эти процессы идут с уча
стием различных микроорганизмов и, как правило, с низкой ско
ростью и потому не являются в достаточной степени эффективными. 
Однако умелое производственное применение катализа, осу
ществляемого в живой природе, позволило бы перестроить по- 
новому целые отрасли химической промышленности и расширить 
пищевые ресурсы. В перспективе использования биохимических 
процессов находятся проблемы фиксации атмосферного азота, 
синтеза белков и жиров, использование диоксида углерода для 
органического синтеза. Рациональное осуществление этих процес
сов дозволило бы решить важнейшую проблему жизнеобеспечения 
человечества путем получения высококалорийных продуктов пита
ния, создания кормовой базы на промышленной основе, получения 
соответствующих высокоэффективных лекарственных препаратов и 
средств борьбы с вредителями сельского хозяйства.

14. ПРОБЛЕМЫ Ж ИЗНЕО БЕСПЕЧЕНИ Я  
И ХИМИЧЕСКАЯ ПРОМЫШЛЕННОСТЬ

Ьурное развитие промышленного производства и рост народона
селения в значительной степени меняют характер взаимодействия 
человека с окружающей сердой. В основе жизни лежит круговорот 
элементов, который для человека выражается, в обмене ве
ществ с природой. Земля, вода, воздух загрязняются промышлен
ными и бытовыми отходами, сокращаются леса и запасы пригод
ных для сельского хозяйства земель, исчезают многие виды живот
ных и растений. Под воздействием человека среда изменяется 
настолько быстро, что веками складывавшиеся в природе равно
весия не успевают восстанавливаться, и она неконтролируемо 
начинает откликаться на эти воздействия. В результате всего 
этого серьезно ужесточаются условия жизни людей. Жизнеобе
спечение человечества, т. е. удовлетворение запросов населения в 
пище, пресной воде, достаточно чистом для дыхания воздухе и в 
различных видах энергии, все в большей степени решается мето
дами химической технологии. Обеспечение населения пищевыми 
продуктами осуществляется по двум основным направлениям: 
применением продуктов химической промышленности для увели
чения продуктивности сельского хозяйства и производством искус
ственной и синтетической пищи.

У в е л и ч е н и е  п р о д у к т и в н о с т и  с ^ л ь с к о х о з я й с т -  
пенного п р о и з в о д с т в а  становится возможным при соответ
ствующем развитии промышленности высокоэффективных мине
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ральных удобрений, средств борьбы с вредителями сельского хо
зяйства и создании производства стимуляторов роста растений.

Минеральные удобрения должны быть по возможности безбал- 
ластными; иметь широкий спектр действия, т. е. содержать важней
шие питательные вещества, в том числе и микроэлементы; иметь 
хорошую структуру, что облегчает их хранение и использование; 
должны легко усваиваться растениями; а также улучшать струк
туру почв, в которую они вносятся.

Средства защиты растений — пестициды — должны обладать 
высокой избирательностью действия; достаточно быстро разру
шаться; быть неядовитыми для всех животных и птиц. Как прави
ло, все пестициды — органические соединения, и успехи в их синте
зе и производстве целиком определяются развитием органической 
химии и промышленностью органического синтеза.

Регуляторы роста растений — физиологически активные по от
ношению к растениям вещества, которые способны вызывать те 
или иные изменения в росте и развитии растений. Некоторые гер
бициды— средства борьбы с сорняками, будучи взятыми в незна
чительном количестве, способы ускорять рост растений. Наиболее 
активные стимуляторы роста растений — гиббереллины — выделя
ются микробиологическим путем из продуктов жизнедеятельности 
некоторых грибов и высших растений. Другие регуляторы — деси
канты и дефолианты, используемые соответственно для обезвожи
вания (подсушивания) растений и удаления листьев перед убор
кой урожая,— также являются продуктами органического синтеза.

Стимуляторы роста животных — это, как правило, вещества, 
которые подавляют развитие инфекционных заболеваний у живот
ных. Одновременно улучшается усвоение кормов, что позволяет 
снизить рацион животных. В настоящее время химическая про
мышленность приступает к освоению новых биостимуляторов, по
вышающих плодовитость домашних животных, рыб, насекомых 
(например, тутового шелкопряда).

П о л у ч е н и е  и с к у с с т в е н н о й  п ищи  представляет собой 
важное направление развития химической технологии.

По утверждению демографов, основной прирост населения 
будет происходить за счет Азии, Африки, Центральной и Южной 
Америки. Три четверти населения этих континентов уже сегодня 
получает лишь 60% необходимых белков. Нехватка продовольст
вия, по-видимому, будет одним из самых серьезных испытаний, 
которые выпадут на долю человечества на пороге третьего тыся
челетия. Наряду с социальным переустройством мира лишь хими
ческая промышленность способна ̂ еличить производство зерна, 
мяса и других видов белков.

Однако ограниченность площади земель, пригодных для 
сельского хозяйства, и небеспределыюсть интенсификации сельско
хозяйственного производства придают проблеме получения искус
ственной пищи все большее значение. В первую очередь это каса-
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ртся синтеза различных белковых материалов. В настоящее время 
промышленных масштабах синтез белков осуществляется в ос

новном микробиологическим путем.
М и к р о б и о л о г и ч е с к и м  называется синтез, осуществляе

мый ферментными системами микроорганизмов. Уже сейчас нача- 
„ось промышленное освоение микробиологического синтеза белков 
н t легких масел, нормальных парафинов, метанола, этанола, ук
сусной кислоты и других органических соединений, получаемых пре
имущественно из нефти. Используя для микробиологического 
синтеза всего 5% нынешней мировой добычи нефти, можно обес
печить белковый рацион 5 млрд. человек, т. е. все население зем
ного шара.

С помощью некоторых бактерий, усваивающих водород, удает
ся вовлечь в реакцию кислород и атмосферный диоксид углерода, 
при этом получаются вода и формальдегид. Помимо того что эти 
бактерии синтезируют очень нужный химической промышленности 
формальдегид и очищают воздух от диоксида углерода, они сами 
наполовину состоят из полноценного белка и могут быть исполь
зованы в кормовых целях. Микробиологические процессы широко 
применяются в гидролизной промышленности при сбраживании 
сахаристых веществ в получении спиртов, виноделии, изготовлении 
кормовых дрожжей, в сыроварении, при обработке кож и т. п.

В индустриально развитых странах широкое распространение 
получила химическая промышленность основного органического 
синтеза на базе растительного сырья, так называемая сахарохи- 
мня. Ее достоинством является гораздо большая доступность и 
ежегодная возобновляемость сырья. Кроме того, в задачу хими
ческой промышленности входит извлечение белков, и углеводов из 
травы, древесных и сельскохозяйственных отходов, изготовление 
искусственной пищи из водорослей (таких, как хлорелла), синтез 
пищевых масел, сахаров, жиров. В значительной степени эти про
цессы уже осуществляются в широком промышленном масштабе. 
Однако основная задача — это экологически чистый синтез белко
вых препаратов. Пищевая ценность белков зависит от их амино
кислотного состава, поскольку аминокислоты не синтезируются в 
организме.

В настоящее время с помощью тонкого органического синтеза 
Удается получать целый ряд аминокислот, а также некоторых 
полипептидов — нонапептида, брадикиннна, инсулина. Синтезиро
ван также полипептид, содержащий 124 аминокислотных остатка.

(-ннтезируемые органические пищевые вещества нуждаются в 
пециальном разделении фракций и очистке. Лучше всего этот 
Фоцесс осуществляют живые организмы, из которых получают 
Г|ециальные полупроницаемые пленки — мембраны. Процесс раз- 
еления на них протекает при низких затратах энергии. Поэтому 
еичас разрабатываются синтетические и полусинтетические мемб- 
аиы. которые будут применять не только для очистки искусствен
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ных пищевых веществ, но и для разделения воздуха, сепарация 
молока, обессоливания воды и др.

П о л у ч е н и е  л е к а р с т в е н н ы х  п р е п а р а т о в  также
является важной задачей жизнеобеспечения и в значительной сте 
пени определяется успехами органической химии и технологии ор 
ганического синтеза. Химическая (фармацевтическая) промышлен 
ность выпускает огромные количества самых разнообразных лекар 
ствеиных препаратов — алкалоидов, гликозидов, противоопухоле 
вых средств, витаминов, гормонов, антисептиков, антибиотиков 
и т. п.

О х р а н а  о к р у ж а ю щ е й  с реды и з д о р о в ь я  о б с л у 
ж и в а ю щ е г о  п е р с о н а л а  многих химических (и нехимиче 
ских) производств достигается химическими методами. Газы очи 
щают абсорбцией вредных примесей жидкостями, адсорбцией на 
твердых сорбентах и каталитическим превращением их в невред
ные соединения. Очистка сточных вод от вредных примесей также 
может осуществляться адсорбционными методами, фильтрованием 
через специальные фильтры, обработкой сильными окислителями 
(фтором, хлором, озоном и др.), ультрафиолетовым облучением, 
применением биологических методов. Особое значение в снижении 
загрязнения Мирового океана имеет переход на замкнутый водо- 
оборот в различных технологических процессах. Защита почвы и 
земных недр осуществляется утилизацией твердых отходов произ
водства— шлаков, шламов, песков, огарков, пустой породы и т. п., 
т. е. реализацией комплексного использования сырья.

Охране окружающей среды уделяется во всем мире непрерывно 
возрастающее внимание ввиду резкого возрастания загрязнения 
окружающей среды с ростом производства. Установлено, что рост 
промышленного производства во времени т происходит пропорци
онально существующему производству П, т. е. скорость роста 

dn
и = ——  - А П , (13)dr
где k — коэффициент роста — также постоянно возрастает.

Следовательно, производство растет по экспоненте
П = ахек (1-4)

Если производство будет возрастать при сохранении сущест-1 
вующей технологии, то вредные отходы будут возрастать по тому 
же закону:
0 = а#*х. (15)

Отсюда необходимость переходановым способам производст
ва, дающим меньше вредных отходов, и как временное паллиатив
ное мероприятие — устройство очистных сооружений. При этом 
следует учитывать, что увеличение промышленного производства, 
например, в 2 раза неизбежно потребует снижения предельно до-
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устимых концентраций (ПД К) 
грязняющих примесей в отхо- 
ицих газах и водах тоже в 2 

,, );i для сохранения существую
щею уровня вредности. Извест- 

что понижение концентрации 
ь,,м1Юнентов (в данном случае 
„родного) во времени т или по 
„(■личине объема очистительного 
аппарата v (пропорционального 
„рс менн) происходит по затухаю- 
. ,11 кривой (рис. 1.1). Следова- 

п.ио, снижение ПДК в 2 раза 
м^жет потребовать неоднократ- 

i | к» возрастания очистительных 
( л.емов при существующих методах очистки. Исходя из этого, 
необхфцшо разрабатывать новые, более эффективные способы 

[ очистки или же осуществлять переход к новым способам произ
водства.

Вопросам экологической обстановки на планете уделяется те
перь все большее внимание со стороны политических и государст
венных деятелей. Вся производственная деятельность должна 
строиться на применении высокоэффективных средств и техноло
гии для обеспечения гармоничного взаимодействия человека и 
природы.

ч
!.Г». КАЧЕСТВО И СЕБЕСТОИМОСТЬ 
ХИ >\И ЧЕСКОЙ ПРОДУКЦИИ

Предприятия уделяют большое внимание качеству выпускаемой
продукции.

К а ч е с т в о  химических продуктов в большинстве случаев 
определяется концентрацией в них основного вещества. Продукци
ей высшего и первого сорта считаются материалы, содержащие 
'■'•'Кеималыше количество основных веществ и минимум примесей. 
Качество каждого химического продукта, т. е. состав и свойства 
ею, должны удовлетворять требованиям, изложенным в государст- 
ненных или общесоюзных стандартах (ГОСТ, ОСТ). При установ- 
лении стандартов учитываются требования потребителя и возмож- 
чостп  производства. В зависимости от требований на продукцию 
какого-либо производства может быть несколько стандартов, но 
тРебования их должны быть такими, чтобы нх было возможно 
осуществить в данном производстве. Требования к новым видам 
продуктов, на которые еще не установлены стандарты, определя
ются ведомственными техическими условиями (ТУ).

С е б е с т о и м о с т ь  продукции — это денежное выражение 
З ‘трат данного предприятия на изготовление и сбыт продукции.
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Рис. 1.1. Снижение концентрации 
поглощаемого компонента в необ
ратимом процессе



ных пищевых веществ, но и для разделения воздуха, сепарации; 
молока, обессоливания воды и др.

П о л у ч е н и е  л е к а р с т в е н н ы х  п р е п а р а т о в  также
является важной задачей жизнеобеспечения и в значительной стеЛ 
пени определяется успехами органической химии и технологии op-j 
ганического синтеза. Химическая (фармацевтическая) промышлен-] 
ность выпускает огромные количества самых разнообразных лекар
ственных препаратов — алкалоидов, гликозидов, противоопухоле
вых средств, витаминов, гормонов, антисептиков, антибиотиков^ 
и т. п.

О х р а н а  о к р у ж а ю щ е й  среды и з д о р о в ь я  о б с л у-1 
ж и в а ю щ е г о  п е р с о н а л а  многих химических (и нехимиче
ских) производств достигается химическими методами. Газы очи-j 
щают абсорбцией вредных примесей жидкостями, адсорбцией ни 
твердых сорбентах и каталитическим превращением их в невред-j 
ные соединения. Очистка сточных вод от вредных примесей также 
может осуществляться адсорбционными методами, фильтрованием 
через специальные фильтры, обработкой сильными окислителями 
(фтором, хлором, озоном и др.), ультрафиолетовым облучением,] 
применением биологических методов. Особое значение в снижении] 
загрязнения Мирового океана имеет переход на замкнутый водо* 
оборот в различных технологических процессах. Защита почвы и. 
земных недр осуществляется утилизацией твердых отходов произ
водства— шлаков, шламов, песков, огарков, пустой породы и т. Ш,| 
т. е. реализацией комплексного использования сырья.

Охране окружающей среды уделяется во всем мире непрерывно 
возрастающее внимание ввиду резкого возрастания загрязнения 
окружающей среды с ростом производства. Установлено, что рост | 
промышленного производства во времени т происходит пропорци-j 
опально существующему производству П, т. е. скорость роста 

dn« = — = *П, (13)

где k — коэффициент роста — также постоянно возрастает.
Следовательно, производство растет по экспоненте

П *= a j* 0.4)
Если производство будет возрастать при сохранении сущест-] 

вующей технологии, то вредные отходы будут возрастать по тому 
же закону:
О = а#ш\  (15)

Отсюда необходимость перехода i f  новым способам производст
ва, дающим меньше вредных отходов, и как временное паллиатив
ное мероприятие — устройство очистных сооружений. При этом 
следует учитывать, что увеличение промышленного производства, 
например, в 2 раза неизбежно потребует снижения предельно до-
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устимых концентраций (ПД К)
, рязняющих примесей в отхо- 

v nmix газах и водах тоже в 2 
(а для сохранения существую- 

шего уровня вредности. Извест- 
что понижение концентрации 

к мпонентов (в данном случае 
„родного) во времени т или по 
„ёличине объема очистительного 
аппарата v (пропорционального 
времени) происходит по затухаю- 
,,;,й кривой (рис. 1.1) Следова- Рис , , Сннженис концентрации
11'льно, снижение ПДК в 2 раза поглощаемого компонента в необ- 
м >жет потребовать неоднократ- ратимом процессе 
ного возрастания очистительных
оьемов при существующих методах очистки. Исходя из этого, 
необ\<»Димо разрабатывать новые, более эффективные способы 
очистки или же осуществлять переход к новым способам произ
водства.

Вопросам экологической обстановки на планете уделяется те
перь все большее внимание со стороны политических и государст
венных деятелей. Вся производственная деятельность должна 
строиться на применении высокоэффективных средств и техноло
гии для обеспечения гармоничного взаимодействия человека и 
природы.

1.5. КАЧЕСТВО И СЕБЕСТОИМОСТЬ 
ХИМИЧЕСКОЙ ПРОДУКЦИИ

Предприятия уделяют большое внимание качеству выпускаемой
продукции.

К а ч е с т в о  химических продуктов в большинстве случаев 
определяется концентрацией в них основного вещества. Продукци
ей высшего и первого сорта считаются материалы, содержащие 
максимальное количество основных веществ и минимум примесей. 
Качество каждого химического продукта, т. е. состав и свойства 
е'о, должны удовлетворять требованиям, изложенным в государст- 
1н‘иных или общесоюзных стандартах (ГОСТ, ОСТ). При установ
лении стандартов учитываются требования потребителя и возмож
ности производства. В зависимости от требований на продукцию 
какого-либо производства может быть несколько стандартов, но 
требования их должны быть такими, чтобы их было возможно 
осуществить в данном производстве. Требования к новым видам 
продуктов, на которые еще не установлены стандарты, определя
ются ведомственными техическими условиями (ТУ).

С е б е с т о и м о с т ь  продукции — это денежное выражение 
Затрат данного предприятия на изготовление и сбыт продукции.
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Затраты предприятия, непосредственно связанные с производством! 
продукции, называются себестоимостью. Эти затраты учитываются 
двумя способами: по статьям калькуляции и первичным элемен-! 
там затрат. По статьям калькуляции себестоимость продукции 
складывается из прямых затрат и накладных расходов, ;i прямые 
затраты — из основных статен, учитывающих стоимости: 1) сырья^ 
полуфабрикатов и основных материалов*, непосредственно уча ем 
вующих в химических реакциях; 2 ) топлива и энергии на техноло! 
гические цели; 3) заработной платы основных производственный 
рабочих; 4) амортизации, т. е. отчисления на возмещение износа 
основных производственных фондов: зданий, сооружений, обору! 
дования и др.; 5) цеховых расходов, включающих затраты на 
содержание и текущий ремонт основных поризводствепных фондов 
(в том числе и зарплату вспомогательных и ремонтных рабочих).

Накладные расходы связаны с обслуживанием производства 
(содержание административно-управленческого персонала, охрана 
труда и техника безопасности и пр.) и определяются в процентах 
от прямых затрат. «

Для расчета затрат на единицу продукции определяют расход
ные коэффициенты по сырью, материалам, топливу и энергии в 
натуральных единицах (например, в тоннах сырья на тонну про
дукции), а затем, учитывая цены на сырье, материалы и другие 
статьи расхода, составляют калькуляцию. Соотношение отдельных 
статей расходов в себестоимости продукции сильно колеблется по 
различным химическим производствам. Наибольшее значение, как 
правило, имеет сырье. В среднем по химической промышленности1 
оно составляет 60—70% себестоимости. Топливо и энергия обычно 
составляют около 15% себестоимости, но в электротермических и 
электрохимических производствах электроэнергия — основная 
статья расхода. н

Заработная плата основных рабочих составляет в среднем 
около 4% себестоимости, так как крупномасштабные химические 
производства осуществляются непрерывным способом с высокой 
степенью механизации. Однако имеются производства, в которых 
зарплата основных производственных рабочих превышает 2 0% 
себестоимости продукции. Амортизационные отчисления составля
ют в среднем 3—4% себестоимости. Остальные затраты падают на 
цеховые расходы, представляющие значительную статью себе
стоимости.

Эффективность использования выделяемых капитальных вло
жений на строительство нового химического предприятия или ре-

* При калькулировании себестоимости сырьем называют исходный мате
риал, не прошедший промышленную переработку. Полуфабрикатами и основ
ными материалами называют исходные материалы, предварительно подвергшие
ся промышленной переработке. В руководствах по технологии основные мате
риалы и полуфабрикаты обычно называют полупродуктами или же сырьем 
данного производства.
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„струкцию действующего должна оцениваться на стадии проек- 
К °п о в а н н я  и  строительства этого предприятия. Экономическая 

Л с к т и в н о с т ь  выражается в росте производительности труда, сни- 
К / С1П1И и з д е р ж е к  производства, повышении коэффициента сменно- 
■ с т и  о б о р у д о в а н и я ,  увеличении прибыли, ускорении ввода в дейст- 
I b i h '  с т р о я щ и х с я  предприятий, повышении качества продукции

В * 1 А б с о л ю т н а я  экономическая эффективность новых капитальных 
вложений Э оценивается как отношение годовой прибыли от капи- 
Итальных вложений I I  к самим капитальным вложениям К,

т. е.
э  «= П/К,

прибыль до и после реконст- 
К  — капитальные вложения на реконструк-

а при реконструкции предприятия -
Э -  АП К,г
гдс \Ц =  П2—П| — соответственно 
р укц и и  предприятия; 

рию предприятия.
Повседневная деятельность предприятия оценивается по так 

называемым приведенным затратам ПЗ на выпуск продукции:
ПЗ С + ЕК ,

где С — себестоимость продукции; К  —  капитальные вложения; 
Е нормативный коэффициент эффективности капитальных вло
жений, т. е. минимальная прибыль, которая должна быть получена 
на каждый рубль вложений в расширенно».' производство. В народ
ном хозяйстве СССР норматив абсолютной эффективности Е =Г 0. 12-^ 0, 14.

Ясно, что при проектировании нового предприятия химической 
|  промышленности из нескольких рассматриваемых вариантов эко- 
I  иомически выгодным будет только тот, при котором Э ^ Е .

Путей повышения эффективности капитальных вложений в 
1 химическое производство много. Одним из наиболее важных явля- 
I  е1си комплексное использование сырья с переработкой всех его 

компонентов в ценные для народного хозяйства продукты. Важным 
■Фактором улучшения экономических показателей производства 
I  следует считать интенсификацию работы оборудования, снижение 
| тРанспортных расходов, совершенствование управления производ-
■ ством, улучшение условий труда рабочих и служащих.

Работники химической пормышленности имеют дело с вредны- 
Ми и ядовитыми веществами — газами и жидкостями, пылящими 

| сыпучими материалами, а также с высокими температурами. Спе- 
1 о ЛЬ1,ЫМИ законами и правилами по технике безопасности и 
1 хране труда предусмотрены безопасные для трудящихся условия 

|,)ТЫ: герметичная аппаратура, вентиляция, изоляция горячих 
[ овсРхностсй, создание системы ограждений и т. п.
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Затраты предприятия, непосредственно связанные с производством 
продукции, называются себестоимостью. Эти затраты учитываются 
двумя способами: по статьям калькуляции и первичным элемен* 
там затрат. По статьям калькуляции себестоимость продукции 
складывается из прямых затрат и накладных расходов, а прямые 
затраты — из основных статен, учитывающих стоимости: I) сырья 
полуфабрикатов и основных материалов*, непосредственно у ча с ! 
вующнх в химических реакциях; 2 ) топлива и энергии на технолн 
гические цели; 3) заработной платы основных производственная 
рабочих; 4) амортизации, т. е. отчисления па возмещение и шосв 
основных производственных фондов: зданий, сооружении, обору! 
дования и др.; 5) цеховых расходов, включающих затраты на 
содержание и текущий ремонт основных поризводствопных фондов 
(в том числе и зарплату вспомогательных и ремонтных рабочих).

Накладные расходы связаны с обслуживанием производства 
(содержание административно-управленческого персонала, охрана 
труда и техника безопасности и пр.) и определяются в процентах 
от прямых затрат.

Для расчета затрат на единицу продукции определяют расход
ные коэффициенты по сырью, материалам, топливу и энергии в 
натуральных единицах (например, в тоннах сырья на тонну про
дукции), а затем, учитывая цены на сырье, материалы и другие 
статьи расхода, составляют калькуляцию. Соотношение отдельных 
статей расходов в себестоимости продукции сильно колеблется по 
различным химическим производствам. Наибольшее значение, как 
правило, имеет сырье. В среднем по химической промышленности 
оно составляет 60—70% себестоимости. Топливо и энергия обычно 
составляют около 15% себестоимости, но в электротермических и 
электрохимических производствах электроэнергия— основная 
статья расхода.

Заработная плата основных рабочих составляет в среднем 
около 4% себестоимости, так как крупномасштабные химические 
производства осуществляются непрерывным способом с высокой 
степенью механизации. Однако имеются производства, в которых 
зарплата основных производственных рабочих превышает 2 0% 
себестоимости продукции. Амортизационные отчисления составля
ют в среднем 3—4% себестоимости. Остальные затраты падают на 
цеховые расходы, представляющие значительную статью себе
стоимости.

Эффективность использования выделяемых капитальных вло
жений на строительство нового химического предприятия или ре-

* При калькулировании себестоимости сырьем называют исходный мате
риал, не прошедший промышленную переработку. Полуфабрикатами и основ
ными материалами называют исходные материалы, предварительно подвергшие
ся промышленной переработке. В руководствах по технологии основные мате
риалы и полуфабрикаты обычно называют полупродуктами или же сырьем 
данного производства.
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1С Тр у к ц и ю  действующего должна оцениваться на стадии проек- 
К°пон;)ИИЯ и строительства этого предприятия. Экономическая 

Л н  к-гивность выражается в росте производительности труда, снн- 
I спич издержек производства, повышении коэффициента сменно- 
t n i  о б о р у д о в а н и я ,  увеличении прибыли, ускорении ввода в дейст
вие с т р о я щ и х с я  предприятий, повышении качества продукции
и т . П.

А б с о л ю т н а я  экономическая эффективность новых капитальных 
Вложений Э оценивается как отношение годовой прибыли от капи
тал ьн ы х  вложений П к самим капитальным вложениям К,
т. с.
9 = П/К,

а при реконструкции предприятия —
9 = лП/К,*
гдс \П =  П2—П 1 — соответственно прибыль до и после реконст
рукции предприятия; К  — капитальные вложения на реконструк
ции) предприятия.

Повседневная деятельность предприятия оценивается по так 
называемым приведенным затратам ПЗ на выпуск продукции:

| ПЗ С + Е К ,

Где С — себестоимость продукции; К  — капитальные вложения; 
Е — нормативный коэффициент эффективности капитальных вло
жений, т. е. минимальная прибыль, которая должна быть получена 
на каждый рубль вложений в расширенное производство. В народ
ном хозяйстве СССР норматив абсолютной эффективности Е =Г 0. 124-0, 14.

Ясно, что при проектировании нового предприятия химической 
промышленности из нескольких рассматриваемых вариантов эко* 

I  комически выгодным будет только тот, при котором Э ^ Е .
Путей повышения эффективности капитальных вложений в

■ Химическое производство много. Одним из наиболее важных явля- 
I ется комплексное использование сырья с переработкой всех его
* компонентов в ценные для народного хозяйства продукты. Важным 
Тфактором улучшения экономических показателей производства 

Следует считать интенсификацию работы оборудования, снижение 
мраиспортных расходов, совершенствование управления произвол- 
Ством, улучшение условий труда рабочих и служащих.

1’аботники химической пормышленности имеют дело с вредны* 
Ми и ядовитыми веществами — газами и жидкостями, пылящими 
сыпучими материалами, а также с высокими температурами. Спе- 

|Ципльными законами и правилами по технике безопасности и 
.охране труда предусмотрены безопасные для трудящихся условия 
I ">ты: герметичная аппаратура, вентиляция, изоляция горячих 
 ̂ оверхностей, создание системы ограждений и т. п.
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1На различных производствах существуют опасности взрывов, 
механических травм, ожогов, быстрых отравлений, поражений 
электрическим током. Для предотвращения их предусмотрены со
ответствующие меры предосторожности, рассматриваемые в курсе 
техники безопасности.

В последние годы разрабатываются и вводятся в строй мощные 
технологические системы, отдельные агрегаты и реакторы, произ
водительность которых в десятки раз превышает производитель^ 
ность существовавших ранее. Такой рост мощностей облегчает 
автоматизацию производства и позволяет комплексно решать воп
росы повышения производительности труда, снижения себестоимо
сти продукции и улучшения условий труда.

Г л а в а  2 

Основные закономерности 
химической технологии

В химической технологии собственно химико-технологический про
цесс состоит из ряда операций: подготовки сырья, его химической 
или чаще физико-химической переработки, соответствующей об
работки готовой химической продукции. От совершенства каждой 
из этих операций зависят как технологические, так и технико-эко
номические показатели производства. Не умаляя значения стадий 
подготовки сырья и обработки готовой продукции, отметим, что; 
с позиций изучения основ химической технологии наибольшее зна-, 
чение имеет процесс собственно физико-химического передела 
сырьевого материала в продукт производства.

2.1. ПОНЯТИЕ
О ХИМИКО-ТЕХНОЛОГИЧЕСКОМ ПРОЦЕССЕ

Химико-технологический процесс состоит из совокупности физиче
ских и химических явлений. Он складывается, как правило, из 
следующих взаимосвязанных элементарных стадий: 1) подвода 
реагирующих компонентов в зону реакции; 2 ) химических реак
ций; 3) отвода из зоны реакции полученных продуктов.

Подв од  р е а г и р у ю щ и х  к ом п о н е н т о в  в з о н у  р е а к 
ции совершается молекулярной диффузией или конвекцией. При 
сильном перемешивании реагирующих веществ конвективный пе
ренос называют также турбулентной диффузией. В двух- или мно
гофазных системах подвод реагирующих компонентов может со
вершаться абсорбцией или десорбцией газов, конденсацией паров,
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m явлением твердых веществ или растворением их в жидкости, ис- 
п’чрением жидкостей или возгонкой твердых веществ. Межфазный 
переход — это сложный диффузионный процесс.

‘ Х и м и ч е с к и е  р е а к ц и и  — это второй этап химнко-техноло- 
‘ „ческого процесса. В реагирующей системе обычно происходит 
[несколько последовательных (а иногда и параллельных) химиче
ских реакций, приводящих к образованию основного продукта, а 
Ь а кж е  ряд побочных реакций между основными исходными веще- 
Етнами и примесями, наличие которых в исходном сырье неизбеж
но. В результате кроме основного образуются побочные продукты 
(материалы , имеющие народнохозяйственное значение) или же 
от ходы и отбросы производства, т. е. продукты реакций, не имею
щие значительной ценности и не находящие достаточного приме
нения н народном хозяйстве. Побочные продукты и отходы произ
водства могут образоваться при основной реакции наряду с целе
вым продуктом, а также вследствие побочных реакций между ос
новными исходными веществами и примесями. Обычно при ана
лизе производственных процессов учитываются не все реакции, а 
лишь те из них, которые имеют определяющее влияние на количе
ство и качество получаемых целевых продуктов.

Отв од  п р о д у к т о в  из зоны  р е а к ц и и  может совер
шаться так же, как и подвод реагирующих компонентов диффу
зией, конвекцией и переходом вещества из одной фазы (газовой, 
жилкой, твердой) в другую.

С у м м а р н а я  с к о р о с т ь  процесса определяется скоростью 
перечисленных элементарных стадий. Как правило, эти элементар
ные процессы протекают с различной скоростью и последователь
но Поэтому общая (суммарная) скорость процесеа лимитирует
ся скоростью наиболее медленной стадии. Если наиболее медлен
но происходит сама химическая реакция и она лимитирует» сум
марную скорость, то процесс протекает в к и н е т и ч е с к о й  о б 
ласти.  Для ускорения таких процессов технологии изменяют те 
факторы, которые более всего влияют на скорость химической ре- 
акцпн, увеличивая, например, концентрацию исходных компонен
тов, температуру, давление, применяя катализаторы. Если общую 
скорость процесса лимитирует подвод реагирующих компонентов 
И-'И отвод продуктов реакции, то процесс протекает в днффуз н-  
0,111 ой облас т и .  Для ускорения таких процессов стремятся 

увеличить скорость диффузии усилением перемешивания (турбу- 
Ризацией реагирующей системы), диспергированием фаз, повыше- 
I чем температуры и концентрации, гомогенизацией системы, т. е. 
Р сРеводом многофазной системы в однофазную и т. п. Если ско
р е й  всех стадий технологического процесса соизмеримы — про- 
P CT|J протекает в так называемой пере ходной  о бл а с т и ,  то 
Гс УВеличения скорости такого процесса необходимо прежде все- 

f воздействовать на систему темн факторами, которые увеличи- 
j: Юг как диффузию, так и скорость химической реакции, напри
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мер повышением концентрации реагирующих веществ и темпе
ратуры.

Знание основных закономерностей химической технологии да
ет возможность установить оптимальные условия процесса, про
водить его наиболее эффективно с максимальным выходом, обе
спечить получение продуктов высокого качества. Технолог поль
зуется основными закономерностями при анализе существующего 
производства для его улучшения и в особенности при организа
ции нового процесса.
2.2. КЛАССИФИКАЦИЯ
ХИМИКО-ТЕХНОЛОГИЧЕСКИХ ПРОЦЕССОВ

Все процессы химической технологии делят прежде всего на хи
мические, включающие химическую реакцию, и физические. В  дан
ном курсе рассматривается классификация химико-технологиче
ских процессов. Химические реакции являются важнейшим этапом 
химико-технологического процесса.

При классификации химико-технологических процессов учиты
вают деление химических реакций на простые, сложнопараллель
ные и сложнопоследовательные. При описании отдельных классов 
химико-технологических процессов реакции подразделяют по типу 
взаимодействия реагентов на окислителыю-восстановительные (ге
молитические) и кислотно-основные (гетеролитические). Химиче
ские реакции и процессы массопередачи могут быть обратимыми 
или необратимыми, соответственно различают и технологические 
процессы в целом.

Необходимо разграничивать процессы, протекающие в кинети
ческой и диффузионной области. Этот вид классификации процес
сов сильно усложняется в гетерогенных системах, в особенности 
при взаимодействии компонента газовой или жидкой смеси с по
верхностью твердого пористого материала. В таких процессах в 
зависимости от лимитирующего этапа можно наблюдать области: 
внешнедиффузионную, переходную от внешне- к внутридиффузи- 
онной, внутридиффузионную (в порах твердого материала), внут
реннюю— переходную и кинетическую. Такие области имеют наи
большее значение для гетерогенно-каталитических процессов.

Если механизм процесса сложный, принадлежность его к то
му или иному классу определяется целенаправленностью. В клас
сификации технологических процессов большое значение имеет 
необходимый для их оптимизации технологический режим.

Технологическим режимом называется совокупность основных факторов (па
раметров), влияющих на скорость процессу выход и качество продукта.

Для большинства химико-технологических процессов основны
ми параметрами режима являются температура, давление, приме
нение катализатора и активность его, концентрации взаимодейст
вующих веществ, способ и степень перемешивания реагентов.
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Параметры технологического режима определяют принципы 
конструирования соответствующих реакторов. Оптимальному зна
чению параметров технологического режима соответствуют мак
с и м а л ь н а я  производительность аппаратов и производительность 
труда персонала, обслуживающего процесс. Поэтому характер и 
значения параметров технологического режима положены в осно
ву классификации химико-технологических процессов. Однако все 
п а р а м е т р ы  технологического режима взаимосвязаны и обусловли
вают друг друга. Изменение одного из параметров влечет за собой 
резкое изменение оптимальных величин других параметров ре
жима. Поэтому четкая классификация технологических процессов 
но всем без исключения параметрам режима была бы очень слож
на и нецелесообразна в общем курсе химической технологии. Не
обходимо выбрать параметры, оказывающие решающее влияние.

На конструкцию реакторов и скорость процессов сильно влия
ют способ и степень перемешивания реагентов. В свою очередь, 
спосо'б и интенсивность перемешивания реагирующих масс зависят 
от агрегатного состояния последних. Именно агрегатное состоя
ние перерабатываемых веществ определяет способы их технологи
ческой переработки и принципы конструирования аппаратов. По
этому при изучении общих закономерностей химической техноло
гии принято делить процессы и соответствующие им реакторы 
прежде всего по агрегатному (фазовому) состоянию взаимодейст
вующих веществ. По этому признаку все системы взаимодейст
вующих веществ и соответствующие им технологические процес
сы делят на однородные, или гомогенные, и неоднородные, или 
гетерогенные.

Г о м о г е н н ы м и  называются такие процессы, в которых все 
реагирующие вещества находятся в одной какой-либо фазе: га
зовой (Г ) или жидкой (Ж ). В гомогенных системах взаимодейст
вующих веществ реакции происходят обычно быстрее, чем -в ге
терогенных, механизм всего технологического процесса проще И 
соответственно управление процессом легче, поэтому технологи 
на практике часто стремятся к гомогенным процессам, т. е. пере- 
водят твердые реагирующие вещества или по крайней мере одно 
из них в жидкое состояние плавлением или растворением; с той 
же целью производят абсорбцию газов или конденсацию их.

Г е т е р о г е н н ы е  системы включают две или большее число 
фаз. Существуют следующие двухфазные системы: газ — жид
кость, газ — твердое тело; жидкость — жидкость (несмешнвающие- 
сн); жидкость — твердое тело и твердое тело — твердое тело. 
В производственной практике наиболее часто встречаются систе
мы Г—Ж , Г—Т, Ж —Т. Нередко производственные процессы про
текают в многофазных гетерогенных системах, например Г—Ж — 
Т, Г—Т—Т, Ж —Т—Т, Г—Ж —Т—Т и т. п. Гетерогенные процес
сы более распространены в промышленной практике, чем гомоген
ные. При этом, как правило, гетерогенный этап процесса (массо-

23



передача) имеет диффузионный характер, а химическая реакция 
происходит гомогенно в газовой или жидкой среде. Однако в ря
де производств протекают гетерогенные реакции на границе Г—Т, 
Г—Ж , Ж —Т, которые обычно и определяют общую скорость про
цесса. Гетерогенные реакции происходят, в частности, при горе
нии (окислении) твердых веществ и жидкостей, при растворении 
металлов и минералов в кислотах и щелочах.

Химические процессы делят на каталитические и некаталити
ческие. По значениям параметров технологического режима про
цессы можно разделить на низко- и высокотемпературные, проис
ходящие под вакуумом, при нормальном и высоком давлении, с 
высокой и низкой концентрацией исходных веществ и т. п. Од
нако такая подробная классификация, применяемая в некоторых 
руководствах по отдельным химическим производствам, излишне 
сложна для общего курса химической технологии.

По характеру протекания процесса во времени соответствую
щие аппараты и осуществляемые в них процессы делят на перио
дические и непрерывные. Непрерывно действующие реакторы на
зывают проточными, так как через них постоянно протекают по
токи реагирующих масс.

По гидродинамическому режиму различают два предельных 
случая перемешивания реагирующих компонентов с продуктами 
реакции. П о л н о е  с м е ш е н и е  представляет собой режим, при 
котором турбулизация столь сильна, что концентрация реагентов 
в проточном реакторе одинакова во всем объеме аппарата от вво
да исходной смеси до места вывода продукционной смеси.

И д е а л ь н о е  в ы т е с н е н и е  наблюдается тогда, когда ис
ходная смесь не перемешивается с продуктами реакции, а прохо
дит ламинарным потоком по всей длине или высоте аппарата. 
Происходит плавное изменение концентраций в направлении по
тока реагентов, тогда как в реакционном объеме полного смеше
ния нет градиента концентраций. В промышленных проточных ре
акторах степень перемешивания всегда меньше, чем в аппаратах 
полного смешения, и больше, чем в аппаратах идеального вытес
нения. В некоторых типах реакторов режим перемешивания бли
зок к одному из предельных случаев.

По температурному режиму проточные реакторы и происходя
щие в них процессы делят на изотермические, адиабатические и 
политермнческие. При и з о т е р м и ч е с к и х  п р о ц е с с а х  тем
пература постоянна во всем реакционном объеме. Идеально-изо
термический режим возможен лишь в реакторах с достаточно 
сильным перемешиванием, приблидоющимся к полному смеше
нию. Близки к изотермическим процессы, в которых происходят 
реакции с малым тепловым эффектом (например, изомеризация) 
или при малой концентрации реагирующих веществ. Послед
нее характерно для процессов очистки газов от вредных 
примесей.
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При а д и а б а т и ч е с к и х  п р о ц е с с а х  нет отвода или под- 
пода теплоты, вся теплота реакции аккумулируется потоком реа- 
пфующих веществ. Идеально-адиабатический режим возможен 
лишь в реакторах идеального вытеснения при полной изоляции от 
внешней среды. В таких реакторах температура потока вдоль оси 
реактора прямо или обратно пропорциональна степени превраще
ния исходного вещества в продукт.

В п о л и т е р м и ч е с к и х  реакторах теплота реакции лишь час
тично отводится из зоны реакции или компенсируется подводом 
для эндотермических процессов. В результате температура по 
длине (или высоте) реакционного объема изменяется неравномер
но и температурный режим выражается различными кривыми.

Химические превращения веществ сопровождаются в той или 
иной степени тепловыми процессами. По тепловому эффекту про- 
цессов их делят иа экзо- и эндотермические. Такое деление имеет 
особо- важное значение при определении влияния теплового эф
фекта па равновесие и скорость обратимых реакций. Тепловой эф
фект реакций в ряде производств определяет технологическую схе
му производства и конструкцию реактора.

В гетерогенных системах различают прямоточные, противоточ- 
пые и перекрестные процессы. Такой вид классификации необхо
дим для определения характера изменения движущей силы про
цесса по высоте (длине) реактора. Таким образом, даже упрощен
ная классификация процессов, принятая в общем курсе химиче
ской технологии, довольно сложна, поскольку она отражает все
сторонний подход к изучению разнообразных химико-технологи
ческих процессов, существующих в промышленности.

Основные объекты, изучаемые в химической технологии, — рав
новесие и скорость химико-технологических процессов.

2.3. РАВНОВЕСИЕ
» 11 АПОЛОГИЧЕСКИХ ПРОЦЕССАХ

Технологические процессы делят на обратимые и необратимые. 
Необратимые процессы протекают лишь в одном направлении.

Все обратимые процессы стремятся к равновесию, при кото
ром скорости прямого и обратного процессов уравниваются, в ре- 
‘ультате чего соотношение компонентов во взаимодействующих 
системах остается неизменным до тех пор, пока не изменятся 
Условия протекания процесса. При изменении таких технологиче
ских параметров, как температура, давление, концентрация реа- 
■ирующих веществ, равновесие нарушается и процесс может про
текать в том или ином направлении до наступления нового рав
новесия. Количественно состояние равновесия в химической реак
ции описывается законом д е й с т в у ю щ и х  м а с с  (ЗД М ):

при постоянной температуре и наличии равновесия отношение произведе- 
нмя действующих масс продуктов реакции к произведению действующих масс 
исходных веществ есть величина постоянная.
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Эта постоянная величина называется константой равновесия 
При вычислении К  можно применять парциальные давления 

компонентов /?„ концентрации ci или число молей п<. Соответсти 
венно получают К Р\ К е\ К п■ Рассмотрим выражения для констант 
равновесия на примере реакции синтеза:
eA + *В  rfD + ДН,

где a, b, d — стехиометрические коэффициенты; ДН  — тепловой 
эффект реакции при постоянном давлении (—AH /d)= qp — тепло 
та, отнесенная к одному молю целевого продукта. Подобного ро
да реакцию можно рассматривать как модельную, поскольку она 
типична для таких процессов, как окисление S0 2 и СО; абсорб! 
ция многих газов (SO3, SO2, С02) водой; синтез NH3 и HCI; псН 
лучение спиртов, высокомолекулярных соединений и т. п 

Если вещества А, В и D — газы, то 
•d

•а *Ь
Р а Ра

const, (2.1)
Т =  const,

где pi* — равновесные парциальные давления t-ro компонента 
Если за действующую массу принять равновесные концентра  ̂

ЦИИ C i* , то
С Г»

К С- •а •&С ГСА ЬВ
const, (2.1а)
Т — const,

а если равновесные числа молей то 
п л I

К п =  = const, (216)
ЛА лв |Г =  const,

если же равновесные молярные доли JVj*. то

K N -
N*d /V D

К ” *
const, - (2.1 в)
Г  =  const.

Константы равновесия К Р, Кс, Кп и Кы связаны между собой про-] 
стыми соотношениями:
K P = K C(R T )* \  (2 2)

* *= * « ( и )  • {22а)
Кр *= КнР*п, (2.26)
где Т — абсолютная температура; R  — молярная газовая постоят 
ная; V — объем газовой смеси; Р  — общее давление газовой сме  ̂
си; Дп — изменение числа молей газообразных веществ, участвую1 
щих в реакции.
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Так, для реакции (а)
д „=,</-(«+«■ (23)

1'сли в реакции применяется большой избыток одного из реа- 
Вцр\юш.их веществ (например, концентрация воды при гидролизе; 
Е п и и а л ы ю е  давление кислорода при обжиге на воздухе и т. п.), 
E q концентрацию (парциальное давление) этого избыточного ком
понента можно считать величиной постоянной. Тогда выражение 
„ля константы равновесия, например для модельной реакции (а) 
при избытке компонента В, будет иметь вид

•а
К'р- КрРв — ,а

Рк
const, (2.4)
Т =  const.

I  Аналогичные рассуждения справедливы и для гетерогенного 
равновесия. В гетерогенных системах обратимыми называют
I такие процессы, в которых возможен самопроизвольный переход вещества 

или энергии из одной фазы в другую в обоих направлениях.

I .Межфазное равновесие определяют на основе закона распре
деления вещества и правила фаз (см. гл. 4).
I Расчет константы равновесия осуществляют либо по экспери

ментальным данным или же через нормальное химическое срод-
; VCT1V I

АО'г — — RT  In К р, (2.5)

или

А/ГГ=  — RT In Кс. (2.6)

где \СГ и A F t  — свободные энергии при постоянных давлении 
в объеме или изобарно- и изохорно-изотермические потенциалы

•ответственно.
Так как

Ф г  M f ’r - T b S ’r , (2.7)

Де \ s T° — изменение энтропии системы в ходе химического пре- 
И );|Щения, то, решая совместно уравнения (2.5) и (2.7), получим
■ Ж ж ение  для К Р:
I» A' T \ST — \Н  т 

| [ — • <«>

■  °  ;}9’1=!/?-2,3=8,31-2,3.
Hoi, большого числа химических превращений константы рав- 
зико ИЯ П̂ И стаиДаРтных условиях приведены в справочниках фи- 
р  >-химических величин в виде таблиц или номограмм.
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3-Зависимость константы равновесия К  от температуры выра
жается уравнением изобары: 
d In К р ДН °

—  = ----- - (2 9)AT RT*

где АН  — тепловой эффект, отнесенный к 1 моль вещества (про* 
дукта или основного исходного).

Это уравнение применяется для приближенного определения 
неизвестной константы равновесия К Р, при температуре Tt, Л  
известной К р, при Тi и при известном тепловом эффекте реак
ции qp при постоянном давлении
. Кр, ДН° / I  I \
g  K P i  ~  2 . 3  R  ( г ,  ~  Г 2 )  ’ ( 2 l 0 f

где R =  8,32 Дж/(моль-К) — молярная газовая постоянная. Под' 
ставляем ее значение в уравнение (2.10), получаем
. KPl Д н а ( Т г - Т Л
g  К р% ~  19,17*  17*2 '  (  1 ■

Уравнения (2.10) и (2.11) получены интегрированием (2.9) при 
постоянном значении ДН ° (при Т\) и поэтому применимы в ин
тервале температур, соответствующих малому изменению А//°. 
Для вычисления К Р при значительном изменении температуры 
применяют уравнения вида

lg Кр = ~  + ЬГ + сТ ? + .. .  +/Сь (2.12)

где а. Ь. с — коэффициенты, приведенные для различных реакций 
в справочной литературе. Ввиду того что значения коэффициентов 
Ь, с очень малы, для технических расчетов часто применяют фор
мулы вида

lg K p =  y + K i ,  ( 2 . 1 3 )

где a=AH°/2,SR. Конкретные примеры таких уравнений приведе
ны в гл. 10, 11.

Влияние основных параметров технологического режима на 
равновесие определяется принципом Ле Шателье, выражающим 
второй закон термодинамики. Согласно принципу Ле Шателье,

в системе, выведенной внешним воздействием из состояния равновесия, са
мопроизвольно происходят изменения, стрМГящиеся уменьшить это воздействие 
и привести систему к новому состоянию равновесия.

Рассмотрим приложения принципа Ле Шателье к равновесию 
(а). Пусть в этой реакции все компоненты газообразны и Дл<0, 
т. е. она протекает с уменьшением газового объема. К  внешним
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ф а к т о р а м ,  которые могут сместить равновесие, относятся: 1) кон
центрация реагирующих веществ; 2 ) температура; 3) давление.

Концентрация влияет в соответствии с законом действующих 
м а с с ,  т .  е .  в соответствии с выражением для константы равнове
сия (2.1) или (2.2). Для смещения равновесия вправо нужно 
у м е н ь ш а т ь  концентрацию продукта реакции D и увеличивать кон
ц е н т р а ц и ю  исходного вещества, чтобы повысить равновесную сте
п е н ь  превращения.

Влияние температуры на состояние равновесия определяется 
знаком теплового эффекта реакции. Если Д//>0 (эндотермиче
ское превращение), повышение температуры вызовет увеличение 
к о н с т а н т ы  равновесия, т. е. равновесие смещается в прямом на
п р а в л е н и и .  Если А//<0 (экзотермические процессы), то с ростом 
т е м п е р а т у р ы  Кр уменьшается, что объясняется смещением равно- 
в е с н я  в  сторону исходных веществ.

Давление влияет на равновесие только тогда, когда в реакции 
у ч а с т в у ю т  газообразные вещества и если Дя=И=0. Если объем и 
т е м п е р а т у р а  в системе неизменны, то
V \ P = \ n R T ,  (2.14)

т. е.
\р -  Дп. (2.15)

Исли Д л> 0 , то повышение давления смещает равновесие в 
сторону исходных веществ, т. е. равновесная степень превращения 
основного исходного вещества понижается; если Дл<0, то повы
шение давления ведет к увеличению хР.

Применяя принцип Ле Шателье к гетерогенному экзотермиче
скому процессу абсорбции какого-либо компонента из газовой сме
си жидкостью, можно видеть, что равновесная степень абсорбции 
газового компонента будет увеличиваться при понижении темпе
ратуры и повышении общего давления, а также при уменьшении 
концентрации абсорбированного вещества в жидкой фазе. Умень
шение концентрации абсорбированного вещества может быть до
спи путо выводом продукта из зоны абсорбции осаждением его в 
виде твердых кристаллов.

Растворимость твердых веществ зависит от теплового эффек
ту процесса растворения. Если он эндотермический, то с ростом 
температуры их растворимость увеличивается согласно принципу 
‘ 1е Шателье.

2 « СКОРОСТЬ ТЕХНОЛОГИЧЕСКИХ ПРОЦЕССОВ

( 'Корость технологического процесса по целевому продукту есть 
Результирующая скоростей прямой, обратной и побочных реак
ции, а также турбулентной и молекулярной диффузии исходных 
веществ в зону реакции и продуктов из этой зоны. Рассмотренные 
выше закономерности равновесия позволяют определить лишь
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максимально возможную степень превращения. Однако в прои 
водственных процессах, ограниченных временем, она обычно 
достигается вследствие уменьшения скорости реакции по мере сн 
жения концентрации исходных веществ.

Изменение концентрации основного исходного вещества и пи 
дукта реакции в течение процесса характеризуется кривыми, к| 
торые различны для простых и сложных реакции, а также 
процессов, протекающих по типу идеального вытеснения и поли 
го смешения. Для простых процессов, протекающих по типу и 
алыюго вытеснения без изменения объема по схеме A-*-D, ко[ 
центрация основного исходного вещества сд уменьшается во нр 
мени (рис. 2.1) от начальной слн до нулевой для необратим 
процессов и до равновесной с\* для обратимых. Соответствен! 
концентрация продукта cD увеличивается для обратимых проц 
сов от нуля до концентрации с0*, соответствующей равновесн 
степени превращения, т. е. хр, а для необратимых до дс=1.

Большинство химических реакций относится к сложным, т. 
состоит из нескольких элементарных. Характер изменения ml 
центраций реагентов для простейшего случая сложнопараллел 
ной реакции, протекающей в реакторе вытеснения по схеме

В

A‘ v
D

показан на рис. 2.2, если константа скорости Л|>£2. Для просте 
ших сложнопоследовательных реакций типа A В d b  реакт

Рис. 2.1. Типичные кривые изменения концентра
ции реагентов во времени для простых ролший 
типа A-*-D в реакторах вытеснения:
1. 2 — нарастание концентраций продукта D для необ
ратимого и обратимого процессов; 3, 4 — уменьшение 
концентрации исходного вещества

Рис. 2.2. Изменение кониГ 
трацнн в бинарнопар 
лельной необратимой pi 

В
*•/*ции А  при к{

D
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p i  2.3. Изменение концентрации в последовательных необратимых реакциях
tt IA J  В — D 

„ б -*,»*>; в-*,<*,

рах вытеснения изменение концентраций характеризуется кривы
ми рис. 2.3. Во многих производствах технологии органических 
веществ целевым является промежуточный продукт В. Как вид
но из рис. 2.3, для оптимального выхода В необходимо не толь
ко большое соотношение ki/kj, но и оптимальное время процесса; 
дальнейшее увеличение времени вызывает превращение целевого 
продукта В в D. Это относится, в частности, к многочисленным 
окислительным процессам при производстве спиртов, альдегидов, 
кислот н других кислородных производных органических соедине
ний, а также к процессам неполного гидрирования (например, 
СО-: Л I,.—СИ ,О Н ).

Поскольку в проточном реакторе время процесса т равно от
ношению высоты (длины) реакционного объема Н  к линейной 
скорости потока реагентов до, а также т выражается отношением 
реакционного объема v к расходу смеси реагентов Vc, т. е. * 
t = // v v/Vc, (2.16)
то ПР" заданных до и Vc кривые рис. 2.1—2.3 выражают также за- 
висимости c = f(H ),  c = f(v ), u = f(H ), u = f (v ) и т. п. Кинетиче
ские кривые, приведенные на рис. 2.1— 2.3, характеризуют перио- 
И>еские процессы и процессы идеального вытеснения в проточ

ек реакторах. Принципиально отличаются кинетические кривые 
И *  процессов, близких по гидродинамическому режиму к пол- 
Р*> смешению. При постоянстве температуры Т. давления Р  и 

■Кальной концентрации сл для процессов, протекающих в режи-
• 'лизком к полному смешению, степень превращения основного 

^Родного вещества при некотором заданном времени реакции тз 
Bn/ ) выше, чем для процессов, протекающих без перемеши- 
об\ Реагентов, т. е. в диффузионной области (кривая 3). Это 
ТопСЛОВле" °  с,,ятием внешнедиффузионного торможения в реак- 
ще1;1х с полным перемешиванием. В то же время степень превра- 

я при полном перемешивании была бы ниже, чем при режи-
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Рис. 2.4. Изменение концентраций no | 
мени процесса для простой обратимой 
акции:
/ — концентрация исходного вещества сА n p j 
жиме, близком к полному смещению и ярш  
реакции т ,; 1 — изменение концентрации с.; 
режиме вытеснения в кинетической области 
изменение концентрации сА при режиме j J  
нения в диффузионной области; 4 — конце»! 
ция продукта cD при режиме, близком к it”  
му перемешиванию

ме идеального вытеснения в ки| 
тической области (кривая 2), 
бы соблюдалось постоянство и 

*3 V(H)  метров (t, Р, c=const). Однако 
самой сущности режима поли 

смешения во всем объеме реактора устанавливается постоннк 
температура, равная конечной температуре выходящей прод 
цнонной смеси, а при режиме вытеснения температура меняе' 
от начальной до конечной по адиабатической прямой или по 
термической кривой. В результате, как будет показано ни 
средняя температура и соответственно константа скорости проц 
са при режиме вытеснения могут быть ниже, чем при режиме сГ 
шения. При всех режимах с увеличением времени концентра 
вещества А будет приближаться к равновесной.

Скорость производственного процесса определяет произво 
тельность соответствующих аппаратов или размеры и число I 

Скорость процесса рассчитывают по степени превращения 1 
ходного вещества х, по выходу продукта хп за время т или чещ 
так называемую константу скорости процесса, которая будет п: 
робно проанализирована в дальнейшем.

Наиболее простой мерой скорости и глубины протекания пр 
цесса служат степень превращения и выход продукта, которые ■ 
лучают определением соотношения количеств исходных вещес| 
и продуктов или же их концентраций в исходной и прореагц 
вавшей газовой (жидкой) смеси.

С т е п е н ь  п р е в р а щ е н и я  определяют по основному hcxcJ 
ному веществу. Основным исходным называют вещество, по ко 
рому ведется расчет, как правило, это наиболее дорогое из I 
ществ, присутствующее в исходной смеси в недостатке прот! 
стехиометрии. Для модельной реакции
аК  + ЬВ rfD

(например, для окисления диоксида серы по реакции 2S02+ 0 
->2S03 (см. гл. 11) или для гидратации этилена CH2= C H i 
Ц-НгО-^СгНйОН (см. гл. 14) основными исходными вещества* 
конечно, будут SO2 и СН2=СНг, а дешевые — кислород возду| 
и вода обычно присутствуют в большом избытке).
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I обтую степень превращения х определяют как отношение 
, <ч'Ы превратившегося вещества А(0'лпр) к общей массе его в

входной смеси «Ан-
включает массу вещества А превратившегося как в целевой 

К (!\ у к т  Г), так и в побочные (если они получатся):
X - ^ O k J O  а , .  ( 2  17)

I  для газофазных процессов общую (действительную) степень 
„реврашения (конверсии) обычно определяют по замеренным в 
опы'*' объемным концентрациям исходного вещества на входе в 
Кантор САн и 1,3 выходе из него слкс поправкой р на изменение 
o6i>i'M;i смеси вследствие реакции

СА„ — СА„
™  .  ( 2 . 1 8 )

,

«А„

Многие процессы органического синтеза, например производст
во! бутадиена, синтез метанола (см. гл. 14), а также окисление 
аммиака в производстве азотной кислоты (см. гл. 10) и другие 
процессы, являются многомаршрутными, т. е. протекают одновре
менно по нескольким параллельным или последовательным реак
циям с получением побочных продуктов. Для таких процессов 
большое значение имеет избирательность процесса.
F И з б и р а т е л ь н о с т ь ю  ( с е л е к т и в н о с т ь ю )  процесса на- 

зывпот отношение количества основного исходного вещества, пре
вратившегося в целевой продукт, к общему количеству превра
тившегося вещества.
I  Выражая химические процессы, в которых кроме целевого 

продукта D получается один или несколько побочных продуктов 
N, балансовым уравнением*
«А + ьн -  </d + л/V (б)
получаем выражение избирательности (селективности)

°A-D + °А-ЛГ

в *  (,.\-D — количество основного исходного вещества А, превра- 
'РЩегося в целевой продукт D; GA_*N — количество А, превратив- 

в побочные продукты (или отходы производства). 
*бирателыюсть можно определить также через степень пре

вращения вещества А:
P ^ a .d/̂ a . (2.20)

где гD; х А̂ 1) степень превращения вещества А в целевой продукт 
—* ^общая степень превращения вещества А

( 2 . 19 )

СТав.1м„..’1ансовым называют уравнение суммы реакций, используемое для со-
2 материального баланса.
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'A - D А̂-ЛГ+ °К ^
Ga„

(221)

Избирательность в различных многомаршрутных процессам 
колеблется весьма сильно. Так, в старом способе производства! 
бутадиена из этилового спирта она составляла лишь 0,25—0,3 и 
получалось до 30 других веществ, как полезных, так и отходоя 
производства. Селективность окисления аммиака до оксида азотЩ 
NO колеблется на разных катализаторах от 0,85 до 0,97, т. е. от] 
3 до 15% NH3 превращается в N2 и N20.

На избирательность могут влиять многие параметры техно-! 
логического режима: время пребывания в реакторе, температура,! 
давление, концентрация реагентов, степень перемешивания реак-j 
ционнон смеси и особенно избирательные катализаторы, ускоряю- j  

щие только реакцию получения целевого продукта в ущерб по
бочным (см. гл. 5).

В ы х о д о м  п р о д у к т а  называют отношение количества по-| 
лученного продукта к тому, которое получилось бы при полномГ 
протекании реакции. Применяют в расчетах три вида выхода про-| 
дукта: общин х„, равновесный Jtp и выход от теоретического хт.

Общий выход продукта дг„ вычисляют как отношение количе
ства полученного целевого продукта G0 к максимально возмож-j 
ному GM при полном превращении исходного А в D по реакции 
(а) или (б)
■*п = Oo/Gu . ■ (2 22)

Для процессов типа (а) выход продукта численно равен сте
пени превращения и может быть рассчитан по формулам (2.17) | 
или (2.18).

Применительно к гетерогенным процессам выходом продукта' 
называют степень извлечения компонента из одной фазы в дру
гую, например степень абсорбции компонента из газовой фазы, 
степень десорбции из жидкой или твердой фазы в газовую.

Равновесный выход продукта для обратимой реакции опреде-| 
ляется по формуле
дгр = 0*/0*. (2.23)1
где Gо* — количество продукта, полученное в состоянии равнове-] 
сия. Для необратимых процессов дсР=1; для обратимых дсп̂ х р̂ 1 .

В опытах равновесный выход продукта определить точно до-j 
вольно трудно, так как равновесие практически достигается обыч
но лишь по истечении большого времени реакции тр, теоретически] 
же т Р = о о .

Обычно равновесный выход определяют по известной констан-1 
те равновесия, с которой он связан в каждом конкретном случае! 
определенным соотношением. Так, например, для газовой реакции 
типа A-f B **D  (например, СО+С12*±СОС12)
К р - Р ь/(п\р1У (224Н
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Пели общее давление смеси Р, то доля каждого компонента в 
t меси Ра/Р , рв/Р и Ро /Р . Равновесный выход продукта хр =  

рпЧР, а доля исходных веществ для смеси стехиометрического 
состава Ра*/Р= Рв*/Р= '/ 2 ^ — * р ) .  Подставив значения парциаль
ных давлений в (2.24), получим

т. с. с ростом давления равновесная степень превращения увели
чивается так, что константа равновесия остается величиной по
стоянной.

Аналогичным образом можно показать, что для реакции типа 
A + B 4=fc2D (например, С12+ Н 2ч=!:2НС1)

Выход продукта можно изменить, сместив равновесие реакции 
в обратимых процессах, воздействием таких факторов, как темпе
ратура, давление, концентрация.

Из уравнений (2.25) и (2.26) видно, что в первом случае реак
ция идет с уменьшением объема и в соответствии с принципом 
Ле Шателье равновесная степень превращения увеличивается с 
повышением давления, а во втором случае объем реакционной 
смеси не меняется и выход продукта не зависит от давления.

Влияние температуры на равновесный выход, так же как и на 
константу равновесия, определяется знаком теплового эффекта 
реакции.

Для более полной оценки обратимых процессов используют 
так называемый выход от теоретического (выход от равновесного) 
-Vt, равный отношению действительно полученного продукта c'D к 
количеству, которое получилось бы в состоянии равновесия Go*:

Степень превращения и выход продукта зависят от многих па
раметров, т. е. являются нелинейной функцией ряда определяю
щих переменных x= f(T , Р, т, сА, св, cD, ...). Поэтому их применя- 
Ют обычно лишь для сравнительной оценки нескольких аналогич
ных производств, осуществляемых, например, по разным технологи
ческим схемам или с применением катализаторов различной ак
тивности. Влияние одной.переменной, например Т, эксперименталь- 
110 определяют при постоянстве других действующих параметров.

Дтя количественной оценки интенсивности работы различных 
аипаратов и для технологического расчета производственных про- 
Чсееов лучше пользоваться константой скорости процесса к, кото
рая в гетерогенных процессах называется также к о э ффи ц ие н-  
1 ° м  м а с с о п е р е д а ч и .  Константа скорости процесса в отли-

4jcp

Кр ( 1-Хр)1Р  * (2.25)

(2.26)

xr ~ Gn/G*0 = Gq/GuХр. (2.27)

35



Рис. 2.5. Изменение кннетическ 
характеристик процесса во врем 
ни для простой обратимой per 
ции в режиме, близком к ндса« 
ному вытеснению

чие от х не зависит от вр< 
меии т и концентрации ре; 
гирующих веществ с, а I  
зависимость от температур! 
во многих случаях легко оп« 
ределяется по уравнеииг 
Аррениуса. Константа ск 
рости процесса — один иэ| 
определяющих сомножите 
лей в уравнении скорости 
процесса.

Основные формулы скорости процесса. Скорость химнко-технон
логического процесса и можно выражать производными разлнч 
ных величии по времени. Для простых обратимых процессов, про4 
текающих при режиме, близком к идеальному вытеснению, т. 
при незначительном осевом (продольном) перемешивании, H3Mei 
нение во времени количества продукта G, концентрации продук-i 
та в реагирующей смеси с„, концентрации любого исходного вен 
щества си и степени превращения х выражается кривыми, привел 
денными на рис. 2.5*. За малый период времени dt все величинь^ 
характеризующие скорость процесса, изменяются соответственн 
на dG, dc„, —dсИ, Ах, т. е. скорость процесса и можно выразит 
как

АО Ac,, d си Ах
dt dx dt dr

Такие же выражения скорости процесса применяются при м 
делировании и проектировании периодически работающих реак 
торов независимо от степени перемешивания реагентов; в данное 
случае т — время от начала процесса. В проточных реакторах вре 
мя процесса при определенном расходе реакционной смеси 
(м3/ч) пропорционально объему реактора v:
x = v / V c. (2.29J

Поэтому выражения (2.28) можно переписать так:

-
При установившемся потоке реагентов в выражениях (2.301 

нередко опускают Vc■ При этом соответственно меняется значенш
* Реакторы идеального вытеснения и полного смешения рассматривание 

в гл. 3.
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к о н с т а н т ы  скорости процесса, но характер кривых, характеризую* 
щих скорость процесса (рис. 2.5), остается неизменным. При по-

I сТОянстве сечения реактора (обычно вертикальный цилиндр) вре- 
мя процесса пропорционально высоте реакционного объема Н, ес- 
1И линейная скорость потока реагентов w постоянна, т. е.
I  H/w. (2.31)

Следовательно, скорость процесса можно выразить как 
<10 dc„

« “’ 1 Г  =  в' 17Г  ит- л- (232)
При установившемся потоке (температурном режиме) опус

кают w в выражениях (2.32). В кинетических уравнениях приме
няют те или иные выражения скорости процесса (2.30) — (2.32) 
в зависимости от того, какой из параметров (G, с, х, т, v, Н) 
удобнее замерять или вычислять.

Определяемой величиной при проектировании производства 
или отдельного реактора обычно является реакционный объем v 
u ni время т. При этом следует учитывать, что в применяемых 
расчетных формулах, полученных на основе экспериментальных

(данных, может быть поставлен истинный объем реакционного про
с т р а н с т в а  v„ при рабочей температуре и давлении реакционной 
с м е с и  УС((,р). Тогда получают истинное время процесса

г’и/̂  с</,Р)‘ (2.33)
В справочниках и монографиях приводят объем реакционной 

с м е с и  к нормальным условиям. Тогда условное истинное время, 
приведенное к нормальным условиям, будет
т«(н.у) — .  (2-34)

Нередко в расчетных формулах используют не истинный, а 
общий или фиктивный реакционный объем и0в, включающий’ объ- 
ем внутренних детален аппарата, например объем насадки в баш
нях с насадкой, объем твердого катализатора в каталитических 
реакторах, свободный объем над жидкостью в жидкостных реак
торах и т. п. Тогда получают фиктивное время процесса при ра
бочих
т !‘ 1'чб'Ус(/Р) (2.35)

>'••41 при и. у.
Тф(«у) = voO/Ve(».y)' (2.36)

При проектировании, как правило, принимают запас времени 
" а трудно рассчитываемые факторы, т. е. в выражение (2.36) 
вводят коэффициент запаса £. Тогда
т ^  С ("/Ус). (2.37)

Определяющими величинами в уравнении скорости процесса 
могут быть константа скорости процесса к, движущая сила про
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цесса Ас, а также величина реакционного объема V. Так, скорост] 
процесса, выраженную нарастанием количества продукта во вре 
мени, определяют по уравнению
и = йО/Лх = kvAc.

При постоянстве реакционного объема
(2.38]

1 d G
U =з (2.39

Значение скорости процесса, выраженной уравнением
и = dc„/di =  М с,

равно скорости и в (2.39). При переходе к уравнению 
и — dx/dx =  k\c

(2.40)

(2.41
обычно применяют другие размерности (Ас — безразмерная вели
чина) и потому значения и изменяются. Искомые величины в 
уравнениях (2.39) — (2.41) т или /г; т выражают в с или ч, при 
этом рекомендуется выражать к в с-1 или ч-1. Такая размерность 
k по уравнениям (2.39) — (2.41) получается, например, если вьт 
разить G в кг, v — в м3, Ас и с„ — в кг/м3. Значение скорости 
процесса не изменяется, если в левой (определяемой) части будут 
подставлены с соответствующими размерностями другие выраже
ния скорости процесса (2.30) — (2.32). Для гетерогенных процес 
сов массопередачи, т. е. при фазовом переходе вещества, уравне
ние скорости процесса записывается аналогично уравнению Нью
тона для теплопередачи:
и “ dG/dx =  k F tc ,  (2.42)

где k — коэффициент массопередачи; F — поверхность соприкос
новения фаз. I 

Для процессов с режимом, близким к полному смещению ис
ходных реагентов с продуктами реакции, концентрации всех реа
гентов и степень превращения постоянны во всем реакционном 
объеме, т. е. неизменны по v, т, Н (см. рис. 2.5). Поэтому при 
постоянстве константы скорости к скорость процесса выражается 
алгебраическими отношениями:
и = 0 / т ; са/х\ - ( с и/1); х/х; Vc (plv); Г с (c„/v) и т.п. (2.43)

Для многостадийных и циклических процессов при полном сме
шении

где р — коэффициент пересчета начальной концентрации сп.и к 
объему конечной смеси. Возможны также варианты, вытекающие 
из выражений (2.30) и (2.32), например:

с  II. К —  С |М ° (2.44)или и — X X

U =  (И с /W) (Си.к -  Ся.иЭ) (2.45)
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Сл.п — с и.к?
или

(2.46)

Как видно из рис. 2.5, средние концентрации реагентов при
режиме смешения равны конечным: сСр=ск, следовательно, и 
средняя движущая сила АСр=Лск, т. е. конечной. Таким образом,
п о л н ы е  уравнения скорости процесса для режима смешения при
нимают вид
а/х = kv\cK\ (2.47)
V г = *Лск и т. д. (2.48)

Скорость процесса и при полном смешении можно вычислять 
п о  формулам (2.44) — (2.46). Уравнения типа (2.47) — (2.48) при
меняют главным образом для вычисления константы скорости k. 
Рассмотрим сущность независимых переменных k, Ac, v, F, опре
деляющих скорость процесса.

К о н с т а н т а  или к о э ф ф и ц и е н т  с к о р о с т и  п р о ц е с с а  
k — сложная величина, зависящая не только от химических 
свойств реагирующих веществ, но и от их физических свойств, 
скоростей потоков реагирующих масс или степени перемешивания 
компонентов в гомогенной среде. Для гидродинамически подоб
ных систем k в общем виде является равнодействующей констант 
скоростей прямой k\, обратной и побочных реакций k„, k„", а 
т а к ж е  коэффициентов переноса (диффузии) исходных веществ в 
зону реакции Dx, D3 и продуктов реакции D/, Dt':

Технологи-исследователи обычно устанавливают, какие из 
влияющих величин оказывают основное, т. е. определяющее, влия
ние па k и какими можно пренебречь при технических расчетах k. 
При этом определяющими являются величины, имеющие наимень
шее значение и поэтому тормозящие скорость процесса. Для гомо
генных процессов при хорошем перемешивании обычно диффузия 
реагирующих компонентов друг к другу происходит быстро и по
этому не играет роли:

т е процесс протекает в кинетической области.
Следует отметить, что в кинетической области численное зна

чение константы k наибольшее. Общая скорость химико-техноло- 
тчеекого процесса не может быть выше скорости химической ре
акции и лишь в пределе может стремиться к ней.

Для гетерогенных процессов именно диффузия, как правило, 
•лимитирует скорость процесса и определяет коэффициент массо- 
ПеРедачи:

(2.49)

(2.50)

(2.51)
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т. е. процесс протекает в диффузионной области. Наконец, *  
можны случаи, когда коэффициент массопередачн достаточно Я  
но для приближенных технологических расчетов определяй 
лишь одним коэффициентом диффузии, например Du т. е. 
k = Di/b, (2.
где б— толщина диффузионного слоя. Однако б — функция мнця 
параметров и поэтому трудна для определения. Для необратияГ 
процессов, протекающих в кинетической области, может быть
* =  *i- (2.

Выражения для вычисления к разнообразны; для ряда проц 
сов они имеются в специальных руководствах, в большинстве 
случаев применяют экспериментально найденное значение к.

П о в е р х н о с т ь  с о п р и к о с н о в е н и я  взаимодействую! 
веществ в гетерогенной системе определяется гидродипамичев 
ми условиями процесса. При сильном перемешивании поверхноГ 
соприкосновения в системах Г—Т и Ж —Т в пределе равна ц 
верхности всех твердых частиц, омываемых газом или жид! 
стью. Для пористых частиц (адсорбентов, катализаторов) учиж 
вается и внутренняя поверхность пор. Для насадок, зерен катал 
затора или адсорбента поверхность контакта фаз выражается V  
= S yav, где 5УД — удельная поверхность насадки (зерен), м2/»1
V — объем насадки. В системах Г - Ж  и Ж —Ж  (несмепшваюцщ 
ся) при сильной турбулизацнн определение их истинной повЯ 
ностн соприкосновения невозможно вследствие взаимного пронщ 
новепия фаз в виде вихревых струй, пузырьков, капель и плем 
Если действительную поверхность соприкосновения воимодеЙ! 
вующих фаз трудно определить, то при расчетах подставляю* 
формулу (2.42) условную величину, равную, например, площа| 
сечения аппарата, площади всех его полок, поверхности iiacaJF 
омываемой жидкостью, и т. п. Влияние перемешивания на нов» 
ность соприкосновения переносится на константу скорости ироЦг 
са, которая становится также условной величиной. При этом c i 
дует учитывать, что перемешивание фаз для увеличения повей 
ностн соприкосновения может привести одновременно и к возр^ 
танию константы скорости процесса благодаря замене медленС 
молекулярной диффузии турбулентной диффузней (конв 
цией).

Если трудно определить поверхность соприкосновения взаиЦ 
действующих фаз, проводят расчет на единицу реакционного оа 
ема v, т. е. применяют для расчета гетерогенных процессов ф ! 
мулу (2.38). Таким образом, величины, определяющие скороГ 
процесса к, v, F, не зависят от концентраций взаимодействую^ 
веществ и потому, при прочих постоянных условиях, могут ос! 
ваться неизменными в течение всего процесса. Умепьшенив^Г 
рости процесса во времени соответствует снижению движуЩ 
силы его.
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ж у щ а я  сила  п р о ц е с с а  Ас для гомогенных реакций 
_  чяется по закону действующих масс как произведение кон- 
° ПР ': Viuirt реагирующих веществ в данный момент (текущих кон- 
uCllT ,аццй). Для простейшей необратимой реакции аА-нШ А с— 
иеТа и при идеальном вытеснении(fA

(2.54)
* -  dc

Сравнение (2.54) пригодно для ориентировочных расчетов та- 
процессов, кинетика которых в основном определяется изме- 

Jeniu-м концентрации основного вещества А вследствие большого 
избытка остальных реагентов, т. е. для ряда реакций окисления 
к и с л о р о д о м  воздуха, гидратации, гидролиза, при очистке отходя
щих газов и т. п.

Для модельной реакции
ак + 0  ^  <*0 <в>
движ ущ ая  сила может выражаться различно в зависимости от 
соотношения констант скоростей прямой k\ и обратной ki реак
ций, т. с. от степени приближения к состоянию равновесия. Если 
реакция (в) необратима или протекает слева направо и находит
ся в состоянии, далеком от равновесия, то скорость реакции и 
для некаталитических процессов, протекающих при режиме, близ
ком к идеальному вытеснению, будет

= (2-55)
А с

! Если реакция обратима и константа равновесия' К  [см. (2.1)] 
имеет значительную величину, то скорость суммарной реакции с 
учетом равновесных концентраций исходных веществ будет '

“ р г  ♦ * - »(<*-«;)•(*,-«;)*• <2Ж>

Для тех же условий общую скорость реакции можно выразить 
■юностью скоростей прямой и обратной реакций

= = (257)* ■—.—■
АГ| Ас,

где
с а . с„, со —  текущие действительные концентрации; С\*, с в* —  

^К!°несные концентрации веществ А, В.
И  Ри Равновесии

“ 2 =  0 И =  ЛС. (2.58)

То !, 111 ск»рость каталитической реакции тормозится продуктами, 
^^ответственно уравнения (2.54) — (2.57) усложняются (см. гл.

Р;
^ Р ^ И^авновесии

Тс
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5). Общий порядок необратимой (прямой) реакции (2.55) и сум
марной (2.57) одинаков и равен (а-fb). В формуле (2.56) двн-1 
жущая сила по компоненту А равна (сд—с\*)а и (св—св* )ь по B.I

В уравнениях (2.55) — (2.58) введены текущие концентрации,I 
которые непрерывно и нелинейно меняются в ходе реакции. Та-1 
кие формулы удобны для анализа механизма процесса. Для вы-] 
числения скорости реакции движущая сила процесса выражается! 
через начальные концентрации реагирующих веществ и степени 
превращения их. Для массопередачи движущая сила в данный) 
момент описывается выражением 
Дс = сд — с*, (2.59)1

где сд — текущая действительная концентрация компонента в ne-j 
редающей фазе, например в газовой фазе прн абсорбции; с* 
равновесная концентрация в передающей фазе, например при аб̂  
сорбции — парциальное давление поглощаемого компонента над| 
раствором.

Для гетерогенных процессов массопередачи изменение концент-1 
рации компонентов различно в прямоточных, противоточных и пе-1 
рекрестных процессах; соответственно различны и формулы д ля

ж.

X L ,  Г1— ►

и г

а I

Г

Длина пуки S насадке 
а

Рис. 2.6. Направление движения потоков в 
двухфазной системе Г-Ж :
а — прямоток в башне с насадкой; б — противоток 
в башне с насадкой: « — перекрестный ток на полке 
аппарата со ыаешенныи слоен жидкости или твер
дого зернистого материала в потоке газа

Рис. 2.7. Изменение концентра  ̂
ций при абсорбции компонен-1 
та газовой смеси жидкостью в| 
башне с насадкой: 
а — прямоток; 6 — противоток
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пычислсиня средней движущей силы. Рассмотрим эти типы про
ц е с с о в . Применительно к газожидкостной гетерогенной системе на
правление движения реагирующих фаз в аппарате показано на
рис. 2.6.

Характер изменения движущей силы для процессов, близких 
к режиму идеального вытеснения при прямо- и противотоке, изо
бражен на рис. 2.7. Здесь с„ и ск — начальная и конечная концент
рации абсорбируемого компонента в газе; с„* и ск* — начальное 
и конечное равновесное парциальное давление абсорбируемого 
компонента над его раствором в жидкости. Эти концентрации и 
парциальные давления могут выражаться в различных единицах 
измерения: г/м3, моль/м3, Па и т. п.

Движущая сила процесса А с при прямотоке изменяется не
равномерно во времени, которое определяется длиной пути сов
местного движения реагентов в аппарате. Для данного случая 
время пребывания определяется высотой насадки башни Я ; Ас 
велика на входе в аппарат и стремится к нулю на выходе. Таким 
образом, и скорость процесса при прямотоке различна в различ
ных точках аппарата. Этим объясняется большая неравномер
ность процессов при прямоточном движении компонентов по срав
нению с противоточным. При противотоке движущая сила процес
са в ходе его изменяется меньше. Если для прямотока при одном 
и том же значении Ас в конце процесса ск* < с к (см. рис. 2.7), то 
при противотоке ск* > с к, а это значит, что при противотоке вы
ход продукта значительно больше.

Как видно из рис. 2.7, концентрация реагирующих веществ 
при прямо- и противотоке изменяется в течение процесса по ло
гарифмическим кривым. Соответственно средняя движущая сила 
процесса Асср вычисляется как средняя логарифмическая из на
чальной Дс„ и конечной Лск движущей силы по уравнению %

Ae„ — Д/?„
Лсср =  — ^ 2 ------*—  . (2.60)

А с .

2*3 , g ^ rЛ С к

Для процесса абсорбции формула (2.60) принимает вид: 
при прямотоке

|14. ( * . - < )- ( « « - О
* * Лсср = --------------------; ------ , (2.61)

с„ — е„
2 .3  1В  ------- f -

при противотоке



При перекрестном токе концентрация в абсорбирующей фазе 
изменяется по логарифмическому закону, а концентрация в газе; 
изменяется и по высоте, и по сечению аппарата. Поэтому зако 
номерность изменения движущей силы при перекрестном токе 
очень сложная и может быть определена по приближенным фор 
мулам. Например, для абсорбции

Ас,
(«и  -  О  ~  ( * » - * « ) си ск

ср :
2.3 !g-

С»
(2.63)

Cm fif

Однако в инженерной практике обычно вычисляют условную дви  ̂
жущую силу процесса в перекрестном токе по формуле (2.62)J 
При этом Асср, вычисленная по (2.62), меньше, чем по (2.63), но 
условный коэффициент массопередачн к, определяемый из опыт-| 
ных данных по формуле (2.41), будет во столько же раз больше.

Таким образом, при проектировании и вычислении скорости 
процесса или количества продукта по уравнению (2.40) будут noJ 
лучаться одинаково точные результаты при определении Асср по 
формулам (2.62) и (2.63). Необходимо применять одну и ту же 
формулу (2.62) или (2.63) как при определении Асср по экспери
ментальным данным, так и при проектировании. Равенство (2.60) 
справедливо и для десорбции. Для десорбции обязательно с*> с , 
поэтому в формулах, подобных (2.61) — (2.63), будут соответст} 
вующие разности с*—с. При массопередаче в системах Г—Т, Г 
Ж  и Ж —Ж  формулы для расчета движущей силы аналогичн 
(2.60) — (2.63). Аппараты с перекрестным током обычно обеспечи 
вают наивысшую интенсивность процесса вследствие одновремен-| 
ного повышения Ac, F и к по сравнению с противотоком. Для pe-i 
жимов, близких к полному смешению (см. рис.2.5), концентрации 
реагентов в проточных аппаратах постоянны во времени и прон 
странстве. Следовательно, для необратимой модельной реакции 
(в)

Д с,с? ■ сЧ Ч
и для обратимой

(са. - саГ К - ^ ) * -Ас,ср : А С.

(2.64)|

(2.65)

Во многих руководствах скорость процесса и движущую силу 
выражают через степень превращения основного исходного ве-j 
щества А. Для реакции нулевого порядка (л =  0) скорость и не 
зависит от движущей силы

d i k. (2.66)

* (I — -*x)-

A ( I - * a )2-

(2.67)

(2.68)

0.5. СПОСОБЫ УВЕЛИЧЕНИЯ СКОРОСТИ ПРОЦЕССА

Одной из основных задач технологии является использование всех 
путей для увеличения скорости технологического процесса и со
ответствующего повышения производительности аппаратуры. Ана
лиз направлений интенсификации химико-технологических процес
сов производится при помощи основных формул скорости процес
са, согласно которым для повышения скорости процесса следует 
найти способы увеличения определяющих величин А с, k и F (v ).

У в е л и ч е н и е  д в и ж у щ е й  с и л ы  п р о ц е с с а  Ас может 
быть достигнуто: а) возрастанием концентраций взаимодействую
щих компонентов в исходных материалах (сырье); б) повышением 
давления; в) регулированием температуры процесса; г) отводом 
продуктов реакции из реакционного объема с целью сдвига рав
новесия в сторону продукта. Движущая сила химических реак
ции, процессов абсорбции, адсорбции и конденсации выражается 
через разности действительных с и равновесных с* концентраций 
реагирующих веществ (с—с*). Поэтому увеличение движущей си- 
• П.1 процесса может осуществляться или увеличением с, или 
уменьшением с*, или одновременным соответствующим изменени
ем обеих величин.

1. Увеличение концентрации взаимодействующих компонентов 
н исходном сырье повышает с и пропорционально увеличивает 
екорость процесса. Способ увеличения концентрации взаимодей
ствующих компонентов в исходном сырье зависит от агрегатного 
состояния материала. Увеличение содержания полезного состав
ляющего в твердом сырье называется о б о г а ще н и е м ,  а в жид
ком и газообразном — к о н ц е н т р и р о в а н и е м .  Увеличение 
концентрации взаимодействующих веществ — это один из самых 
Распространенных приемов для интенсификации процессов.

2. Повышение давления влияет на скорость процесса (скорость 
Достижения равновесного состояния обратимых процессов) и со- 
чояпне равновесия. Давление сильно влияет на скорость процес- 
С°В, идущих в тазовой фазе или же при взаимодействии газов с 
Жидкостями и твердыми телами. В гомогенных процессах, проте- 
Ка<ощих в газовой фазе или в гетерогенных с участием газообраз- 
'"'■х компонентов, повышение давления уменьшает объем газовой 
фазы и соответственно увеличивает концентрации взаимодейст
вующих веществ. Таким образом, повышение давления равносиль-

44 45



но росту концентрации реагентов. Влияние давления определи 
ся кинетическими уравнениями. По аналогии с уравнением (2.40| 
можно выразить скорость гомогенного процесса в газовой фа 
формулой

&Рп« = = (2.69j|

где р„ — парциальное давление продукта в газовой смеси; Ар 
движущая сила процесса. Для модельной реакции

-f- AjB —► rfjDi ^
если реакция (г) необратима или протекает вдали от состояний 
равновесия,
ЬР = Р“ 'РВ- (2.71

Парциальное давление каждого компонента пропорциональн! 
общему давлению Р  и молярной доле этого компонента vVj в смГ 
си: Pa= N \P  и P b= N bP. Следовательно,

с Л  pi 
Ю |

и — <*Рп
d i = р/>л (2.711

где р — коэффициент, зависящий от константы скорости реакцм 
и движущей силы процесса; Р  — безразмерное давление, т. е. от! 
ношение фактического давления к нормальному; п — а\-\-Ь\— об! 
щий порядок реакции.

Таким образом, скорость реакции взаимодействия газовых ком  
понентов пропорциональна давлению в степени, равной порядки 
реакции. Давление наиболее сильно интенсифицирует реакции в Л  
сокого порядка, что показано на рис. 2.8. Однако рост давления 
может привести к изменению порядка реакции п и уменьшении I 
k. Для адсорбции, абсорбции, конденсации и других процесса!

Рис. 2.8. Влияние давления на ско
рость газовых реакций различного 
порядка
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Рис. 2.9. Зависимость выхода проду 
от давления для обратимой газовой 
акции (т, t, с а, св= const):
1 — ДЖО; 2 — Ал>0

перехода газового компонента в твердую или жидкую фазу по 
иалогии с (2.42) 

dO

^ 7 7  = kFXp- (2.72)

В промышленности широко применяют повышенное давление 
для ускорения абсорбции. Для процессов десорбции газов и ис
парения жидкостей ускорение процесса и повышение выхода до
жигается снижением давления, т. е. применением вакуума. Для 
обратимых процессов в газовой фазе, протекающих вблизи от со- 
стояния равновесия, движущая сила в уравнении (2.70) приме
нительно к модельной реакции (г) выражается формулой
\р = [р к  — р \ )а< {Р в  ~  Р в )*1* (2.73)

Значения равновесных парциальных давлений (концентраций) 
комивнентов Ра* и рв* рассчитываются для заданного состава га
ки вой смеси по известным константам равновесия. Зависимость 
от давления константы равновесия, выраженной в молярных до
лях, определяют по уравнению (2.26)
К х = KpP~Ln%
где Ап — изменение числа молей газовых компонентов реакции.

Для обратимых газовых реакций, протекающих с уменьшени
ем объема, скорость реакции и выход продукта будут возрастать 
с повышением давления за счет увеличения действительных кон
центраций (парциальных давлений) компонентов рА и рв и пони
жения равновесных парциальных давлений р\* и ра*, т. е. сдвига 
равновесия в сторону продукта. Выход продукта ио такой реак
ции непрерывно увеличивается при повышении давления (рис. 
2 '»). Однако градиент увеличения выхода с повышением давления 
непрерывно снижается, поэтому слишком высокие давления при
менять невыгодно, особенно в тех случаях, когда газовая смесь 
1 'держит значительные количества инертных примесей.

Рациональное давление колеблется для различных процессов 
°т  одной десятой до нескольких десятков мегапаскалей (от одной 
-'1(> нескольких сотен атмосфер). Многие важные производствен- 
П||е процессы, такие, как синтез аммиака, метанола, производст- 

бензина гидрированием тяжелого топлива и ряд других реак
ций газовых компонентов, которые проходят с уменьшением объ
ема, осуществлены в промышленности только благодаря прнме- 
" с"ию высоких давлений (свыше 10 МПа).

Для обратимых газовых реакций, идущих с увеличением объ- 
I ° ЧГ1. давление сказывается положительно вдали от состояния рав- 

Повесия за счет роста действительных парциальных давлений ис- 
х°Дных компонентов рд и рв. Однако при приближении к равно- 

I |,(-'сию выход продукта проходит через максимум и затем снижа- 
| ° Теи (рис. 2.9). Это вызвано уменьшением Кы [см. (2.26)] и со-
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ответственным увеличением равновесных парциальных давлений 
исходных компонентов (рА* и рв*) в формуле (2.73). 3 na4e i S  
оптимального давления ропт колеблется от сотых до десятых дЛ 
лей мегапаскалей (от долей атмосферы до нескольких атмосфере 
в зависимости от характера реакции, ее порядка п и от заданной 
степени превращения х.

В промышленности применение повышенного давления пр! 
проведении газовых реакций, идущих с увеличением объенЯ 
как правило, связано с темн выгодами, которые получают от и а  
пользования давления в предыдущих или последующих операция! 
производства. Например, конверсию метана с водяным паром и;( 
окисление аммиака экономично проводить под давлением, так ка 
оно благоприятно влияет на последующие процессы технологи^ 
ской системы.

Для процессов с участием газовой фазы применяются давл 
ния порядка одной и нескольких десятков мегапаскалей (деся( 
ков и сотен атмосфер). Для процессов полимеризации н други 
синтезов в жидкой фа^е эффективны давления в сотни МПа. I

В твердофазных процессах ввиду незначительной сжимаейН 
сти твердых тел эффективными являются лишь сверхвысокие д^Н 
лення, вызывающие перестройку электронных оболочек, деформЯ 
цию кристаллов и сдвиг фазового равновесия. Так, из углсродЯ 
растворенного в металлических расплавах прн сверхвысоких да 
лениях до 10 тыс. МПа и температурах до 2400°С, производят и 
кусственные алмазы.

3. Регулирование температуры процесса как средство повышцщ 
ния движущей силы применяется главным образом в сорбцноЯ 
ных и десорбцнонных процессах*. Движущая сила процессов а А  
сорбции, адсорбции, конденсации выражается как А с= с—с*. П<Я 
нижая температуру жидкой фазы, уменьшают парциальное д авлЯ  
иие паров газового (парового) компонента над ней, т. е. с*, >Г^Н 
ответственно увеличивают движущую силу Ас и общую скорос^ 
процесса и.

Движущая сила процессов десорбции и испарения выражаете- 
как Ас= с*—с. Сдвиг равновесия и увеличение скорости этих прЩ 
цессов достигается повышением температуры жидкости перед п<Я 
дачей ее в аппарат (в теплообменниках, трубчатых печах и дрл 
гих типах нагревателей) или непосредственно в аппаратах горя 
чими газами, острым или глухим паром. Одновременная регули 
ровка температуры и давления позволяет увеличить движущуи 
силу процесса за счет обеих составляющих. Ж

4. Отвод продуктов реакции и^реакционной зоны увеличивая
суммарную скорость обратимой реакции и = и \—«г за счет уме1̂ Г  
шения и2 или увеличивает движущую силу гетерогенного процс^

* В химических реакциях повышение температуры увеличивает скор 
благодаря росту константы скорости к.
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JI \с=с—с* за счет снижения или полного устранения величи-
111.1 с*. •Из газовой смеси продукт реакции может отводиться конден- 

цией, избирательной абсорбцией или адсорбцией. Во многих 
. щзводствах для этого газовую смесь выводят из реакционного 

iаарата, а затем после отделения продукта (конденсации, аб- 
,|)бции) вновь вводят в аппарат — получаются замкнутые (цик-
■ чсские, круговые) процессы, например синтез аммиака, еннте- 

спиртов и т. п. В этих случаях реакция в газовой фазе проис- 
, > hit стадиями. В каждой стадии концентрация продукта с* воз-
• стает до максимально допустимой величины, а затем снижает-

-------  ^ ---------------- — •“  • •  Я 1Л  П « М 1
Г ди M d f t L J l l V I U ^ I D M U  AUIIJV. 1 п ш и п  o v n n - a n i . M ,  ы  _____ . . . ________

до величины, близкой к нулю прн абсорбции (в меньшей мере 
i:pii конденсации), затем цикл может повторяться многократно.
|j t жидкий смеси продукт реакции отводится в зависимости от его 
, > и с т в осаждением в виде кристаллов, десорбцией (испарением) 
м виде> паров или адсорбцией на твердом поглотителе. Осажде
ние кристаллов с последующим возвратом маточного раствора в 

>песс часто применяется в технологии минеральных солей, на
пример в производстве хлорида калия, сульфата аммония и вдру- 
гпх производствах. Десорбция паров растворенного вещества нс- 
I льзуется для повышения емкости (Ас) растворителя прн очист
ке газов.

У в е л и ч е н и е  к о н с т а н т ы  с к о р о с т и  п р о ц е с с а  мо
ст достигаться повышением температуры взаимодействующей си- 

с1емы; применением катализаторов; усилением перемешивания 
реагирующих масс (турбулизацией системы).

!. Повышение температуры приводит к сильному увеличению 
констант скоростей реакций и в меньшей степени к увеличению 

чффнциентов диффузии. В  результате суммарная’скорость про
цесса увеличивается прн повышении температуры до некоторого 
"редела, прн котором большое значение приобретают скорости 
" ратной или побочных реакций, точнее увеличиваются констан- 
ти скорости kt, kn, k„" [см. (2.49)]. Влияние температуры реаги
рующих масс на константу скорости реакции для большинства 
'фоцессов, идущих в кинетической области, определяется форму- 

I лой Аррениуса
F.

к V  RT , (2.74)
к°торая для применения в расчетах логарифмируется и обычно
"рсобразуется к виду

Г"8т “т(тг-тг)- (275)
I  1 Де &о, k\, ki —  предэкспоненциальный множитель и константы ско- 

)0£тн реакции при соответствующих абсолютных температурах Т\ 
I  1 12\ с — основание натуральных логарифмов; Е  — энергия акти-
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вации реагирующих веществ, Дж/моль; R — молярная газовая 
стоянная, равная 8,3 Дж/(моль-К).

Используя уравнение (2.75) при известных значениях Е, ft,
Т\, можно определить при любой температуре Т2 и затем ра 
считать температурний коэффициент скорости реакции у :

Y =  *г+ю/*г- (2.71

Согласно правилу Вант-Гоффа, температурный коэффициент 
обычно равен 2—4, т. е. при повышении температуры на 10° ско 
рость реакции увеличивается в 2—4 раза. Однако это правиле 
приближенно применимо лишь в области средних температу ! 
( 10—200°С) при энергиях активации порядка 60 000— 120 000 Дж1 
моль. Температурный коэффициент у  уменьшается с понижение! 
Е и повышением /, приближаясь к единице в области высоки: 
температур (рис. 2 . 10).

При известном температурном коэффициенте реакции уравне
ние (2.75) используется для вычисления энергии активации.

Уравнение Аррениуса можно представить в виде 
,  t _ А
Ig k = В  — —  (2.771

с постоянными коэффициентами А и В, которые справедливы толы 
ко для данной реакции в пределах практического постоянства тем] 
пературного коэффициента. Коэффициент B — l g k 0 определяется 
экспериментально, а Л=£/2,3/? или вычисляется, или определяет]

Рис. 2.10. Зависимость температурного коэффициен
т а  скорости реакции у  от температуры t и энергии 
активации £ :
1 — 334 кДж/ыоль; 2  — 250 кД*У»оль; Л — 167 кДж/иоль; 
4  — 83,5 кДж/моль

Рис. 2.11. ЗависимосИ 
константы скорости рс 
акции от температуры
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ся экспериментально. Д л я  определения энергии активации обыч
но строят по экспериментальным данным график \gk=f(\/T)  
(р и с . 2. 11) ,  при этом t g a = —£/2 ,ЗЯ.

Влияние температуры на скорость процессов в диффузионной 
области меньше, чем в кинетической. Температурную зависимость 
коэффициента диффузии для  газов можно выразить упрощенной 
формулой

п г в ^ - ,  (2.78)

где В — коэффициент, зависящий от молекулярной массы диф- 
,лидирующих веществ; Р  — общее давление газа ;  а  изменяется 
и пределах 1,5—2,0. Коэффициент диффузии D для  газов  состав
ляет 0,1 -I  см2/с.

Диффузия в жидкостях протекает еще медленнее, чем в газах , 
вследствие высокой вязкости жидкостей. Значения коэффициента 

иффузии в растворах в 104— 105 раз меньше, чем в газах , и со
ставляют 10“4— 10-5 см 2/с. Д л я  растворов

и л  =  В' —  . (2.79)
J1

где В' — коэффициент; ц — динамический коэффициент вязкости
растворителя.

Наиболее медленна диффузия в твердой среде. При обычной 
температуре коэффициент диффузии для твердых веществ имеет 
порядок см2/год — см2/век. Повышение температуры, увеличивая 
скорость и амплитуду колебания атомов в кристаллах, резко по
в и т а е т  скорость диффузии. Так, при 900— 1000°С диффузия угл е 
рода в железо при термической обработке металлов происходит 
(а несколько часов. ,

Вследствие большего температурного коэффициента скорости 
р еакции , чем диффузии, некоторые химико-технологические про
цессы (например, газификация топлива, обжиг сульфидных руд) 
при повышении температуры переходят из кинетической области 
в диффузионную. Однако диффузия не влияет на равновесие хи
мических процессов.

Как видно из уравнений (2.74) — (2 .79), скорость прямой ре
акц и и  должна все время увеличиваться при повышении темпера
туры. Однако в производственной практике имеется много причин, 
ограничивающих возможность интенсификации процесса повыше
нием температуры. Д ля  всех обратимых экзотермических процес- 
с°н, протекающих с выделением теплоты (т. е. Д //< 0 ) ,  с повыше
нием температуры уменьшается константа равновесия согласно 
Формулам (2. 10) — (2. 12) ,  соответственно снижается равновесный 
выход продукта и при некотором повышении температуры кинети
ка процесса вступает в противоречие с термодинамикой его; не- 
смотря на повышение скорости прямого процесса, выход ограни-
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чнвается равновесием (рис. 2 .12). При низких температурах деП- 
ствительный выход х определяется скоростью прямого процесса-
u (k i) и потому растет с повышением /; при высоких температурам
скорость обратного процесса U i ( k 2) увеличивается сильнее, чем!
щ;  выход х0, ограниченный равновесием, снижается с ростом 
Д л я  данных условий процесса, т. е. при т, Р, с  а,, с а, - const (Са,. с в,- 
начальные концентрации исходных веществ) имеется оптималь^ 
ная технологическая температура tom. которой соответствуют на|
большая скорость u =  u t—ыа и максимальный выход продукта

Д л я  эндотермических процессов высокие температуры б о л Л  
благоприятны, чем для  экзотермических, так  как  с повыш ение^ 
температуры повышается и константа скорости [см. уравн* 
пне (2 .74 ) ] ,  и константа равновесия [см. уравнения (2.10)- 
(2.12)]. Однако и в этом случае выход повышается по з* 
тухающей кривой (рис. 2.13). Следовательно, беспредельное n o f  
вышение температуры нецелесообразно.

В ряде процессов, особенно в технологии органических BeJ 
ществ, повышение температуры ограничивается возникновение!^ 
побочных реакций с большим температурным коэффициентом, q q  
в основной реакции. При этом выход продукта может сильно c h i 
ж аться  по типичной кривой х„ (см. рис. 2.13) еще до приблнжс 
ния к состоянию равновесия. Такой характер имеют кривые c i ih J  
теза метанола, высших спиртов и многих других продуктов opraf 
нического синтеза.
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Рис. 2.12. Зависимость вы хода продукта 
от температуры  для э к зо тер м и ч еск и ^  
процессов (т , Р, сА, ca = c o n s t ) :
Хр — равновесный выход продукта; дг, —вы
ход продукта при отсутствии побочных реак
ций; ха — выход продукта при наличии по
бочных реакций; х„ — выход продукта д л я  
необратимых реакций

Рис. 2.13. Зависимость вы хода 
продукта от температуры  для 
эндотермических обратимых ре
акций (t, Р, Ск, c B= co n s t)
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Сильное повышение температуры во многих производственных 
рПцессах оказывается вредным, так  как  приводит к удалению 

m .п ирующих веществ из зоны реакции, например за счет десорб- 
',„11 компонентов из жидкой реакционной среды, или к уменьше
нию поверхности соприкосновения газов с твердыми веществами 
„следствие спекания в агломераты твердых зернистых материа- 
.|(1Н. Повышение температуры часто ограничивается термостойко- 
(Т 1,ю конструктивных материалов, из которых изготовлены реак 
ционные аппараты, а так ж е  затратами энергии на повышение тем
пературы, особенно в эндотермических процессах. Таким образом, 
регулирование температуры необходимо для увеличения констан-

i , i  скорости k и повышения движущей силы процесса Ас [см. 
равнения (2.38) — (2 .42 ) ] .  Оптимальные температуры процессов 
висят от природы реагентов и концентрации их, степени пре- 

и:кипения исходных веществ в продукты реакции, давления, по
верхности соприкосновения реагирующих фаз и интенсивности их 
перемешивания, наконец, для многих процессов от активности при
меняемых катализаторов.

2. Применение катализаторов сильно повышает константу ско
рости реакции, не вызывая изменения движущей силы процес
са \с.

Катализаторы ускоряют химические реакции вследствие зам е
ны одностадийного процесса, требующего большой энергии акти- 

Iнации Е, двух- или более стадийным процессом, в каждой после
довательной стадии которого требуется энергия активации е\, е 3, 
«значительно меньшая, чем Е (см. гл. 5 ) .

Энергию активации каталитических реакций Ек можно вычи
слить из уравнения Аррениуса (2 .75). Однако для. твердых ката 
лизаторов получается не истинная, а к аж ущ аяся  энергия актива
ции, которая больше истинной на величину теплоты адсорбции 
реагирующих веществ (вещества А) на катализаторе. Катализа
торы не ускоряют диффузионные процессы, поэтому их примене
ние целесообразно только для процессов, идущих в кинетической 
области. Применение катализаторов во многих производствах ог
раничивается их нестойкостью в условиях необходимого техноло- 
м ,ческого режима, т. е. потерей активности при повышенных или 
пониженных температурах, а так ж е  вследствие действия прнме- 
<еп. содержащихся в исходных материалах.

3. Перемешивание увеличивает коэффициент массопередачи 
11 ли константу скорости процесса вследствие замены молекуляр
ной диффузии конвективной, т. е. снижения диффузионных сопро-
ивлепий, препятствующих взаимодействию компонентов. Следо- 

м тельно, усиление перемешивания взаимодействующих веществ 
11с 'ееообразно применять для  процессов, идущих в диффузионной 
области до тех пор, пока общая константа скорости процесса k 
1<м формулы (2.49) — (2 .51)] не перестанет зависеть от коэффи
циентов переноса D, т. е. вплоть до перехода процесса из диффу-



знойной области в кинетическую, где k выражается формуло
(2.50). Дальнейшее усиление перемешивания в проточных аппара 
тах  снижает движущ ую  силу процесса и скорость реакции.

Из трех рассмотренных направлений увеличения констант! 
скорости процесса используют прежде всего то, которое ускоряв 
наиболее медленную стадию процесса.

У в е л и ч е н и е  п о в е р х н о с т и  с о п р и к о с н о в е н и я  фа  
в гетерогенных системах производится различно в зависимости о 
вида системы: Г—Ж, Г—Т, Ж —Т, Ж —Ж (несмешнвающиеся)] 
Т—Т, а т ак ж е  от необходимого режима процесса, т. е. применя< 
мых давлений, температур, концентраций реагентов, катализатс 
ров и т. п. Способ создания поверхности соприкосновения опр« 
деляет конструкцию аппарата для данной агрегатной системы. |

Во всех случаях стремятся увеличить поверхность более тя 
желой (плотной) фазы — твердой в системах Г—Т, Ж—Т и жил 
кой в системе Г—Ж ; более ж е  легкая  фаза во всех типах аппа 
ратов омывает поверхность тяжелой фазы.

Способы создания поверхности соприкосновения и быстрой 
обновления ее для различных гетерогенных систем и соответст 
вующие типы реакторов рассмотрены в гл. 4.

2.6. ТЕХНОЛОГИЧЕСКИЕ РАСЧЕТЫ

Регулируя параметры технологического режима, ипженер-техмо 
лог управляет действующим производством, добиваясь наибо.па 
рационального использования сырья, максимального выхода гото 
вого продукта и наиоольшей производительности реакционной аП 
паратуры.

В еще большей степени эти знания необходимы при организа 
ции новых химических производств, которые разрабатываются ид 
с использованием опыта действующих производств, или ж е в р̂  
зультате научных исследовании. При организации нового проиЗ 
водства необходимо произвести расчеты, которые в основном м оя  
но подразделить на технологические, выполняемые инженерами 
технологами, конструктивные, которые выполняют инженеры-коЯ 
структоры, и технико-экономические, разрабатываемые инженера 
ми-экономистами. Но так  к ак  любой химико-технологический про 
цесс связан с потреблением электрической энергии, воды, пара 
воздуха на сантехнические нужды (например, общеобменная вея 
тиляция) и, кроме того, любое производство размещается в сС 
ответствующих зданиях и сооружениях, то наряду с перечислен 
ными специальностями в проек™ровании производств участвую 
инженеры-электрики, сантехникЙ7 строители и др. Все эти расч€ 
ты с соответствующими чертежами и схемами составляют проек 
нового технологического производства.

Проектирование любого производства, к а к  правило, осущесА 
вляется в две  стадии. На первой стадии выполняется т е х н и к о |
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1 к 0 н о м и ч е с к и й  р а с ч е т  — ТЭР или, в более сложных про
б а х ,  т е х н и к о - э к о н о м и ч е с к о е  о бо  с и о в а н и е — ТЭО. 

]рц этом выбираются и обосновываются место строительства и 
метод производства, источники и расходы сырья и энергоресурсов, 

врабаты вается  принципиальная технологическая схема, произ
водится  расчет основных процессов и аппаратов, определяются 
производственные штаты, строительные объемы и себестоимость 
оговой продукции. На этой стадии проектирования основу состав- 
яют технологические и технико-экономические расчеты. Завер
яющим этапом первой стадии проектирования является расчет 

экономики процесса. Если в результате расчета выяснится, что про
цесс оказался  неэкономичным, проектирование начинают сначала 

тыскивая способы улучшения экономических показателей.
После всестороннего рассмотрения и утверждения в соответст

вующих инстанциях приступают ко второй, завершающей стадии 
проектирования. Вторая стадия — р а б о ч и е  ч е р т е ж и  — выпол
няется детально по всем разделам , и проектная документация по- 
тупает непосредственно на строительную площадку, где осущест- 
ляется строительство зданий и сооружений, а т а к ж е  монтаж тех

нологического оборудования, коммуникационных линий и средств 
автоматизации.

Т е х н о л о г и ч е с к и е  р а с ч е т ы ,  как  правило, начинаются с 
выбора метода производства, поскольку в задании на проектиро
вание обычно указы вается  общая мощность будущего завода или 
цеха. Прн выборе метода производства проводится сравнительная 
оценка существующих методов с точки зрения качества получае
мой продукции, расхода сырья и энергии, уровня механизации и 
автоматизации процесса, санитарно-технических условий труда, 
наличия побочных продуктов и отходов производства. Решающую 
роль в окончательном выборе того или иного метода играет„эко- 
номика процесса. Если технологический процесс организован по 
непрерывной схеме так , что сырье расходуется достаточно пол- 
"о, мет отходов производства, готовый продукт получается с боль- 
■ним выходом, все операции механизированы, а заданный режим 
поддерживается автоматически, то и экономические показатели 
этого процесса оказываются высокими. Поэтому технологи всегда 
С1ремятся к выбору именно такого совершенного метода произ
водства. Прн этом широко используются новейшие достижения 
"луки и техники. Выбор метода производства предполагает так- 
>ке н выбор основных параметров технологического режима.

После выбора метода производства технолог приступает к со- 
Ставлению технологической схемы, которая включает в себя все 
0('" ')впые аппараты и коммуникации м еж ду ними, а т ак ж е  транс- 
Портные линии подачи сырья и готовой продукции. Технологиче
с к а я  схема составляется с учетом опыта работы аналогичных ап- 
" Фатов на других производствах и последних достижений в об
л е т и  машино- и приборостроения. В основу нового производства
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всегда закладываю тся самые прогрессивные, интенсивные, высоко] 
производительные аппараты, имеющие к тому ж е  большой сроа 
службы, простые в обслуживании и выполненные по возможности 
из легкодоступных, дешевых конструкционных материалов.

Составив технологическую схему производства и определив оа  
новные направления потоков сырья, полупродуктов или полуфаЯ 
рикатов, а т акж е  готовой продукции, приступают к составлении 
материального и энергетического балансов.

Материальный и энергетический балансы. Составление матери 
ального и энергетического балансов производят при проектиря 
вании новых производств, а т ак ж е  для  анализа работы сущ ес !  
вующих. j

М а т е р и а л ь н ы й  б а л а н с  — отраж ает  закон сохранен» 
массы вещества:

во всякой замкнутой системе масса вещ еств, вступивших в реакцию, р авн  
массе вещ еств, получившихся в результате реакции.

Применительно к материальному балансу любого технологи 
ческого процесса это означает, что масса веществ, поступивши! 
на технологическую операцию — п р и х о д ,  равна массе всех в !  
ществ, получившихся в результате ее, — р а с х о д у .

Материальный баланс — зеркало технологического процесс! 
Чем подробнее изучен процесс, тем более полно можно составит! 
материальный баланс. Материальный баланс составляют по урна 
нению основной суммарной реакции с учетом параллельных и п<| 
бочных реакций. Поскольку на практике приходится иметь д е л  
не с чистыми веществами, а с сырьем сложного хим ического ! 
механического состава, для составления материального баланс] 
приходится учитывать массу всех компонентов. Д л я  этого пользу 
ются данными анализов.

Предположим, что технологический процесс основан на хнмв 
ческой реакции, которая протекает по схеме (балансовому у р а !  
нению) I
/лМ +  / F  +</D еЕ + / L  +  \ ,Н ,

где М, F, D — исходное сырье; Е и L — основной и побочный пр1 
дукты  соответственно; т, d, f, е, I — стехиометрические коэффиц* 
енты; А,Н — тепловой эффект химической реакции.

Материальный баланс чаще всего составляют на единицу ма| 
сы готового (основного) продукта. Это значит, что для  полученя 
Gе кг основного продукта необходимо израсходовать GM, Gf и  (а 
кг сырья. При этом неизбежно^иолучается GL кг побочного прС 
дукта .  Тогда уравнение материального баланса будет
GM +  Ор +  Оо — Og 4- Оц 4- G„, (2.84

где G„ — непроизводительные затраты  сырья и готового проду! 
та , которые обусловлены неполнотой химических превращений,]
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гЛкже механическими потерями прн транспортировке и хранении
11,1 рья и готового продукта.

Для расчета GE и GL применяют кинетические уравнения типа 
— (2.48). Как правило, все материальные расчеты сводятся 

| „"'('иную таблицу.
Э н е р г е т и ч е с к и й  б а л а н с  составляют на основе закона 

! ((|Чранеиия энергии:
п замкнутой системе сум м а всех видов энергии постоянна.

Обычно в химико-технологических процессах составляется теп- 
loHoii баланс. Применительно к тепловому балансу закон сохра- 

[il ния энергии может быть сформулирован следующим образом:
приход теплоты в данном цикле производства должен быть точно равен 

ас ходу ее в этом ж е  цикле.

Пр,и этом должна быть учтена вся теплота, подводимая в ап- 
прат и выделяющаяся (поглощающаяся) в результате химиче- 
koii реакции или физического превращения; теплота, вносимая 

каждым компонентом, как  входящим в процесс или аппарат, так  и 
выходящим из него, а так ж е  теплообмен с окружающей средой.

Тепловой баланс, как  и материальный, выражаю т в виде фор
мул, таблиц и диаграмм. В уравнение теплового баланса входят 
следующие величины:

1) Q<t> — физическая теплота материалов, поступающих в про
цесс или аппарат; 2 ) Qp — теплота, выделяющаяся в результате 
.химической реакции; 3) (?ф.п — теплота, выделяющаяся в резуль
тате физических превращений вещества (физической абсорбции, 
■ орбции, кристаллизации и т. п .) ; 4) Q0 — теплота, подводимая 

аппарат (или процесс) извне, например обогрев. Перечисленные 
неличины составляют статьи п р и х о д а .

I* а с х о д  т е п л о т ы  составляют следующие величины: *
I) Q<j/ — физическая теплота продуктов, выходящих из аппа

рата или процесса; 2 ) QP' — теплота, которая затрачивается на эн- 
р 'нсрмическую  реакцию; 3) Q V n — теплота, поглощающаяся вре- 

'У-тьтате физических превращений (плавление, испарение, десорб- 
111111 и т. п .) ; 4) Q„— потери теплоты в окружающее пространство.

Таким образом, полное уравнение теплового баланса, состав- 
•'еннос для одновременного протекания процессов с выделением

• Q<t>.n) и поглощением (Q'p, QVn) теплоты, принимает вид
t> 1-Q t) +  ф ф „ +  Qo =  Q.J, +  Qp +  Р ф .„  4 -  Q u - (2 .8 1 )

Определение каждой из величин уравнения (2.81) является 
‘иной из главных задач при расчете технологического процесса и 
'Р1 актировании химической аппаратуры.

Теплоту, вносимую с материалом, обычно подсчитывают по
к Равнению
Р ф ^ О сГ , (2.82)



1
где G — масса материала, с  — средняя удельная теплоемкость ма 
териала; Т — температура.

Теплоемкости отдельных газообразных компонентов, уч аству я  
щих в процессе для данной температуры /°С (или Т К ) ,  м ож ^ 
вычислить по формуле 
ср =  а +  ЬТ +  c T i  +  . . . ,  ( 2 .8 J

где а, Ь, с  — коэффициенты, которые приводятся в соответствуй 
щей справочной литературе.

На практике приходится иметь дело со смесями газов, а т а !  
ж е  твердых и жидких веществ. Теплоемкость смеси может бы л  
подсчитана по закону аддитивности. Д ля  простых твердых ва  
ществ в большинстве случаев справедливы правила, по которы| 
атомные теплоемкости элементов одинаковы и при с т а н д а р т J  
условиях близки к 27 Д ж / (м о л ь -К ) *, а молярные теплоемкое^ 
равны сумме атомных теплоемкостей, входящих в молекулу эле 
ментов.

Тепловой эффект приведенной ранее реакции в стандартны! 
условиях можно определить по закону Гесса как  разность меж д 
энтальпиями образования (Д;Я<°) всех продуктов реакции и эя 
тальпиями образования всех исходных (начальных) веществ:

(Д,Я0)и» = V  (ni\f H°)K -  У  (п/Д/Я»), = 
i - i  (-1

= вД/W* + -  (m i/ Я ; + / Д ,я ; +  d \/H ’D). (2.84

Изобарные энтальпии образования различных вещ еств из элементов пр| 
стандартны х условиях приводятся в специальных таблицах или ди аграм м ах , 
которых они отнесены к  одному молю вещ ества. В качестве стандартны х уело 
вий приняты температура 25°С , давление 0,1 М П а (1 атм ) и для р а с т в о р а  
ных вещ еств концентрация 1 моль на 1 кг  растворителя. Газы  и растворы пр| 
этом предполагаю тся идеальными.

При отсутствии табличных данных или расчетных формул необходимые кок{ 
станты  рассчитываю т или определяю т опытным путем.

Д ля  определения теплового эффекта реакции при задание! 
температуре обычно пользуются уравнением Кирхгофа, которое!^ 
интегрированной форме имеет вид 

т
(Д ,Я °)Г =  (Д,Я*)ив +  f \,с„ (Г ) d r .  (2.8j|

где
ЬгСр(Т) =  \ra  -f  \,ЬТ +  Д,с'7^ +  . . .  (2.8$

изменение теплоемкости си стем ы ^  ходе химической реакции. Сов^ 
местным решением уравнений (2.84) и (2.85) рассчитывают те!Г 
ловой эффект реакции при заданной температуре:

* Исключение составляю т элементы Н, В, С, О, F, S i, Р , S , д л я  ко тор ы ! 
атомные теплоемкости соответственно равны 14,4; 13,9; 7,5; 14,6; 20,9; 20,21 
22,6; 16,8 Д ж / (м о л ь -К ),
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(Л /Г)Г =  ( л , « ° )  , 8 + д ,а  (Т -  298) + ~  ДГЬ (Г* -  298*) +

J -  А , с ’ { Т Л - 2 9 & )  + -------

3
(2.87)

jpea

Цели энергетический баланс для  процесса, протекающего по 
ринеденной ранее реакции, составлен на 1 т основного продукта
акции Е, то 

(Л ,/ / ° )г  103
---- 77-  • (2-88)е  Л1е

где Л/а — молярная масса вещества Е, кг.
Подвод теплоты в аппарат (обогрев) Qa можно учитывать по 

потере теплоты теплоносителем, например для  греющей воды
(2.89)

(2.90)

или по формуле теплопередачи через греющую поверхность
\  k ,F(Tr - T J x ,  (2.91)

где 7'„ и Тк — начальная и конечная температуры воды соответст
венно; г — удельная теплота парообразования; кг — общий коэф
фициент теплопередачи; F — поверхность, через которую осуще
ствляется теплопередача; Тт — температура греющего вещества; 
7'х — температура нагреваемого (холодного) материала; т — вре
мя теплопередачи.

Потери теплоты в окружающее пространство рассчитывают по 
Уравнению (2.91).

По данным материального и теплового балансов определяют 
также часовые потоки сырья, готовой продукции, побочных м а
териалов и отходов производства; часовые расходы воды, тепло
носителей, электроэнергии. Затем приступают к расчету аппара
туры; выбирают т ак ж е  транспортные линии и определяют в основ
ном габариты производственных зданий, складов сырья и готовой 
"Редукции.

* л а  в а  3

Химические реакторы

• 1юбые химические продукты получают в последовательно соеди- 
"°нпых м еж ду собой транспортными приспособлениями аппаратах 
Различной конструкции и разного назначения. Среди аппаратов 
технологической схемы можно всегда выделить аппараты, в кото
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рых происходит собственно химическое превращение, т. е. о сн о н  
ная технологическая операция для  данного цеха или его о т д е л е  
ния. Такие аппараты называют р е а к т о р а м и .  Таким о б р а з о м
химическим реактором назы вается аппарат, в котором осущ ествляю тся х и м и к е  
технологические процессы, сочетающие химические реакции с массопереиосоЯ 
(диф ф узией).

Например, в печном отделении сернокислотного цеха реакта 
ром является печь обжига серы или колчедана; в контактном o i  
делении — контактный аппарат и т. д.

Вспомогательные аппараты, в которых осуществляются подга 
товительные операции — измельчение, растворение, осушка и л  
увлажнение, нагрев или охлаждение, промывка и т. п., обычп] 
расположены в технологической схеме к ак  до реактора, так] 1 
после пего. Основное назначение аппаратов, предшествующих pJ  
актору, заключается в подготовке сырья к реакции, а аппаратов 
расположенных за реактором, — разделении продуктов реакции 
концентрировании их или очистки от вредных примесей. а

Иногда и вспомогательные операции (подогрев, измельчение 
растворение, испарение, конденсация и т. п .), и собственно хп м я 
ческое превращение могут происходить в одном и том ж е  a n h i  
рате.

Правильность выбора конструкции реактора, материала, in 
которого он изготовлен, совершенство средств автоматизация 
удобство и надежность в эксплуатации в значительной степей! 
определяют эффективность всего технологического процесса. '

3.1. ТРЕБОВАНИЯ, П РЕД Ъ ЯВЛ ЯЕМ Ы Е  К ХИМИЧЕСКИМ РЕАКТОРАМ

Многообразие химических и физических явлений, лежащ их в о<| 
нове разнохарактерных технологических процессов, выдвигает са 
мые различные требования к химическим реакторам. Однако в<я 
без исключения реакторы должны удовлетворять следующим od 
ионным требованиям: 1) обеспечивать наибольшую производи 
тельность и интенсивность; 2 ) д авать  возможно более высоку! 
степень превращения при максимальной селективности процесса 
3) иметь малые энергетические затраты  на транспортировку и пе 
ремешивапие реагентов; 4) быть достаточно простыми в устройег 
ве и дешевыми, для чего прн изготовлении реакторов необходим 
использовать черные металлы, недорогие изделия силикатной прЛ 
мышленностн, недефицитные пластмассы и т. п.; 5) наиболее по* 
но использовать теплоту экзотермических реакций и теплоту, поя 
водимую извне, для осуществления эндотермических процессов 
6) быть надежными в работе, по возможности наиболее полно ме 
ханизированными и обеспечивать автоматическое регулнроваиШ 
процесса.

Однако перечисленные требования носят часто противоречивы 
характер. Например, увеличение степени превращения приводи]
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к снижению производительности аппарата, а высокие механиза- 
иИя и автоматизация — к его удорожанию. Поэтому необходимо 
(1оеспечить такую совокупность выполнения требовании, которая 
£Ы привела к наивысшей экономической эффективности работы 
реактора. Д ля  этого учитывается вклад  каждого из показателей в 
,,Синий экономический эффект работы аппарата. Так, производи
тельность химического реактора П рассчитывают по уравнению
II 1’ИкС„Рп « = 0 / Т ,  (3 .1)

ИЛИ

II (3-2)
где v — реакционный объем аппарата, м3; Кк, Кн— объемная ско
рость, рассчитанная на конечный (к ) или начальный (н) объем 
реакцицниой (газовой или жидкой) смеси, ч_|; с„, с и — объемная 
Сч (размерная концентрация продукта (п) или основного исходно
го (и)> вещества, т. е. вещества, по которому проводятся кинети
ческие расчеты; р„ — плотность продукта, кг/м3; х — степень пре
вращения основного исходного вещества в продукт; G — масса 
продукта реакции, кг; т — время работы реактора, ч; р — коэффи
циент пересчета объема исходного вещества на объем продукта 
с \ четом стехиометрии.

Интенсивность работы реактора в соответствии с уравнениями 
(1.2) и (3.2) можно представить как
1 IVnXpPn- (3-3)

В  аппарате идеального вытеснения степень превращения воз
растает по логарифмическому закону. При этом уменьшается кон
центрация исходных веществ в реакционном пространстве, что по 
законам кинетики снижает скорость реакции, а следовательно, 
производительность реактора П и его интенсивность I (рис. 3 .1).

Таким образом, стремление к достижению степени превращения, 
близкой к равновесной, приводит к существенному уменьшению 
производительности аппарата.

Требование о малых энергетиче
ских затратах  находится в противоре
чии с увеличением производительно- 
Г|и и выхода продукта, так  к ак  при 
интенсификации работы реактора 
энергетические затраты  всегда возрас
тают быстрее, чем выход продукта, и,
Как правило, быстрее интенсивности 
Рлботы реактора. Рассмотрим, напри- 
МеР, характер изменения гидравличе
ского сопротивления аппарата с на- 
С|дкой или слоем твердого зернисто- 
10 (кускового) материала (башня с 
" ‘садкой, контактный аппарат, шах-

Рис. 3.1. Изменение произ
водительности П, интенсив
ности / и степени превра
щения х во времени для ре
актора идеального вытесне
ния
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тная печь и т. п.) с ростом производительности реактора. Общ< 
сопротивление реактора АР складывается из сопротивления сл1 
твердых частиц или насадки потоку жидкости или газа  АРС, ci 
противления распределительной (или поддерживающей) решет: 
АРР, местных сопротивлений АРи — теплообменных устройств, bxi 
д а  г а з а  (жидкости) в реактор, выхода из него и т. п.: |
ДР  =  дРс + \Р9 +  \РЛ +  . . .  . ( З . Я

Обычно наибольшие затраты энергии приходятся на сопротиД 
ления неподвижного (фильтрующего) слоя твердого м а т е р и а л о в  
решетки, которые в общем виде можно выразить соотношением ] j
ДРС =  Cw'^p//, ( 3 . 1

где £— коэффициент гидравлического сопротивления, з а в и с я щ Л  
от размера и формы насадки или вида распределительной р е ш е т Я  
н режима движения легкой фазы, т. е. £=const/Rem; w — скороств 
г а за  или жидкости в слое или решетке; р — плотность газа  или жиЩ  
кости; Н — высота слоя твердого материала (насадки). |

Производительность аппарата при постоянстве всех остальн|Я  
параметров, в том числе и степени превращения, линейно ув ел и ч м  
вается с ростом скорости движения материала, т. е. |
П =  co n st w .  (3.)

Сопротивление ж е  движению реагентов в соответствии с (3.5) и 
учетом того, что £=const/Rem, растет по закону, близкому к кваЛ 
ратичному, т. е.
Д Р  =  const w (3.7

Поэтому линейную скорость движения реагентов целесообразна 
увеличивать лишь до некоторого предела (рис. 3 .2), определяемо! 
экономическими соображениями (сопоставлением преимущества 
увеличения производительности аппарата с затратами  энергии 1

Рис. 3.2. Зависимость сопро
тивления аппарата \Р  и его 
производительности П от ли
нейной скорости жидкости (г а 
з а )

Рис. 3.3. Зависимость степени пре-1 
вращ ения х и сопротивления a n - J  
парата АР от его высоты Н
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|пСоДОление сопротивления). В отдельных случаях степень превра- 
^ния может остаться постоянной при увеличении скорости газа , 

^пример, для  процессов, протекающих во внешнедиффузионной 
0 щети. Д ля  кинетической области увеличение производительно- 
тИ реактора П (рис. 3.2) с ростом w  в еще большей степени эко- 

мпчески ограничивается. С ростом высоты Я сопротивление дви
жим ю реагентов возрастает линейно, т. е. 

enlist Н , (3.8)

по степенному закону, т. е.

L

L цепень превращения х

const Н п ( гд е  п  < I ) .  (3 .9)

Поэтому всегда нужно выбирать некоторую оптимальную высо
та моя (рис. 3 .3), устанавливаемую также из экономических c o 

l o r  :: /КОПИЙ.
Противоречиво связаны м еж ду  собой и другие требования к ре- 

ак 1 >р;Гм. Например, улучшение использования теплоты требует 
l y t жнения теплообменных устройств, что повышает стоимость ре- 

амора. По этим соображениям окончательный выбор типа реактора 
с учетом приведенных требований осуществляется лишь после тща- 

[ Ti 1.ных комплексных экономических расчетов.
Для осуществления этих расчетов инженер-технолог должен рас

полагать определенными сведениями о кинетике процесса, а так ж е  
д пшыми об условиях ввода реагентов и вывода продуктов реакции,
0 характере перемешивания взаимодействующих компонентов, об 

[ условиях теплообменных процессов и т. п. Другими словами, не
обходимо выбрать соответствующий класс реактора, поскольку ме
т а й  технологического расчета и подбора параметров значительно 
Отличаются для  различных классов реакторов.

к л а с с и ф и к а ц и я  х и м и ч е с к и х  р е а к т о р о в

1-тн реакторов характерны не только разнообразные конструктив
ные решения, но и различные способы их действия. Однако, несмот
ря на большие различия в конструкции, имеются общие практиче- 
СК11 для всех реакторов характеристики иг функционирования.

"им относятся способ подвода реагентов я продуктов реакции; 
Режим движения и перемешивания реагентов в реакционном про
странстве реактора; условия теплообмена и температурный режим 
ь аппарате; фазовый состав реагентов и продуктов реакции. По-

му рассмотренная в гл. 2 классификация химических процессов 
Г*0 Ряду признаков в известной степени относится и к реакторам, 
Р ° сКольку эти признаки существенно влияют на тип и конструкцию 
г 111apaTa Так, тепловой эффект реакции требует различных теп- 
Р°°бменных устройств для  отвода или подвода теплоты в реакци- 
с|,,1Ый объем. Поэтому деление процессов на экзо- и эндотермиче-

1 “е требует выбора и соответствующего химического реактора.
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По тем ж е  причинам реакторы, так  ж е к ак  и химические пи 
цессы, делят  по иаивысшей температуре процесса на низко- и в| 
сокотемпературные; по применяемому давлению — на аппарат 
работающие на высоком, повышенном, нормальном и низком (п 
вакуумом) давлениях. Реакторы такж е  классифицируют по фая 
вому состоянию реагентов на аппараты для  осуществления гомоге 
ных и различных гетерогенных процессов.

Но наиболее важными характеристиками работы любого хим 
ческого реактора являются: 1) способ подвода и отвода реагент(
2) режим движения и перемешивания реагентов; 3) температуря! 
режим в реакционном объеме аппарата. Рассмотрим классифщ 
цию реакторов по этим признакам.

3.2.1. СПОСОБ ПОДВОДА И ОТВОДА РЕАГЕНТОВ

Он может осуществляться периодически, непрерывно и полупери 
дическн (полунепрерывно). По аналогии с технологическими пр 
цессами различают и реакторы периодического, непрерывного и I 
лунепрерывного действия.

Реакторы периодического действия. В такие реакторы реагеда 
загруж аю т в начале операции. После определенного времени, н 
обходимого для  достижения заданной степени превращения, апп 
рат разгружают. Основные параметры процесса (концентрация ре 
гентов и продуктов реакции, температура, давление и т. п.) нз|̂  
няются во времени. Среднюю скорость процесса можно измеря 
производительностью реактора [см. уравнение (3 .1 ) ] .  Истинная я 
скорость сильно и нелинейно меняется в течение периода работы 
актора, во-первых, вследствие понижения концентрации исход Л  
реагентов (по логарифмическому закон у) ;  во-вторых, в следстИ  
неизотермичности процесса (обычно повышение температуры в НЯ 
чале периода и понижение в конце его). На скорость превращ ен ! 
часто сказы вается т акж е  появление новых фаз в процессе работ 
такого реактора. Реакторы периодического действия работают, K1 
правило, при сильном перемешивании реагентов, близком к полн 
му смешению, и соответственно при одинаковой температуре во вс* 
реакционном объеме в любой момент времени работы.

Реакторы непрерывного действия (проточные). Эти реактор 
от пуска до остановки непрерывно (или систематическими порци 
ми) питают исходными веществами и выводят из них продукты р< 
акции. Величина, обратная времени пребывания (времени к о н тВ  
т а ) ,  называется о б ъ е м  н о й ^ е к о р о с т ь ю  V, которую м о ж !  
определить как  отношение расхода материала (т. е. объем пост]! 
лающего вещества Vp за  время т) к полезному реакционному об1 
ему v :

V =  Vp/v. (З.К
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рость может характеризовать про-  
' ^пОите.гьность н епр е рывно  дейст
в ую щ е г о  аппарата.

С ростом объемной скорости для 
процессов с одномаршрутными ре
яниями производительность (ин

тенсивность) реактора увеличивает- 
I, однако при этом падает степень 

превращения (выход продукта) и 
[■метет сопротивление движению 
тчагентов через аппарат [ ( с м .у р а в 
нение ( 3 . 7 ) 1 ,  ЧТО хорошо видно ИЗ Рис. 3.4. Зависимость вы хода про-

0  } т{ J С  д укта  х% сопротивления аппарата
рис. 3 .4 . Поэтому объемную ско- д р  и его интенсивности / от объ- 
рость целесообразно увеличивать емной скорости V 
лишь до некоторого предела, опре
деляемого такж е  экономическими соображениями.

Реакторы полунепрерывного действия. Реакторы этого типа ха- 
j ктеризуются тем, что сырье поступает в аппарат непрерывно или 
определенными порциями через равные промежутки времени, а 
продукты реакции выгружаю тся периодически. Возможна и непре
рывная выгрузка продукта при периодической подаче сырья. Т а 
кие реакторы работают в переходном режиме, основные параметры 
процесса изменяются во времени.

3 2 2. РЕЖИМ ДВИЖЕНИЯ И ПЕРЕМЕШИВАНИЯ РЕАГЕНТОВ

Различают два  вида перемешивания реагентов в потоке, проходя
щ ем через реактор — продольное (осевое) и радиальное. П р о 
д о л ь н о е  п е р е м е ш и в а н и е  обусловливает смешение компо
нентов потока только что вошедших в реактор с ранее находЯщими- 
сн в нем, т. е. перемешивание вдоль длины (высоты) реактора. Р а - 
Д и а л ь н о е  п е р е м е ш и в а н и е  обусловливает смешение ком- 

шентов внутри слоя движущегося потока по его радиусу. Про
дольное перемешивание выравнивает концентрационные и тем
пературные поля по длине реактора, а радиальное — по его радиу- 
СУ- Именно продольное перемешивание определяет тип реактора, 
поскольку оно характеризует структуру потока, неоднородности 
поля скоростей, концентраций и температур, время пребывания 
компонентов в реакционной зоне, интенсивность смешения продук
тов реакции и исходных веществ, т. е. все, что так  или иначе наибо
лее существенно влияет на протекание ХТП. Поэтому по режиму 
Л|*ижения и перемешивания реагентов различают два  предельных 
1ипа реакторов непрерывного действия: идеального вытеснения и 
Полного (идеального) смешения (перемешивания).

Реактор идеального вытеснения. Эти реакторы характеризуются 
Тс'м , что реагенты последовательно «слой» за  «слоем» без переме-
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шивания ламинарным потоком проходят весь реакционный п 
определяемый, как  правило, длиной (высотой) аппарата. В р е м !  
пребывания т ' любого элемента объема равно среднерасходноц! 
времени тср, определяемому по уравнению
т '  =  т ср =» v/Vp =  H / w ,  (3 .1 1 )

где v  — реакционный объем аппарата; Vp — объемный расход реа4 
гентов; Н — высота (длина) реакционного пространства; w  — ф ик^ 
тивная, рассчитанная на полное сечение скорость потока.

Интенсивность перемешивания реагентов обычно характеризую '! 
диффузионным критерием Пекле (продольным — за линейный р а з !  
мер принимается длина реактора / или его высота Я ;  р ад н ал Г  
ным — за линейный размер принимают радиус аппарата R):
Р е л =  wH/D3, (3.12)

где D, — эффективный коэффициент диффузии, зависящий от коэф« 
фициентов диффузии молекулярной — DM и турбулентной (конвек-ч

1 Г

G((t-x)

I -ш

S ; 1 в,

Oi
Рис. 3.5. Изменение концентрации реаген
тов ( а ) ,  степени превращения ( б )  и скоро
сти реакции ( в )  в реакторе идеального вы 
теснения
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Рис. 3 .6 . М одель аппарата 
ального вытеснения

им

гивной) — DT. В реакторе идеального вытеснения перемешивание 
отсутствует, т. е. D,-+ 0 и диффузионный критерий Пекле Ре-+-оо.

По длине (высоте) изотермического реактора монотонно умень
шаются концентрация реагентов и скорость реакции, т ак  как  ис
ходные реагенты расходуются, а выход продукта увеличивается 
(рне. 3 .5).

Общая кинетическая модель реактора идеального вытеснения 
(рис. 3.6) для  необратимой реакции 
дД +■ • • • —*■ rfD,

когда общая скорость лимитируется скоростью превращения основ
ною исходного вещества А, взятого в недостатке против стехиомет
рии

dcu а  Л (е\ х к )
------- --------------— ‘-------. (3 .13а)ds dr

а при заданном с°А и равенстве a = d = n  
• d-rA

d t (3.136)

где с, , — концентрация продукта реакции; с°А — исходная концент
рация А; Сд — текущ ая концентрация А; дгд — степень превращения 
А; А:» — константа скорости реакции, осуществляемой в режиме вы
теснения; п — порядок реакции, к ак  правило, не совпадающий с ее 
молекулярностью.

Интегрированием уравнения (3.136) получают соотношение

V

* в ( сл)

d^A
*к)п

(3 .14а)

представляющее собой характеристическое уравнение реактора иде
ального вытеснения, в котором v=xVp — реакционный объем ре
актора.

Уравнение (3.14а) описывает работу реактора вытеснения для 
процессов, в которых химическое превращение протекает без из
менения объема. Учет изменения объема системы можно сделать, 
“недя коэффициент относительного изменения объема р:

_ !_____ Г С +?-
(‘1 Г ‘ I (I -

(I + ?xA)ndx
*А > *

(3 .146)

гДе?:
v ^ , - r 2

Vx и Vi — объемы реакционной смеси при Хл= 0  и
Vi

•\ =  1 соответственно.
Если в реакторе идеального вытеснения протекает обратимая 

• е;1кция, то в общем виде в знаменателе подынтегральное выраже-
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Газ 
IисгоднJ

Топочные
газы

Рис. 3.7. Реактор идеального вытеснения- 
контактный аппарат для эндотермически^ 
реакций с катализатором в труб ках

Рис. 3.8. Реактор идеального вытеснения- 
полая окислительная башня с перегород-] 
ками

п
Отходя
щие газы

Газ
(продукт]

N0+02|
(воздух)

ние будет содержать разность скоростей прямой и обратной реак-J 
ций:

. Г dx
т = с- \ --—

5 *вс; -
(3.15)1

где kn и Ав — константы скоростей прямой и обратной реакций сс 
ответственно; с°и — начальная концентрация исходного в е щ е с т в ^  
си — его текущ ая концентрация; с„ — текущ ая концентрация п р о !  

*♦ ♦-
д укта  реакции; п  и п — порядок прямой и обратной реакций соот-| 
ветственио.

По модели вытеснения можно рассчитывать многие технологиче-] 
ские реакторы, например контактные аппараты с катализаторол 
внутри труб (рис. 3 .7) , шахтные печи, пленочные абсорберы и д е €  
сорберы, полые реакторы для гомогенных процессов в газовой ф|Г 
зе, в частности башня для окисления N 0  в N 0 2 (рис. 3 .8), а такж ^ 
башни с насадками и орошением жидкостью, в тех случаях, когда! 
высота башни большая ( 10—20 м ) ,  скорость газа  незначительна] 
а плотность орошения (расход жидкости на единицу площади пс 
перечного сечения башни) не слиш к^ ! велика.

Реакторы полного смешения. Они характеризуются тем, что 4a J  
стицы реагента (ион, молекула или зерно твердого м атериала) , п Д  
павшие в данный момент времени в аппарат, благодаря интенсив-1 
ному перемешиванию имеют равную со всеми частицами вер о ятн о е^
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спвыми покинуть его. В реакторах полного смешения любой эле- 
r4 iiT объема мгновенно смешивается со всем содержимым реакто-
* т а к  как  скорость циркуляционных движений по высоте и сече- 

аппарата во много раз больше, чем скорость линейного переме- 
1 с.ция по оси реактора. Эффективный коэффициент диффузии в 
fj м случае D-*-оо и в соответствии с уравнением (3.12) критерий 
р, -0. Физической моделью реактора полного смешения может 

,ужить смеситель с пропеллерной или какой-либо иной интенсив- 
и ,й мешалкой (рис. 3 .9).

Изменения концентрации реагентов, степени превращения и 
скорости превращения по объему реактора полного перемешивания 
описываются линиями, изображенными на рис. 3.10, характер ко- 
орих полностью соответствует физической модели реактора. Ис

тинное время пребывания отдельной частицы в реакторе полного пе- 
р( мешивания может колебаться от 0 до оо, а среднее время пре
бывания, тср находится к ак  среднерасходное по уравнению (3.11).

В связи с мгновенным выравниванием концентрационных и тем
пературных полей (вследствие идеального перемешивания) для 
я тематического описания реактора отпадает надобность в диффе- 
енцнальных уравнениях и модель реактора полного смешения при 

начальной концентрации целевого продукта с„ = 0  может быть 
записана в виде соотношения

ср :
V С„Хн-»ц

(3 .16а)

^ис- 3.9. Реактор полного смешения — 
’Житель с пропеллерной мешалкой

Ст с; 3.10. Изменение концентрации (о), 
„в "ени превращения ( б )  и скорости

* вращения ( в )  в реакторе полного
сРемеш„ваНИя



представляющего собой характеристическое уравнение проточиог 
реактора полного смешения (перемешивания). С учетом измененн! 
объема системы характеристическое уравнение (3.16а) примет в Л |

*с ( Q Л - 1
* „ 0  +№и)П (3 .16 б 1

где р имеет тот ж е смысл, что и в уравнении (3.146).
Если в проточном реакторе полного перемешивания п ротекав*  

обратимая реакция, то {

i cp (3 17||

Скорость процесса, осуществляемого при полном перемеш ивая 
нии веществ, в соответствии с уравнениями (2.43) — (2.47) можнсй 
представить к ак  ,
и =  О/х =  kQv \ c K, (3 .18)1

где v  — реакционный объем; Аск — конечная движ ущ ая сила. * 
По типу реакторов полного смешения в системах Г—Ж, Ж —Т е 

Г—Ж —Т работают смесители с механическими (см. рис. 3 .9) , пневШ 
матическимн и струйными смесительными устройствами, пенньД 
аппараты (см. рис. 2.7) и реакторы с разбрызгиванием ж и д ко сти

Жидкость

Рис. 3.11. Реактор полного 
смешения — абсорбер Вен
тури:
/ — сопло; 2 — горловина; J  — 
камера смешения; 4 — раздели
тельная камера

Рис. 3.12. Зависимость скорости про
цесса и от числа оборота мешалки 1  
в реакторе полного смешения
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1

Рис. 3.13. Реактор полного 
смешения — аппарат КС с
мешалкой

Рис. 3.14. К аскад  реакторов смеше
ния:
а  — принципиальная схем а; б  — изменение 
концентрации основного исходного вещест- 
ва по ступеням каскада ( ! )  и среднее (2)

за счет кинетической энергии потока газа  (в частности, абсорберы 
Вентури, рис. 3.11).

Увеличение числа оборотов п смесительного устройства (или 
скорости потоков газа  и жидкости) обеспечивает, с одной стороны, 
наибольшее приближение аппарата к реактору полного смешения, 

' другой — к росту скорости процесса до некоторого предела 
(рис. 3 .12), при достижении которого скорость превращения и мо
жет убывать. Оптимальное значение п соответствует такой степени 
п евращения, при которой диффузионные сопротивления уж е  н е 
значительны, но движ ущ ая сила процесса снижается вследствие 
Усиления перемешивания. Поэтому чрезмерное увеличение скорости 
"ращения мешалки может оказаться экономически нецелесообраз
ным.

В системе Г—Т к типу смешения приближается режим работы 
"пиратов со взвешенным (кипящим) слоем (КС) зернистого ма- 

'Ч ’иала, причем наиболее близки к режиму полного смешения ап- 
" :4>аты КС с мешалками (рис. 3.13). Близки к режиму полного пе- 
1‘ мешивания аппараты циклонного типа, применяемые для  сжига- 
11 "я серы и обжига сульфидных руд.

Каскад реакторов полного перемешивания. Их применяют для 
' ' '1‘спечения достаточного общего выхода продукта, поскольку в 
'циничном реакторе смешения при больших степенях превращения 
л"ижущая сила процесса стремится к нулю и его скорость оказы- 

( гся очень низкой. В каскаде  реакторов полного перемешивания 
сравнительно небольшой степенью превращения в каждой сту- 

"°НИ (рис. 3.14) состав реакционной смеси изменяется при переходе
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из одного аппарата в другой, а в каж дом  реакторе концентрациом 
ные и температурные поля безградиентны. Расчет каскад а  р еактЛ  
ров осуществляется путем суммирования всех изменений, происхв  
дящих в каждой ступени каскада .  Поэтому концентрация основном 
вещества, выходящего из jV- г о  реактора каскада ,  для  необратимо! 
реакции первого порядка определится к ак

Уравнение (3.19) позволяет определить число реакторов в кас 
каде, необходимое для  достижения заданной степени превращения

l g ( c > „ „ )  l g  х
l g ( l+ A ct j  l g ( ! + M )  ‘ (3,1

При N>4 изменение движущей силы процесса в каскаде  реак 
торов смешения приближается к режиму идеального вытеснения.] 

Уравнение скорости процесса для  каскад а  из N реакторов ( npi 
N>4)  запишется к ак

сила по всему каскаду , которая вычисляется как  средняя логариф-* 
мическая.

С ростом числа реакторов в каскаде  реакционный объем для  до| 
стижения одной и той же степени превращения должен уменьшить^ 
ся (рис. 3.15). В каждом из рассмотренных типов реакторов реали 
зуются различные температурные режимы работы.
х

3.2.3. т е м п е р а т у р н ы й  р е ж и м

По температурному режиму ре
акторы подразделяют на ади аб !
тические, изотермические и пол! 
термические.

Адиабатические реакторы. Та
кие аппараты при спокойно] 
(й»з перемешивания) течении 
потока реагентов не имеют теп

1  лообмена с окружающей средой
Рис. 3.15. Влияние на степень пре
вращ ения числа реакторов N в к ас 
каде

т. е. снабжены хорошей тепло
вой изоляцией. Вся теплота р<
акции аккумулируется поток<
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Реагирующих веществ. Температурный режим процесса в любой 
чке по высоте реактора описывается уравнением

. СИ ?Р
. =з t„ ±  — -  ■*! (3 .22)Gc с

ю /к, tH— конечная и начальная температуры системы соответст- 
ино; qp — тепловой эффект реакции (процесса) при полном пре- 

пащении исходного вещества или ж е  при полном переходе основ
ного компонента из одной фазы в другую в гетерогенных процессах;
!, -о б щ а я  масса реакционной смеси; с — средняя удельная тепло- 

л кость смеси в интервале температур /и— tK х — степень превра
щения; с°„ — начальная концентрация исходного вещества.

Соотношение (3.22) является уравнением прямой, которое мож 
но представить к ак
.'к =  < » ± Ь г ,  (3.23)

где Х = —_ Р ■ = - С “_< ?р----- адиабатический коэффициент процес
се с

са.
Знак « + » соответствует протеканию экзо-, знак « —» — эндотер- 

уического процессов. Величину А, можно определить к ак  тангенс 
; гла наклона прямой (рис. 3.16).

Степень превращения, скорость реакции и температура по вы
соте адиабатического реактора вытеснения, в котором протекает 

изотермическая реакция, изменяются по кривой, представленной 
а рис. 3.17. Скорость реакции на входе в аппарат (малые степени 
: евращения) м ала из-за низкой температуры системы, а на участ

ьях, близких к выводу, она т а к ж е  мала , т ак  к ак  степень превраще
ния стремится к лгр (или к единице). „

По типу, близкому к адиабатическому реактору вытеснения, ра
ботают контактные аппараты с фильтрующим слоем катализатора, 

мерные реакторы для осуществления гомогенных превращений, 
прямоточные абсорберы с изолирующей футеровкой и др.

Изотермические реакторы. Они имеют постоянную температуру 
40 всех точках реакционного объема, т. е. tK= t c p во времени и 
пространстве.

Способы достижения изотермичности различны. Можно прибли
зиться к изотермическим условиям процесса при помощи теплооб
менных устройств, помещенных в реакционный объем (для отвода 
Оплоты в экзотермических и подвода в эндотермических реакциях). 
Чри этом в каждом элементарном объеме аппарата отвод или под- 
ь°д теплоты Qn должен быть равен теплоте реакции Qp, т. е.
9р =» ?рс‘ .*С/ =  krF\t c t x =  Q„ , (3.24)

гДе k-t — коэффициент теплопередачи через теплообменную поверх
ность F при средней движущей силе Atcp за  время т.



X
5

х
а

x,t,u
Рис. 3.16. Зависимость конечной температу 
процесса /к от степени превращения х ?  
экзотермической ( а )  и эндотермической ( 
реакций в адиабатическом реакторе иде® 
кого вытеснения

Н

Рис. 3.17. Изменение температуры  /, скор 
реакции и и степени превращения л  по в 
соте адиабатического реактора идеального в 
теснения

Изотермический режим достигается при интенсивном персм 
шивании реагентов в аппарате с мешалкой и в реакторах со взв 
шенным (кипящим, пенным) слоем, т. е. в аппаратах, в котор: 
гидродинамический режим обеспечивает приближение к полном 
перемешиванию реагентов с продуктами реакции и инертными ко>{ 
понентами. Такие реакторы могут работать изотермически при р 
гулировании температуры путем установки теплообменников (н 
без равенства Q„ и Qp) или ж е изотермически и адиабатически ол| 
повременно, когда во всем объеме температура равна к 
печной.

Изотермический режим приближенно соблюдается при малой 
значении X, т. е. в реакторах с малой концентрацией исходных в 
ществ и в реакциях с малым тепловым эффектом. В отдельных сл]1 
чаях изотермичность в реакторе достигается за счет теплового р а *  
новесия экзо- и эндотермического превращений, например к о м п Я  
сацией теплоты экзотермической реакции испарением растворителя 
(воды).

Политермические реакторы. Политермическими называются pei 
акторы, в которых теплота реакции лишь частично компенсируете  
за  счет отвода (подвода) теплоты или процессов с тепловым эффек| 
том, противоположным по зн аку  основному.
74



К политермическим аппаратам относят реакторы с малой сте- 
(Ч пью смешения реагирующих веществ н теплообменниками, поме- 
[ Чнными внутри реакционного объема, например трубчатые кон- 
1 ,ктные аппараты. Температура по высоте Н таких аппаратов при 
(,-, ществлении экзотермических процессов изменяется по характер
ной кривой (рис. 3.18).

Изменение температуры для каждого элементарного объема по 
оте политермического реактора вытеснения рассчитывается по 

\ Равнению

а степень превращения 

7а/, k .F \ tx
х ±-*=Ц-± (з.2б)q рги Gqyea

где F — поверхность теплопередачи; qp= —АНР/п (п  — число молей 
продукта).

На рис. 3.19 показан характер изменения температуры в зависи
мости от достигнутой степени превращения. Если температура по
тока па входе в реакционную зону существенно ниже максимальной,

' на первом участке реакционной зоны целесообразно проводить 
процесс о адиабатическом температурном режиме, а после дости
жения максимальной скорости процесса необходимо так  обеспечить 
отвод теплоты, чтобы температура потока менялась вдоль линии 
оптимальных температур. Как правило, на практике такой тепло
вой режим обеспечивать не удается и реальная температура отли
чается от теоретической. Если температура потока на входе в ре
акционную зону близка к максимальной, то преимущества политер
мического температурного режима (рис. 3.19) становятся еще более

Чх*\* kTF M t
(3 .25)

х

ll t*

“чсоте политермического реактора
р чс. 3.18. Изменение температуры  по Рис. 3.19. Сравнение режимов ади аба- 
вцеоте политермического реактора тических реакторов вытеснения и изо

термических реакторов смешения:
I — ади абат*; 3 . 3  — изотермы
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очевидными, поскольку в этом случае удается проводить проц< 
при оптимальном температурном режиме.

По типу политермического режима работают многие ш ях ть Д  
печи — доменные, известково-обжигательные и др., большинйта 
насадочных башен для  осуществления абсорбционных или десорЖ 
ционных процессов.
3.3. СРАВНЕНИЕ РЕАКТОРОВ
С РАЗЛИЧНЫ М И ГИДРО ДИНАМ ИЧЕСКИМ И S i

И ТЕМПЕРАТУРНЫМИ РЕЖИМАМИ

Сравнение протекания ХТП в различных потоках можно проводит! 
по достигаемой степени превращения при одинаковых объемах р Я  
акционных зон; по необходимым объемам реакционных зон при зщ  
данной степени превращения; по избирательности процесса и д р Я  
гим характеристикам. Сравнение необходимо производить при о д а  
наковых начальных условиях протекания ХТП (температуры, д а в  
ления, концентрации, размеры частиц и т. п.). Поскольку к а ж д о Л  
виду потока присущи свои оптимальные значения входных п а р !  
метров, проводимые сравнения, как  правило, в определенной м ер ! 
являются условными.

Сравнение реакторов производят путем анализа уравнения ош  
щей скорости процесса (2.38) или (2.47). Таким способом м о ж Л  
выбрать необходимый тип реактора для  конкретного процесса. П Л  
выборе следует учитывать, что реакторы смешения работают в изЛ  
термических условиях, а в реакторах вытеснения, к ак  правилЛ 
адиабатический или политермический режим. При этом п о в ы ш е н »  
температуры в реакторе A t= tK—tH определяется уравнением ад и Л  
баты (3.22) или (3.23). Д л я  любого процесса и заданной с т е п е Л  
превращения при постоянстве адиабатического коэффициента X [ c J  
уравнение (3.23) ] и равенстве начальных температур <„ будут р а я  
ны и конечные температуры в реакторах вытеснения /„ и в р еактЛ  
рах смешения tcp= t K. Средняя ж е  температура по высоте р е а к т о р  
вытеснения находится к ак  средняя логарифмическая, т. е.

1 Г 1
' ■ .

/к - / я
«ср = (з .и

2 ,3  Ig  -

Сравнение температурных режимов для  экзотермических про] 
цессов приведено на рис. 3.20. При равенстве начальных темперв 
тур преимущество реакторов смешения состоит прежде всего в той 
что средневременная температура по**зотерме 2 больше, чем по 
адиабате /, в т  раз:

/*2 .3  lg А .
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Рис. 3.20. Х арактер изменения тем 
пературы по длине (высоте) реакто
ра идеального вытеснения (/ )  и пол
ного перемешивания ( 2)  при осущ е
ствлении экзотермических процессов 
без теплообмена

Следовательно, константа 
сЬорости реакции, возрастаю
щая с повышением температу- 
р j по экспоненте уравнения 
Аррениуса (2.74) или (2.75), 
н реакторах смешения при зна
чительном тепловом эффекте 
у )жет быть во много раз (5—
Id) большД, чем в реакторах 
„итеснения) Дополнительно
I, (истанта скорости в промыш
ленных peaktropax, близких по 
режиму к полному смешению 
реагентов, повышается вслед- 
, I вне исключения локальных 
очагов охлаждения, которые 
обычно имеются в реакторах 
вытеснения (с^собенно у  сте
нок). Кроме того, значительное повышение константы скорости мо
жет происходить за  счет снятия диффузионных сопротивлений 
при перемешивании.

При изотермическом температурном режиме, который возможен 
при идеальном вытеснении в аппаратах с малым X, например при 
очистке газов от вредных примесей малых концентраций, а такж е 
в лабораторных реакторах малого диаметра с регулируемой темпе
ратурой, константы скорости реакций, проводимых в потоке иде

йного вытеснения и полного смешения, равны, и поэтому основ
ное различие в протекании процесса обусловлено характером из
менения движущей силы процесса Ас. Д ля  реакции A->-D, проте- 
к нощей в потоке идеального вытеснения, концентрация компонен
та А плавно меняется по длине (высоте) реактора от начальной скщ 
До конечной с*к\ среднее значение движущей силы в реакторе вы
теснения Асв находится м еж ду Сди и с*А (см. рис. 2.4).

В потоке полного смешения Асс постоянна по длине (высоте) 
реакционной зоны и среднее ее значение Асс равно конечному из
биению  концентрации компонента А. Очевидно, что Асв всегда вы- 
U|e. Дгс, поэтому ускорение процесса вследствие повышения кон
станты скорости может нивелироваться понижением движущей си- 
•ты процесса Ас.

Недостатком метода смешения (по сравнению с режимом вы
теснения) являются дополнительные энергетические затр а ту  на 
“еремешивание реагентов.

Таким образом, для  экзотермических процессов при равенстве 
Трмператур исходных веществ, поступающих в реактор, реакторы 
смещения эффективны в том случае, если интенсификация процес
са экономически компенсирует затраты  энергии на перемешивание

77



очевидными, поскольку в этом случае удается проводить npoi 
при оптимальном температурном режиме.

По типу политермического режима работают многие шах' 
печи — доменные, известково-обжигательные и др., большинст) 
насадочных башен для  осуществления абсорбционных или десоя 
ционных процессов.
3.3. СРАВНЕНИЕ РЕАКТОРОВ 
С РАЗЛИЧНЫ М И ГИДРОДИНАМИЧЕСКИМИ 
И ТЕМПЕРАТУРНЫМИ РЕЖИМАМИ

Сравнение протекания ХТП в различных потоках можно проводи* 
по достигаемой степени превращения при одинаковых объемах pi 
акционных зон; по необходимым объемам реакционных зон при з! 
данной степени превращения; по избирательности процесса и др) 
гим характеристикам. Сравнение необходимо производить при од1 
наковых начальных условиях протекания ХТП (температуры, д а !  
ления, концентрации, размеры частиц и т. п.). Поскольку каждом 
виду потока присущи свои оптимальные значения входных пар| 
метров, проводимые сравнения, как  правило, в определенной мед 
являются условными.

Сравнение реакторов производят путем анализа уравнения 
щей скорости процесса (2.38) или (2.47). Таким способом мож^ 
выбрать необходимый тип реактора для конкретного процесса. [ Г  
выборе следует учитывать, что реакторы смешения работают в из 
термических условиях, а в реакторах вытеснения, к к  правил 
адиабатический или политермический режим. При этом повышена 
температуры в реакторе At = t K—1„ определяется уравнением ади| 
баты (3.22) или (3.23). Д л я  любого процесса и заданной степ е ! 
превращения при постоянстве адиабатического коэффициента X [ci| 
уравнение (3.23) ] и равенстве начальных температур будут ра| 
ны и конечные температуры в реакторах вытеснения | „ и в  реактс 
рах смешения Л:р=/к. Средняя ж е  температура по высоте р еакта^ ^  
вытеснения находится как  средняя логарифмическая, т. е.

,ср5----- ! z z (зл|

2 .3 lg -~ *
*Н

Сравнение температурных режимов для  экзотермических np<j 
цессов приведено на рис. 3.20. При равенстве начальных темпер! 
тур преимущество реакторов смешения состоит прежде всего в той 
что средневременная температура по^изотерме 2 больше, чем пС 
адиабате /, в т  раз:

^*2 ,3  l g  —~—
т  - ------------------ —  . (3 .2 «tK — t „
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Рис. 3.20. Х арактер изменения тем 
пературы по длине (вы соте) реакто
ра идеального вытеснения (/ )  и пол
ного перемешивания ( 2 )  при осущ е
ствлении экзотермических процессов 
без теплообмена

Следовательно, константа 
(1чорости реакции, возрастаю
щ а я  с повышением температу- 

по экспоненте уравнения 
А)рениуса (2.74) или (2.75),
„ реакторах смешения при зна- 
, цельном тепловом эффекте 

)жет быть во много раз (5—
10) больше, чем в реакторах 
нитеснения.' Дополнительно 
! шетанта скорости в промыш- 
. е 11н I j  х реакторах, близких по 
режиму к полному смешению 
ремгентов, повышается вслед- 
I т и с  исключения локальных 
очагов охлаждения, которые 
обычно имеются в реакторах 
вытеснения (особенно у  сте
н о к ). Кроме того, значительное повышение константы скорости мо
жет происходить за  счет снятия диффузионных сопротивлений 
при перемешивании.

При изотермическом температурном режиме, который возможен 
при идеальном вытеснении в аппаратах с малым например при 

шетке газов от вредных примесей малых концентраций, а такж е  
и лабораторных реакторах малого диаметра с регулируемой темпе
ратурой, константы скорости реакций, проводимых в потоке иде- 

п.ного вытеснения и полного смешения, равны, и поэтому основ
ное различие в протекании процесса обусловлено характером из
менения движущей силы процесса Ас. Д ля  реакции A-»-D, проте- 
к нощей в потоке идеального вытеснения, концентрация компонен
та А плавно меняется по длине (высоте) реактора от начальной са 
До конечной с*А; среднее значение движущей силы в реакторе вы
теснения Ас„ находится м еж ду с*н и с*А (см. рис. 2 .4).

В потоке полного смешения Дсс постоянна по длине (высоте) 
реакционной зоны и среднее ее значение Асс равно конечному из
менению концентрации компонента А. Очевидно, что Дс„ всегда вы
ше. Дсс, поэтому ускорение процесса вследствие повышения кон
станты скорости может нивелироваться понижением движущей си- 
•ть| процесса А с.

Недостатком метода смешения (по сравнению с режимом вы
яснени я) являются дополнительные энергетические затраты на 
■‘еремешивание реагентов.

Таким образом, для  экзотермических процессов при равенстве 
температур исходных веществ, поступающих в реактор, реакторы 
умещения эффективны в том случае, если интенсификация процес- 
Са экономически компенсирует затраты энергии на перемешивание
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реагентов, т. е. когда возрастание константы скорости реакции бу 
дет превышать снижение движущей силы процесса. Д л я  этого 
реакторах смешения чаще проводят процесс по изотерме 3 (сI 
рис. 3.19), поскольку при хорошем перемешивании температура \1 
ступающих реагентов /„ может быть ниже температуры начала ре
акций (например, температуры зажигания катализаторрв /э) ,  
реакторах вытеснения должно быть

При работе по изотерме 3 (см. рис. 3.19) движущ а^ сила nbo-; 
цесса в реакторе смешения может приближаться к Ас (вытеснен 
но при этом в меньшей степени повышается констант/а скорое и. 
Координаты изотермы 3 можно изменять от (изотерма 2) до tM 
рассчитывая t„ по уравнению адиабаты при заданном х. Преиму
ществом изотермы 3 в ряде процессов является т а к ж а меньшая з а 
трата энергии на нагревание исходных веществ перед реактором. 
Д ля  эндотермических процессов реакторы смешения без подвода 
теплоты внутрь аппарата менее предпочтительны, чем для  экзотер-1 
мических, так  к ак  в этих процессах понижается и движущ ая сила, 
и константа скорости в кинетической области. Однако и в таких 
реакторах перемешивание может быть полезно те/л, что снижает 
диффузионное торможение процесса.

Количественно интенсивность работы выражают/сопоставлением 
времени пребывания реагентов в реакторах смешения и вытеснения. 
Проведем это сопоставление для  реакции первого, порядка. Общее 
уравнение скорости процесса, выраженное через степень превраще
ния основного исходного вещества х, т. е. через выход продукта по 
основному веществу,

и =  М с  =  * ( 1  — х ) .  (3 .29)

При заданной степени превращения х (3.29) имеет вид:
а) для  реактора вытеснения

Лх = М 1- * > .  (3.30)d r .
б) для  реактора смешения

и = — = М ! - д г ) .  (3 .31)
тс

Время, необходимое для  достижения заданного выхода х, со
гласно (3.30)

Т . ------In — —  , (3 .32)ka 1 —X
а согласно (3.31)

1 х 33)



Соотношение длительности пребывания реагентов в реакто 
\и!Я достижения заданного х определяют как  

к,  ___х\ Тс
Т Т " ' (1 — х) In (I — х) ’ ■ ^

г; е kB/kc вы раж ает  уменьшение времени пребывания в реактор 
смешения ^вследствие роста константы скорости; к ак  правило,

- -P -C l-  -̂------------------------->1
4  ’ V (1 — JC) In (1 — JC)

и характер1Ьует уменьшение движущей силы процесса.
Соотношение тс/тв обусловливает оптимальное значение изоте 

мы в реакторах смешения.

3.4. ПРОВЕДЕНИЕ ХТП В РЕАЛЬНЫХ РЕАКТОРАХ 
> \

большинство ^производственных реакторов работает в режиме 1 
стичного или локального перемешивания реагентов с продукта 
реакции, т. е. реальный реактор занимает некоторое промежуп 
мое положениеш ежду реакторами полного смешения и идеальнс 
вытеснения. Та|(ие реакторы достаточно точно описываются так  » 
зываемой диффузионной моделью.

Диффузионная модель. Эта модель математически выражаел 
уравнениями, в которых учтено изменение концентрации не толь 
вследствие химического превращения (как  при идеальном выт 
нении), но и в результате некоторого перемешивания реагентон 
:родуктов реакцйи за счет молекулярной или турбулентной диф(| 

зии. Диффузионная модель может быть описана моделью идеа. 
ного вытеснения с введением членов, учитывающих соответству 
Шее перемешивание фаз в реальном аппарате. v

Радиальное перемешивание сглаж ивает температурные и к< 
пснтрационные поля в горизонтальном (элементарном) слое и i 
равнивает время пребывания отдельных частиц. Таким образом, | 
лиалыюе перемешивание всегда полезно и оно мало влияет на i 
дель реактора. Поэтому уравнение диффузионной модели обы‘ 
записывают в однопараметрическом виде, учитывая только п 
Дольный перенос. Д ля  необратимой химической реакции л-го 
рядка при установившемся (стационарном) режиме оно имеет i

t7 — i. гп д спи d?cnH

гДс Dn  — коэффициент продольного перемешивания, равный эфф 
™йному коэффициенту диффузии.

В безразмерном виде уравнение (3.35) запишется к ак
' д?х  дх



реагентов, т. е. когда возрастание константы скорости реакции бу 
дет превышать снижение движущей силы процесса. Д л я  этого 
реакторах смешения чаще проводят процесс по изотерме 3 (сj  
рис. 3.19), поскольку при хорошем перемешивании температура ii 
ступающих реагентов /„ может быть ниже температуры начала ре
акций (например, температуры зажигания катализаторрв /э) ,  г 
реакторах вытеснения должно быть /ц^/э.

При работе по изотерме 3 (см. рис. 3.19) движущ а^ сила п >о- 
цесса в реакторе смешения может приближаться к Дс  вытеснен 1я, 
но при этом в меньшей степени повышается константа скорое и. i 
Координаты изотермы 3 можно изменять от (изотерма 2) до /3, 
рассчитывая /„ по уравнению адиабаты при заданно* х. Преиму
ществом изотермы 3 в ряде процессов является т а к ж а  меньшая з а 
трата энергии на нагревание исходных веществ перед реактором. 
Д ля  эндотермических процессов реакторы смешения без подвода 
теплоты внутрь аппарата менее предпочтительны, чем для  экзотер
мических, так  к ак  в этих процессах понижается и движ ущ ая сила, 
и константа скорости в кинетической области. Однако и в таких 
реакторах перемешивание может быть полезно те/и, что снижает 
диффузионное торможение процесса.

Количественно интенсивность работы выражают/сопоставлением 
времени пребывания реагентов в реакторах смешения и вытеснения. 
Проведем это сопоставление для  реакции первого, порядка. Общее 
уравнение скорости процесса, выраженное через степень превраще
ния основного исходного вещества х, т. е. через выход продукта по
основному веществу,

и = k\c = *(1 — дг).

При заданной степени превращения х (3.29) имеет вид:
а) для  реактора вытеснения

dx
dr .

(3.29)

(3.30)

б) для  реактора смешения

*е О - * ) - (3.31)

Время, необходимое для  достижения заданного выхода х, со*| 
гласно (3.30)

т»
I 1л 1

кв '  1 — х
а согласно (3.31)

(3.32) I

1 х



UСоотношение длительности пребывания реагентов в реакторе 
I достижения заданного х определяют как

\ Те ___ *.__________X
т .  кс  (1 — дг) In (П̂г * • (334)

г/е ка/кс вы раж ает  уменьшение времени пребывания в реакторах 
с\ешения (вследствие роста константы скорости; как  правило,
к , \ х— -  I' \---------------------------> I
4  ^  ’ \ ( 1  — дг) In ( 1  — х)

и !характер»1зует уменьшение движущей силы процесса.
Соотношение тс/тв обусловливает оптимальное значение изотер

мы в реакторах смешения.

3.4. ПРОВЕДЕНИЕ ХТП В РЕАЛЬНЫХ РЕАКТОРАХ *
большинство Производственных реакторов работает в режиме ча
стичного или локального перемешивания реагентов с продуктами 
реакции, т. е. реальный реактор занимает некоторое промежуточ
ное положение\между реакторами полного смешения и идеального 
вытеснения. Такие реакторы достаточно точно описываются так  на
зываемой диффузионной моделью.

Диффузионная модель. Эта модель математически выражается 
уравнениями, в которых учтено изменение концентрации не только 
вследствие химического превращения (как  при идеальном вытес
нении), но и в результате некоторого перемешивания реагентов и 
продуктов реакцйи за счет молекулярной или турбулентной диффу
зии. Диффузионная модель может быть описана моделью идеаль
ного вытеснения с введением членов, учитывающих соответствую
щее перемешивание фаз в реальном аппарате. „ 

Радиальное перемешивание сглаж ивает температурные и кон
центрационные поля в горизонтальном (элементарном) слое и вы
равнивает время пребывания отдельных частиц. Таким образом, ра
диальное перемешивание всегда полезно и оно мало влияет на мо
д е л ь  реактора. Поэтому уравнение диффузионной модели обычно 
записывают в однопараметрическом виде, учитывая только про
дольный перенос. Д л я  необратимой химической реакции п-го по
рядка при установившемся (стационарном) режиме оно имеет вид

(з-з5)

где  Du — коэффициент продольного перемешивания, равный эффек
тивному коэффициенту диффузии.

В безразмерном виде уравнение (3.35) запишется как
' д-'-х д х



где ф(дг, 7\...)— кинетический член, учитывающий изменение кончен, 
трации вследствие химической реакции; z —h/H — безразмерна; 
высота; Pe=wH/DH — критерий Пекле.

Уравнение (3.36) решается с определенными граничными ус; 
виями и, как  правило, с использованием ЭВМ. Оно охватывает ве 
диапазон реальных реакторов, работающих без застойных зон) 
байпасирования реагентов. Если Pe =  0 ( D = оо), уравнение (З.с 
преобразуется в модель полного смешения; при Р е = о 4  ( 0  =  0 
в модель идеального вытеснения. Характер изменения атепени п 
вращения по высоте реактора при различных числах П екле (р 
3.21) подтверждает это положение.

Д л я  сравнения работы реального реактора с реактором в ы т Д  
нения можно сопоставить время процесса, рассчитанное по у р Д  
нениям (3.13) и (3.36) подобно тому, к ак  это сделанр при c p a e iq  
нии реакторов смешения и вытеснения.

Так, для  реакций первого порядка отношение объемов реактор^ 
работающего по диффузионной модели уд к объему /реактора ид*, 
ального вытеснения v B при одинаковых степенях/ превращения, 
можно определить как

- 1 +  * r  —^ - =  I + - ^ — , I (3 .31
w H Ре

где Лт/Ре — корректирующий фактор, учитывающей кинетику пр<Я 
цесса через константу скорости реакции к, время се  протекания 1  
а такж е  влияние гидродинамической обстановки (через линейнум 
скорость потока w  и эффективный коэффициент перемешивания Э Я  
и геометрических характеристик аппарата (чере& его высоту //)j 
Следует лишь отметить, что уравнение (3.37) справедливо при i V  
больших отклонениях от модели идеального вытеснения.

Рис. 3.21. Зависимость изменения 
степени превращения вещ ества х 
по высоте изотермического реакто
ра при различных значениях кри
терия Ре
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Рис. 3.22. Кривые отклика на импульсное 
возмущ ение в реакторах различного типа
/ — идеального вытеснения; 2 — полного смеше^ 
нии; J  — произвольного режим*



Ячеистая модель. Она описывает реактор в виде ряда последо- 
к'льно соединенных по ходу потока ячеек, в каждой из которых 
, ик идеально перемешан. Наиболее близко такой модели отвеча- 

(аскад реакторов с мешалками. С увеличением числа ячеек т  
•ктура потока в реакторе все больше отклоняется от полного 

L': вмешивания и при т-*-оо переходит в поток идеального вытес- 
1я. Таким образом, реактор, работающий в режиме вытеснения, 
ет быть рассмотрен как  бесконечная последовательность ячеек 

де льного смешения. З ад аваясь  числом ячеек, определяют число 
■1сгиц переноса, приходящихся на одну ячейку, а отсюда опреде- 
я т размеры1! аппарата. Если в реакторе число ячеек т ^ 5 ,  то та- 

реактор с достаточной для  промышленной практики точностью 
;ет быть рассчитан по модели вытеснения. Чаще всего такой 
ют осущ ествляю т с использованием ЭВМ .
Для установления модели реактора анализируют так  называе- 

l u  к р и в ы е  О т к л и к а  — реакцию аппарата на внешнее возму- 
и не. Чаще всёго для  этой цели применяют импульсный метод — 

и шенное наложение возмущения в виде импульса (введение трас- 
ера — легко анализируемого компонента — краски, меченых ча
тни, радиоактивных изотопов, флуоресцирующих веществ и т. п.)
: следующим снятием кривой отклика, показывающей фактически 
речи пребывания трассера в аппарате. Характерные кривые от- 

ка на импульсное возмущение для  реактора идеального вытес- 
i ия, полного смешения и неполного перемешивания показаны на 
inc. 3.22.

При мгновенном введении индикатора в реактор идеального вы- 
( пения через некоторое время, отвечающее т= то , он целиком по- 
ннтся на выходе из аппарата в той ж е концентрации — все части- 

|и движутся с одинаковой скоростью, перемешивание отсутствует 
Крис. 3.22, кривая /). Если индикатор нмпульсно ввести в реактор 

'много смешения (см. рис. 3 .9), то он сразу  ж е равномерно'рас- 
pfделится по всему объему аппарата (мгновенно смеш ается) . Д а-  
"у благодаря линейному потоку концентрация индикатора и в 
Г|1-< че, и на выходе будет постепенно уменьшаться во вре- 

рени.
Реальный реактор может иметь различные кривые отклика. При- 

°Деиная кривая 3 на рис. 3.22 скорее всего отвечает одному из эле- 
,С1|тарных объемов реакционного пространства диффузионной мо- 
'-•'И реактора. Анализ выходных кривых (кривых отклика) широко 

‘^'пользуется для  моделирования химических реакторов.
Однако не все реальные реакторы удается описать при помо-

111,1 Уже рассмотренных моделей. К таким реакторам, в частности, 
■но отнести аппараты, включающие байпасные и циркуляцион- 
потоки, а т ак ж е  аппараты с застойными зонами реагентов или 

Р°Дуктов реакции. В таких процессах используются комбнниро- 
г}"чые модели, в которых аппарат рассматривается состоящим из 
тДельных зон, соединенных параллельно или последовательно, для
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описания которых может быть применена одна из приведенных 
ше моделей.

В общем выбор типа реактора для  осуществления того или 
го технологического процесса определяется не только вли ян и ем »*  
ремешивания, но в первую очередь характером превращения/ ( Я  
зовым составом реагентов, обратимостью реакции, тепловым эс^феЖ 
том ее, необходимым режимом температур и давлений и т. п,

3.5. УСТОЙЧИВОСТЬ РАБОТЫ РЕАКТОРОВ

К ак  уж е  отмечалось, химические реакторы должны быть устойчЕ 
выми. Устойчивыми называются такие системы, которые во?вр& 
щаются в первоначальное состояние после прекращения д е й с т в е  
внешнего возмущения. При стационарном (установившемся) рЖ 
жиме работы аппарата все параметры остаются неизменными ■  
времени и в пространстве аппарата. Однако в любом реальном а »  
парате, работающем в стационарном режиме, вовможны местнш 
нарушения процесса из-за изменения состава системы, ее темпера 
туры, активности катализаторов, интенсивности перемешиванн 
фаз и т. п., т. е. возможно появление небольших возмущений. <ДЯ 
оценки работоспособности реактора необходимо уметь оп ределят  
его отклик (чувствительность, устойчивость) на эти возмущ енш  
Поэтому устойчивость работы реактора может быть о х ар ак те р и Я  
вана его чувствительностью к изменению того или иного п ар ам етн  
режима. {

П а р а м е т р и ч е с к а я  ч у в с т в и т е л ь н о е т ь  Р  предста§ 
ляет собой производную от входного возмущения у  по выходно; 
параметру дг:
Р  =  dy/dx. (3.|

Возмущением на входе может быть изменение температур 
концентрации реагентов, скорости потока и т. п. ПараметричесК 
чувствительность показывает влияние входных параметров проЩ 
са на выходные. Чем выше Р, тем меньше устойчивость работы и 
актора. Например, параметрической чувствительностью по теми 
ратуре для  реактора идеального вытеснения, в котором протека 
экзотермическая реакция первого порядка, будет соотношение ме] 
д у  скоростями тепловыделения и теплоотвода. При этом х ар ак !  
изменения температуры и степени превращения по высоте реакта 
будет зависеть от температурного режима работы реактора (pi 
3 .23). При адиабатическом режиме (кривые 2) степень превраИ 
ния приближается к равновесной дри малой высоте слоя, а темп 
ратура достигает конечного значения (на выходе из аппарата) .  1

При слабом теплоотводе, например, через равномерно р а с п о р  
женные по высоте реактора теплообменные поверхности (тр 
чатый реактор) степень превращения из-за уменьшения скор 
реакции (превращения) снижается и достигает хр лишь при бо
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а 5

Рис. 3.23. ''П араметрическая чувствительность реактора вытеснения. Влияние на 
степень превращения температуры  процесса ( а ) ;  изменение х по высоте р еак 
тора (6) :
1 частичный теплоотвод; 2 — адиабатический режим

шей высоте реакционного пространства (кривая /), но равновесная 
степень превращения при этом повышается. В результате снижения 
скорости процесса при увеличении степени -превращения скорость 
теплоотвода начинает превышать тепловыделение и температура по 
высоте реактора понижается. Таким образом, в реакторе появляет
ся так называемая горячая точка /г, отвечающая максимальной тем
пературе реактора. Эта «горячая точка» во многих случаях оказы 
вается весьма опасной, так  как  может привести к термической пор
че контактной массы, спеканию твердой фазы (настылеобразова- 
нию), термическому разрушению продуктов реакции или исходных 
веществ, вызвать прогар стенки аппарата и т. п. Все это, конечно, 
приводит к нарушению стационарности режима работы аппаратов.

Возрастание температуры приводит к экспоненциальному увели
чению константы скорости и общей скорости реакции (при прочих 
Ранных условиях). Тепловыделение при экзотермическом процессе 
'фопорционально скорости реакции (Q = f ( u ) ) .  Условием устойчи
вости температурного режима реактора при экзотермическом про
цессе должно быть превышение скорости теплоотвода по сравнению 
 ̂ Ростом скорости тепловыделения при повышении температуры.
1гходя из этого правила, следовало бы неравномерно размещать 

рплообмеиные элементы по высоте реактора и регулировать темпе- 
Г’ПтУру поступающего в них хладагента.
3 6  ПРИНЦИПЫ М ОДЕЛИРОВАНИЯ ХТП И РЕАКТОРОВ

производительность аппарата зависит от происходящих в нем фи- 
‘ Ико-хнмических превращений и его конструкции, т. е. типа реакто- 
10в. Однако анализ законов формальной кинетики химического
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превращения дает  лишь общие представления о скорости и не у В  
зывает пути реализации процесса в промышленных условиях, 
не характеризует тип реактора. Д ля  выбора типа реактора и о п ш  
деления его производительности часто приходится прибегать к аМ 
пернментальным исследованиям и переносу результатов э к с и р Ш  
мента на промышленные условия. Такой переход от лаборатодоЖ 
или опытно-промышленных условий реализации процесса к з а м  
ским осуществляется при помощи моделирования. Т

/Моделирование. Моделирование — процесс сопоставления инфЖ 
мацин, полученной каким-либо образом, с информацией, кот^рЖ 
получают на модели того или иного явления или процесса. » 

М о д е л я м и  обычно называют системы, которые о т р а ж а в  
отдельные, ограниченные в нужном направлении стороны я в л ^ Л  
рассматриваемого процесса. <

Моделирование процесса и соответствующего ему реактора, ш  
правило, начинается с изучения физической сущности явления, ■  
тановления переменных величин, влияющих на изучаемое явлен®, 
для  чего составляют так  называемую общую ф ункциональную ^* 
висимость. Например, скорость технологического процесса завис t 
от целого ряда факторов: концентрации реагирующих веществ с| I 
продуктов реакции с п, коэффициентов эффективной диффузии р] 
гейтов D„ и D,,; температуры 7 ; давления Р\ скорости потоков р{ 
гейтов w n и шп; их плотности р„ и рп; вязкости ци и цп; поверхно< [ 
ного натяжения или адгезии о; коэффициентов теплопроводност! I 
активности применяемых катализаторов Ак\ геометрических xapl • 
теристик аппарата Г (например, высота Н, диаметр D или како • 
либо линейный размер /) и др. Поэтому общая функционалы! I 
зависимость скорости процесса от перечисленных параметров заг • 
сывается в виде

® 33 /  (^и! с» ; *>„; ^и» т"; » и .  w »i Рп» Pul 1*и» ^ni • •)■ (31

Зависимость (3.39) далее может быть представлена в виде систем 
уравнений, связывающих входящие в нее основные параметры. Д 
описания того или иного технологического процесса, а следоват« 
но, и аппарата, в котором этот процесс будет осуществляться, об| 
но используют следующие основные уравнения: 1) стехнометря 
ские уравнения химической реакции; 2) уравнение скорости хИ1 
ческой реакции; 3) уравнение сохранения массы вещества (мя 
риальный баланс); 4) уравнение сохранения энергии (тепловой I 
л ан с ) ;  5) уравнение гидродинамики.

К ак  правило, система этих уравнений в аналитическом виде 1 
ж ет быть решена лишь в очень редких случаях. Обычно ж е приз 
дится вводить целый ряд упрощающих допущений, начальны! 
граничных условий, после чего решение уравнений носит частя  
характер.

Различают три вида моделирования: по равенству основ® 
частных соотношений, физическое и математическое.
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Р авен ство  основных частны х соотношений. Данным видом моде
лирования иногда пользуются проектировщики, перенося не слиш
ком ответственные операции, уж е  осуществленные в промышлен
ности, с одних масштабов на другие.

Моделирование по равенству основных частных соотношений не 
требует составления сложных уравнений и поисков путей решения 
„х, поскольку основывается целиком и полностью на аналогии яв
лений и процессов, многократно апробированных в заводских мас
штабах.

Пример. На одном из действую щих передовых сернокислотных производств
ч ез абсорбционную башню, в которой поглощ ается SOs, проходит 28,5 м-'/с 
г , 1 известного состава. Башня диаметром £ > | = 6  и высотой Н| = 10  м opoiui- 
( н я  кислотой в количестве G, =  282 м3/ч. Д л я  вновь проектируемого цеха рас
ход газа  составляет  50 м’/с. Необходимо определить габариты  башни и коли-
ч, гпо орошающей кислоты.

Решение .  Основными частными соотношениями б уд ут : 1) фиктивная ско
рость газа'о> в баш не; 2 ) плотность орошения 0  (отношение объема поданной 
зл час жидкости к  площади сечения баш ни); 3) отношение высоты башни к е« 
ди метру # |Д )|.

Площадь сечения действую щей башни
Г - -0,785-6»= 28,2 м2.

Скорость га за  в действующей башне

28,5/28,2= 1 м/с.

а плотность орошения
282 ^  м36, = ------ е= Ю------- ;
28 ,2  м»/ч ’

отношение высоты к  ди ам етру 
/ / , « ,  =  1 0 / 6 =  1 ,6 7 .

Из данного расхода определяется необходимое сечение проектируем^
банши:

5 .- 50/1 = 5 0  м2,

ЧТ|) отвечает ди ам етру ее:

£>■1 \ 5 0 / 0 ,7 8 5 = 8  м .

Зная Н/D. определим вы соту проектируемой башни:

1 .0 7 - 8 =  14 м .

Расход кислоты на орошение
8 ^  0 .7 8 5 -1 0  =  500 мз/ч.

, Физическое моделирование. При физическом моделировании изу- 
'' 1п,е данного явления происходит при его физическом воспроизве- 

'  ( чии в разных масштабах. При этом исследуется влияние на яв- 
*и нне различных факторов (чаще всего физических: скорости 
г ' токов, интенсивности перемешивания, температуры, давления, 

Метрических размеров и т. п .). Если изучается скорость какого-
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либо химико-технологического процесса, то предполагается 
кинетика собственно химического превращения известна, т. е 
сана соответствующим кинетическим уравнением.

Эксперименты проводятся непосредственно на самой изучаемой 
модели, а результаты исследования обобщаются в виде безразмсрЯ 
ных критериальных уравнений. Безразмерная форма позволяет р а с «  
пространить полученные зависимости на группу подобных м е ж д щ  
собой явлений. Как правило, критериальное уравнение вклю чает‘J  
себя целый ряд критериев и симплексов подобия. Обычно разлив  
чают кинетические, диффузионные, тепловые и гидродинамические 
критерии подобия.

К и н е т и ч е с к и е  к р и т е р и и  включают в основном три крив 
терия:

к р и т е р и й  Д а м к е л е р а ,  характеризующий отношение с к о «  
рости химической реакции к изменению концентрации основного н с«  
ходного вещества по высоте (длине) реактора:
Da =  u r/e =  u/(Vc);  (3  Ю д

к р и т е р и й  М а р г у л н с а ,  характеризует отношение скоро* 
сти процесса к скорости реакционного потока:
М а =  А/ш, ( 3 4 1 Я

где к — константа скорости реакции; является кинетическим к р и т Л  
рием, учитывающим влияние соотношения энергии активации н  
температуры на скорость химической реакции; 1

к р и т е р и й  А р р е н и у с а
Агп =  E/RT.  (3 .42)1

Д и ф ф у з и о н н ы е  к р и т е р и и  описывают явления массопея 
реноса в системе. ■

Д и ф ф у з и о н н ы й  к р и т е р и й  П е к л е ,  характеризую щ ий 
отношение скорости потока к приведенной скорости молекулярной  
диффузии, обычно записывается в виде
Ред= «г  1/D, ( ^ ^ Я

где /— характерный линейный размер (например, высота или р Л
диус реактора); 1

д и ф ф у з и о н н ы й  к р и т е р и й  П р а н д т л я  I
P r , - J * / ( p D s) = v / D ,  (3.4 Ш

характеризует отношение вязкостных ввойств и диффузионной cncfl 
собности системы; 1

к р и т е р и й  Н у с с е л ь т а ,  характеризующий меру отношений 
скорости процесса к приведенной скорости молекулярной диффузии 
записывают в виде
Nux = kl/D. (3.43j
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ре:

Л г

Гг =

Ей

N'ur

Г и д р о д и н а м и ч е с к и е  к р и т е р и и  подобия: 
Р е й н о л ь д с а  

wt 
* 9

А р х и м е д а
к13 Pi -  Р2 
>2 р,, ;

Ф р у д а  
0,2 
Si '

Э й л е р а  
А Р  /
ра,2

Т е п л о в ы м и
Н у с с е л ь т а  

nl
= ~ г ;

П р а н д т л я

к р и т е р и я м и  п о д о б и я  являются

(3.46)

(3.47)

(3.48)

(3.49)

(3 .50)

(3.51)

Эти и другие критерии подробно рассматриваются в курсе про
в есо в  и аппаратов химических производств и потому здесь не ана-
• ннфуются.

При решении критериального уравнения обычно в качестве опл 
оделяем ого  выбирается один из кинетических критериев подобия. 
1еорня подобия позволяет уравнение (3.39) представить в виде з а 
висимости определяемого (кинетического) критерия (допустим, 

Ьргулиса) от определяющих критериев и симплексов подобия, на- 
"ример, в виде

Ma = J4.Re".Arn".PrJ-S, -r» . (3 .52)

)L

10 А — постоянная, характеризующая природу процесса.
 ̂равнение (3.52) устанавливает влияние гидродинамической об- 

1 гановки процесса (R e ) ;  температуры и активности катализатора 
' ' гп ) ;  диффузионных этапов (Ргд) на скорость изучаемого (моде-
• мРуемого процесса; Г — некоторый геометрический симплекс, на- 
'Ример отношение высоты аппарата Н к его диаметру D, который 
 ̂фактеризует влияние этих параметров на скорость превращения; 

| некоторый концентрационный симплекс, равный, например, от- 
'‘ ‘■чению действительной и равновесной концентраций реагирую- 

веществ.
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Эксперимент проводится для  определения показателей степей 
и коэффициента А в уравнении (3.52), для  чего последователь] 
решают частные уравнения типа M a = / i  (R e ) ;  М а = /2 (Агп) и тл 
Д алее  устанавливается точность, с которой можно пользоваты* 
полученным уравнением, а т акж е  пределы его применимости n o b L  
дельным параметрам, входящим в уравнение (3.52). Я

Метод физического моделирования используют в инженерной 
практике для перехода от исследовательских разработок к п р о м ы Л  
ленному внедрению, особенно применительно к относительно ) «  
сложным системам (например, гидравлическим или тепловым с о щ  
нофазным потоком), поскольку приходится оперировать ограни чеЛ  
ным числом критериев. I

При анализе сложных, многофазных систем, с которыми чацЯ  
всего и приходится иметь дело в химико-технологических п роц ессам  
теория подобия наталкивается на принципиальные трудности, о б у й  
ловленные сложностью масштабных переходов, большим н а б о р Л  
определяющих критериев и симплексов подобия, многостороннЛ 
стью связей в системе, неизбежностью введения упрощающих д Л
лущений и т. п. |

Математическое моделирование. Математическое моделированЛ
является методом, при котором изучение явления о с у щ е с т в л я е т е  
на так  называемой математической модели. Математической мШ 
делью принято называть систему уравнений (конечных или диффИ 
ренциальных), которая описывает всю совокупность явлений, Л  
ставляющих данный процесс. При этом предполагается, что ф и зн  
ческая сущность явления известна и для  его описания н а й д е н  
модель, адекватная (соответствующая) изучаемому ф нзическоЛ  
образцу. В модели должны быть учтены все основные факторы, влиш 
ющие на процесс. Д ля  этого пользуются теоретическими предпШ 
сылками, характеризующими данное или сходное по природе Яш 
ление, а так ж е  результатами практической деятельности аналог>Л 
ных или родственных производств и сведениями экспериментально^ 
характера .

Основная отличительная особенность математического м о д е *  
рования заключается в том, что все изменения условий (так  назЯ 
ваем ая  деформация модели) производятся на самой модели ( с и Л  
ма уравнений) путем параметрического изменения уравнений, Я  
бавления новых и перестройки уж е внедренных связей. П о с к о :Л  
все эти манипуляции выполняются кибернетически при помоЯ 
электронно-вычислительных машин (Э В М ), надобность в экспеЯ  
менте или отпадает совсем, или резко сокращается число перем<" 
ных, подлежащих исследованию на фй%ческой модели.

Однако математическое моделирование процессов и реактор 
не противопоставляется физическому моделированию. Наобор< 
математическое моделирование может сочетаться с физичесш 
Д л я  нахождения вида зависимости м еж ду определяющими и о га 
деляемыми параметрами в явном виде из уравнений математичес|
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г0 описания процесса (реактора) составляется алгоритм, т. е. про- 
[рпмма решения, при помощи которой процесс анализируется на 
-)ВМ. При этом устанавливается адекватность (соответствие) пред

а н н о й  модели моделируемому процессу, для чего сравнивают 
., )умьтаты, полученные на модели, с результатами, полученными 
; реально осуществленном аналогичном или родственном процессе. 
Обычно адекватность модели определяется при помощи некоторой 
функции Ф, служащей количественным выражением адекватности:

т

<: (С/ — С/)2 >

и  е w — любое значение переменной величины в изучаемой модели 
I апример, концентрации); \i — значение этой ж е  переменной ве- 

жны, но полученной при непосредственном измерении на самом 
объекте; а\ — коэффициент, учитывающий значение данной пере- 
у  иной в их полном наборе; т  — число параметров в модели, под- 
.11 жащих изучению. После того как  адекватность модели установ- 
.1' на, определяют при помощи ЭВМ основные параметры модели.

При математическом моделировании можно решить и задачу 
( химизации, т. е. установить такие параметры процесса, которые 
обеспечат максимальную производительность аппарата при зад ан 
ием качестве готовой продукции. Именно благодаря широким воз- 
v кпостям метода математического моделирования, а т а к ж е  бур- 
н му развитию вычислительной техники этот метод находит все 
г ы иее распространение не только при создании новых произ- 
| тв, но и при совершенствовании действующих в виде создания 
•ппоматизированных систем управления технологическим процес- 
( м (АСУТП) и целой химико-технологической системой (ХТС).

| I л а  в а  4

Некаталитические процессы и реакторы

I Чо агрегатному (фазовому) состоянию взаимодействующих веществ 
I ‘ ’"ико-технологические процессы и соответствующие им реакторы 
I и hit на гомогенные и гетерогенные. В этой главе рассмотрены не- 
I к !шлитические процессы, т. е. процессы, осуществляемые без ка-
1 1,1лизаторов.

б и о г е н н ы м и  называют химические процессы, протекаю- 
'•че в однородной среде, т. е. в жидких или газообразных смесях, 

( "меющих поверхностей раздела, отделяющих части систем друг 
| друга. Г е т е р о г е н н ы м и  называют химико-технологические 

J )Queccbi, в которых реагенты находятся в разных фазах. Посколь- 
чисто гомогенную среду, не содержащую примесей и включений
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другой фазы, получить трудно, то лишь условно относят к гомогеЛ 
ным те промышленные химические процессы, которые протекаю* 
в газовой или жидкой фазе. По размеру частиц, составляющих снс> 
тему, границей м еж ду  гомогенными и гетерогенными системами счн> 
тают коллоиды и тонкие аэрозоли с величиной частиц более 0,1 mkmj 
называемые микрогетерогенными системами.

Большинство промышленных химнко-технологнческнх процессов 
относится к гетерогенным, но гетерогенные процессы часто пклкМ 
чают в качестве одной из стадий гомогенный химический процесс 
в газовой или жидкой фазе. В гомогенных средах, особенно в жид] 
кой фазе, химические реакции происходят быстрее, чем в гетероген-1 
ных, аппаратурное оформление гомогенных процессов проще и 
управление ими легче. Поэтому в промышленности широко исполы 
зуют прием гомогенизации системы для проведения химического 
процесса в однородной среде; чаще всего применяют поглощение 
газов жидкостью или конденсацию паров, растворение или п лавд к  
нне твердых веществ для получения жидкой реакционной среды. 1

4.1. ГОМОГЕННЫЕ ПРОЦЕССЫ И РЕАКТОРЫ

Гомогенные процессы в газовой фазе особенно характерны для ор« 
ганической технологии и в ряде случаев реализуются испарением 
органических веществ с последующей обработкой паров газообра» 
ными реагентами — хлором, кислородом, диоксидом серы, оксидам! 
азота; соответственно происходят химические реакции х л о р и р о 
в а н н  я,  о к и с л е н и я ,  с у л ь ф и р о в а н и я ,  н и т р о в а н и !  
и т. д. Часто применяют парофазный п и р о л и з ,  т. е. нагреванж 
паров органических веществ без доступа воздуха с целью получени! 
новых продуктов; прн пиролизе происходит расщепление сложны] 
молекул с образованием свободных радикалов, предельных и не 
предельных углеводородов, которые вступают в реакции полимерН 
зации, конденсации, изомеризации и др. Пиролиз жидких и газо 
образных веществ называется так ж е  к р е к и н г о м .  Примером про 
мышленных газофазных процессов может служить термическое! 
фотохимическое хлорирование углеводородов для получения оргй 
нических растворителей, ядохимикатов и других продуктов органИ 
ческого синтеза.

Парофазный пиролиз углеводородов — метана (природного гг 
з а ) ,  нефтепродуктов, каменноугольной смолы — происходит по р* 
дикальио-цепному механизму. Сперва молекулы расщепляются, о< 
разуя свободные радикалы, которые затем продолжают цепь, за 
имствуя атомы водорода и образуя-Л ж ы е радикалы. Заданный сс 
став продуктов реакции можно получить, изменяя т ем п ер ату р у !  
время пребывания продуктов расщепления в реакционной зоне. 1

В технологии неорганических веществ газофазные гомогенны 
процессы осуществляются, например, в производстве серной, азсп 
ной и соляной кислот. Так, в парах сжигают серу в печах каме{1
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лого типа для  получения диоксида серы; получают оксид азота из 
„ о здуха  в условиях низкотемпературной плазмы ( 103— 105 К) по
реакции

>•, +  0 2  =  2NO, \Н  =  — 179,2  кД ж

В низкотемпературной плазме осуществляется т ак ж е  электро
крекинг углеводородов, например метана с целью получения аце- 
, плена, синтез озона из кислорода и др.

В производстве азотной кислоты в газовой фазе идет окисление 
оксида азота в диоксид по суммарному уравнению

2N'0 +  O j =» 2 N0 2 , А//= - 1 1 9 , 3  кД ж

В газовой фазе идет синтез хлороводорода из водорода и хлора 
н производстве соляной кислоты по экзотермической реакции

II, |-С12 4=2НС1

Гомогенные процессы в жидкой фазе применяют в промышлен
ности чаще, чем газофазные. Скорость химических реакций в ж и д 
кой фазе, к а к  правило, в тысячи раз выше, чем в газах  (при той 
же температуре), но скорость диффузии в жидкостях значительно 
меньше, чем в газах , вследствие высокой вязкости жидкости. Коэф
фициент диффузии в газах  составляет 0,1 — 1 см2/с, а в жидкостях
10 4—10~5 см2/с.

К гомогенным процессам в жидкой фазе относятся, например, 
реакции нейтрализации и обменного разложения в технологии ми
неральных солей. В жидкой фазе осуществляют ряд процессов в 
технологии органических веществ: получение простых- и сложных 
эфиров, полимеризация в растворах и расплавах, щелочное плавле
ние бензолсульфокислот в производстве фенола, отдельные стадии 
сернокислотной гидратации этилена в производстве этилового 
спирта и др.

В гомогенных средах — газовой и жидкой — многие процессы 
и-чут по цепному механизму: окисление, полимеризация и пиролиз 
Углеводородов, галогенирование углеводородов, синтез хлороводо- 
I <аа из элементов и др.

На скорость гомогенных процессов в газовой и жидкой фазах 
п ли я ют концентрации реагирующих компонентов, давление, тем- 
"сратура и перемешивание.

Подавляющее большинство реакций протекает в несколько ста- 
ли,|. Скорость всей реакции обычно лимитируется скоростью самой 
' ( Тленной стадии, которая и определяет порядок реакции. Поэто- 

МУ. как  правило, порядок реакции не совпадает с ее молекулярно- 
1 Т|,|о, т. е. суммой числа молекул, вступающих во взаимодействие 
"о стехиометрии суммарного уравнения реакции. Например, распад 
"°1>оксида водорода по схеме 
2 , 1А - * 2 Н аО + О а
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должен был бы протекать к ак  реакция второго порядка, в д е н с т в Я  
тельности ж е порядок этой реакции зависит от условий ее л р о в е ,Л  
ния. Поэтому принято разграничивать порядок реакции и ее MojjB 
кулярность. J

Под порядком реакции понимают сум м у показателей степеней при к о н ц е я  
трациях реагирующих вещ еств в кинетическом уравнении.

По м о л е к у л я р н о с т и  реакции делят  на моно-, би- и тримД  
лекулярные (одновременное столкновение более трех молекул в !  
роятностно невозможно), по п о р я д к у  — нулевого, первого, в тД  
рого, третьего и дробного порядка.

К мономолекулярным относятся реакции внутримолекулярньш 
перегруппировок A-*-D (изомеризация, инверсия) и реакции разл<м 
жения A->-D+R. Например, при пиролизе углеводородов мономо! 
лекулярные реакции образования непредельных соединений I
QjHe =. С2Н4 +  Н2 :

CjHj =  С3Н6 +  Hj и т. д.

Бимолекулярные реакции делят  на реакции присоединения A f l  
+ А-*-А А или А -f В-*-АВ, разложения 2A-*-D + R и замещения (о Я  
мена) А + ВС-^АВ + С или AB + CD-»-AC + BD. К обменным о т н я  
сится множество реакций в газах  и растворах, например р е а к ц Л  
двойного обмена в растворе 
NaCI +NH4HC03 ^ N H 4CI +N aH C03

на которой основано производство соды *.
Тримолекулярные реакции, при которых сталкиваются и т а и  

модействуют три молекулы, встречаются сравнительно редко; о б ь Л  
но они идут постадийно. Тримолекулярными могут быть реакщИ 
присоединения, обмена, рекомбинации, т. е. соответственно !
ЗА —*• D; 2 А 4* В —► D-f~R; A В 4 * С ~► D +  R -f- • • •

Влияние концентрации реагирующих веществ. На скорость химЯ 
ческих реакций в общем случае влияние концентрации описывает<Я 
уравнением
и = k\c, (4.В

причем и может быть выражено через изменение массы п р о д у к в  
D в единице реакционного объема концентрации с  или степени npfl 
вращения х во времени, т. е. 5

• Э ту  реакцию можно отнести к гомогенным лишь условно, т а к  к ак  
сопровож дается выделением твердой фазы — осадка NaHCOj.

« I  =  — —  =  k i \Cах ( 4 Я

(4 .1
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dx
dx (44)

1дС л с  определяется различно, в зависимости от порядка реакции 
L  братимости ее, а т ак ж е  от степени перемешивания.
Г С точки зрения химической кинетики реакции делят  на простые
и сложные.

П р о с т ы е  р е а к ц и и  обычно протекают в одну стадию. По- 
|ядок таких реакций совпадает со стехиометрическими коэффици
ентам и уравнения реакции.

В общем виде кинетическое уравнение простой необратимой ре
нин

»д  • Ш -*■ П родукты

' гласно закону действующих масс имеет вид

Е in выразить концентрации реагентов через степень превращения 
х 3.1 промежуток времени т, то скорость необратимой реакции пер- 
[оп> порядка определяется уравнением

ми процесс осуществляется в реакторах вытеснения или любых 
ппаратах периодического действия.

После интегрирования уравнения (4.6) получаем

р  к — константа скорости реакции, которая зависит от температу- 
Ры и не зависит от концентрации реагирующих веществ; размер- 
к к обратна размерности времени.

Из выражения (4.7) получаем

(4 .5)

(4.6)

(4.7)

— е“  .  (4.9)

(4.8)

Для реакции первого порядка в реакторах смешения 
[  * / т =  Л ( | - X ) ,  (4.10)(4.Ю)

(4.11)

t  '<• вис им ость степени превращения х и доли ( 1—х) оставшегося 
■(,Дного вещества от времени согласно уравнению (2.67) приве-
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1)Ж

3
должен был бы протекать к ак  реакция второго порядка, в действ] 
тельиости ж е порядок этой реакции зависит от условий ее прове, 
ния. Поэтому принято разграничивать порядок реакции и ее мо, 
кулярность.

Под порядком реакции понимают сум м у показателей степеней при kohi 
трациях реагирующих вещ еств в кинетическом уравнении.

По м о л е к у л я р н о с т и  реакции делят  на моно-, би- и тр н м Л  
лекулярные (одновременное столкновение более трех молекул ] в Я  
роятностно невозможно), по п о р я д к у  — нулевого, первого, в т Л  
рого, третьего и дробного порядка.

К мономолекулярным относятся реакции в н утр и м о л екул яр н м  
перегруппировок A-»-D (изомеризация, инверсия) и реакции р а зл м  
жения A-*-D+R. Например, при пиролизе углеводородов мономо* 
лекулярные реакции образования непредельных соединений 
С ,Н « =  С 2 Н4 Н , -

С Д )  =  С 3Н5  +  H j и т . д .

Бимолекулярные реакции делят  на реакции присоединения А Д  
+ А->-АА или А+В-*-АВ, разложения 2A-»-D + R и замещения (об
мена) А + ВС->АВ + С или AB + CD->-AC + BD. К обменным отно
сится множество реакций в газах  и растворах, например р е а к ц Л  
двойного обмена в растворе 
NaCI +  NH4 H C03 ^  NH4CI +  N aH C 0 3

на которой основано производство соды *. |
Тримолекулярные реакции, при которых сталкиваются и в з а Я  

модействуют три молекулы, встречаются сравнительно редко; о б ь Л  
но они идут постадийно. Тримолекулярными могут быть р е а к ц н  
присоединения, обмена, рекомбинации, т. е. соответственно
ЗА —► D; 2 A -f* И D "f* RI A -fB-bC-+D + R+ .*•

Влияние концентрации реагирующих веществ. На скорость х и м я  
ческих реакций в общем случае влияние концентрации о п и с ы в а е т е  
уравнением
и  =  к \ с ,  ( Д

причем и может быть выражено через изменение массы п р о д у к *  
D в единице реакционного объема концентрации с  или степени п (Н  
вращения х во времени, т. е.

и\ =  ~г~~ =  куХе,  ( ч |
от
d с  ж  1

«г =■» а яа т  ■

• Э ту  реакцию можно отнести к гомогенным лишь условно, т а к  к а к  0^  
сопровож дается выделением твердой фазы — осадка NaHCOj.
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L e \c определяется различно, в зависимости от порядка реакции 
t , братимости ее, а т ак ж е  от степени перемешивания.
Г С точки зрения химической кинетики реакции делят  на простые
и сЛожные.

П р о с т ы е  р е а к ц и и  обычно протекают в одну стадию. По- 
L док таких реакций совпадает со стехиометрическими коэффици
ентами уравнения реакции.

В общем виде кинетическое уравнение простой необратимой ре
нин

\ ; iB  -*■ П родукты

Пилено закону действующих масс имеет вид

< й выразить концентрации реагентов через степень превращения 
х за промежуток времени т, то скорость необратимой реакции пер- 
■рю порядка определяется уравнением

■in процесс осуществляется в реакторах вытеснения или любых 
апп аратах периодического действия.

После интегрирования уравнения (4.6) получаем

1де к — константа скорости реакции, которая зависит от температу- 
Ры и не зависит от концентрации реагирующих веществ; размер- 
h ' ь к обратна размерности времени.

Из выражения (4.7) получаем

(4.5)

dt
. - — - * <  1 - х ) . (4.6)

(4.7)

(4.8)

(4.9)

Для реакции первого порядка в реакторах смешения
I -v/х =  Л (I  — JC). (4.10)

(4.11)

Зависимость степени превращения х и доли ( 1—дг) оставшегося 
°Дного вещества от времени согласно уравнению (2.67) приве-
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1-х Рис. 4 .1 . Зависимость вы хода продукта 
количества оставш егося вещ ества ( 1 —лг)| 
времени дл я  необратимой реакции пер 
порядка

дена на рис. 4.1. В точке пересечен 
кривых корни уравнений (4.8) и (4.J 
равны х = Ч 2- Поэтому для  реак (  
разложения время т„ называют пе| 
дом полураспада.

Уравнения (4.6) — (4.11) прнм< 
мы для расчетов первой фазы крек| 
га углеводородов (A-»-B-|-D), из( 

ризации (А-*-В) и других реакций первого порядка в соотае1 
вующих реакторах (смешения или вытеснения); они нередко 
меняются в технологии для приближенного расчета конста(| 
скорости или времени пребывания реагентов в аппарате при 
ратимых процессах, если они в данном аппарате еще далеки 
состояния равновесия.

С л о ж н ы е  р е а к ц и и  протекают обычно в несколько ста; 
среди которых могут быть и обратимые.

К и н е т и ч е с к о е  у р а в н е н и е  о б р а т и м о й  р е а к цI 
п е р в о г о  п о р я д к а  выглядит сложнее, т ак  к ак  учитывает с̂  
рость прямой и обратной реакций. Например, реакцию взаимщ 
превращения тиоцианата и тиомочевины NH4SCN 5=* (NH2) 2SC в 
щем виде можно представить как  

»,
А ------- В

Так как  реакция одновременно протекает в прямом и обратном 1 
правлениях, то ее скорость равна разности скоростей прямой и о 
ратной реакций, к аж д а я  из которых является мономолекулярнс 
Д л я  реактора идеального вытеснения уравнение скорости имеет в|

6х
=  * i ( l  — х )  — k jx .  (4.1dr

В момент равновесия
йх

ной реакций равны, поэтому 
*i (I — дгр) — kixf  = О, 

откуда константа равновесия

dt = °  т. е. скорости прямой и обр^

(4.1

I —  ДГр
(4.1'

Пользуясь уравнением (4.14), рассчитывают константы скорое 
прямой и обратной реакций при известной К.
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■ С к о р о с т ь  н е о б р а т и м о й  р е а к ц и и  в т о р о г о  п о 
к а  А+ B-*-C + D так ж е  пропорциональна концентрации реаги- 

i ^ m u x  веществ А и В. Д л я  реактора вытеснения

I JLE. =  * ( !  — JC) (I  — JC) =  Л (I  — JCX2- (4 .15)
dt

По второму порядку могут идти некаталитические реакции гид- 
L,( ования, синтезов фосгена и хлористого сульфурила и др.

с к о р о с т ь  р е а к ц и и  т р е т ь е г о  п о р я д к а  пропорцио- 
L  ;,,иа концентрации трех реагирующих веществ, А, В, D. Допустим, 
С, реагенты взяты в эквивалентном соотношении, тогда

=  (4.16)

рс кции третьего порядка вследствие небольшой скорости имеют 
^ . (^ п р а к т и ч е с к о е  применение.

Чтобы вычислить константу скорости при заданных начальных 
концентрациях реагирующих веществ, необходимо определить сте
пень превращения вещества х через определенный промежуток вре
мени т. И, наоборот, зная к, можно установить долю прореагиро
вавшего вещества за любой промежуток времени. Анализируя урав 
нения (4.6) — (4.16), можно видеть, что чем выше порядок реакции, 

м больше она ускоряется с повышением концентрации реагирую
щих веществ.

На практике большинство химических реакций — это сложные 
сакции, протекающие через ряд промежуточных стади й — обрати- 
| параллельные и последовательные реакции. Стехиометриче- 
ь ( уравнение сложной реакции отраж ает начальное и конечное 
осгояния системы и не дает  представления о механизме реакции. 

| описания скорости сложных реакций можно рассматривать нх 
простые, предположив, что они протекают в одну стадию (этот 

рие-м применим, если промежуточные продукты не обнаружива
ет 1‘я аналитически).

Чля условно простой н е о б р а т и м о й  р е а к ц и и  
Г1 : 4В 4 . dD  -*• П родукты

инетическое уравнение можно записать так :

<4-17)
•ц‘ а, р и б — частные порядки реакций, определенные эксперимен-
1 "«но. Молекулярность и порядок сложных реакций обычно не
1,1 падают, т. е. а ф а ;  и бфс1. Общий порядок сложной реак- 
1,111 как  правило, является дробным.

Для о б р а т и м о й  р е а к ц и и  
+ * В ; :sS -4-/-R,

(4.18)
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где k\ и k2— константы скоростей прямой и обратной реакц и й  
р, б и X — частные порядки реакций.

Д ля  п а р а л л е л ь н о й  р е а к ц и и

Классический пример параллельных химических реакций — 
ленне амм иака  в производстве азотной кислоты (см. гл. 10) . , 1| 
висимости от условий проведения процесса могут протекатЩ 
дующие параллельные реакции:
4NH3 + 50* 4N0 + 6Н-/)
4NH3 + 402 — + 6Н/)
4NH3 + 3 0 j -► 2N* +  6Н*0

При п о с л е д о в а т е л ь н ы х  р е а к ц и я х  образовав™ 
промежуточный продукт в результате дальнейших реакций Р 
конечный продукт. Последовательно происходят многие р е !  
органического синтеза, например хлорирование, нитрование ,*  
фирование и окисление углеводородов. Хлорирование б ен зо л Г  
по следующей упрощенной схеме:

Влияние давления. П о в ы ш е н и е д а в л е н и я  уско р яете  
вые реакции аналогично повышению концентрации р еа ген тов  
как  с ростом давления увеличиваются концентрации компоН 
Следовательно, влияние давления увеличивается с возрасМ 
порядка реакции. Если прн атмосферном давлении д в н ж у и и Я  
процесса равна Ас, то при давлении Р

Д ср  — Ь с Р " ,

где Р\ — безразмерное давление, т. е. отношение применяемогв 
ления к  атмосферному; п — порядок реакции. J

Однако в ряде каталитических процессов как  с п о в ы ш е н и е » ,  
и с понижением давления может иддеияп.ся порядок ре*®  
энергия активации ее; в результате изменится к о н с т а н т а  с< 4  
реакции к. |

Всегда благоприятно применение давления д я процессов.* 
кающих с уменьшением газового объема, так  как , согласно I  
пу Ле Шателье, повышение давления вызывает увеличение ч

скорость превращения исходного реагента А

dCK
UA =  7 7 ”  =  *1СА +  *2СА  =  (* »  +  **> СА - (4

Celle C4H5CI C ^ C I ,  СбН3С13
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продукта. При этом константа равновесия /Слг. выраженная в мо- 
,ирных долях, прямо пропорциональна давлению Р  в степени из

би ен и я  числа молей Дп  по реакции, т. е.
(4.21)

■ i  Выход продукта газовой реакции синтеза увеличивается с повы
шением давления (рис. 4 .2). Как видно из рис. 4.2, очень высокие 

Давления применять невыгодно. Повышение давления уменьшает 
3('|Ьем газовой смеси, в результате чего снижаются размеры аппа
р а т о в  и сечения газопроводов.

Небольшое повышение давления мало влияет на скорость про- 
ц, сов в жидкой фазе, однако скорости многих реакций в жидкой 
среде сильно увеличиваются при весьма высоких давлениях. Так, 
П| | давлении в несколько сотен мегапаскалей скорость процессов 
п( шмеризации некоторых мономеров увеличивается в десятки раз.

ииовлено, что при нормальной температуре молекулы газов де- 
фермнруются при давлениях выше 350—500 МПа, а молекулы ор
ганических жидкостей — выше 700 МПа. При давлениях, соответ
ствующих деформации молекул, можно проводить такие синтезы, 
которые трудно или невозможно осуществить при обычных давле- 
нн
I В л и я н и е  температуры. П о в ы ш е н и е  т е м п е р а т у р ы  вызы

вает ускорение гомогенных реакций в соответствии с уравнением 
Апреннуса. Таким образом, уравнение скорости процесса, учиты
вающее влияние всех основных параметров его, имеет вид

_£_
“ 4 V  кг лсР". (4.22)

\Уровн, ние  (4.22) называют кинетической мод елью  проц е с с а .
В  ’Ц повышении температуры ускоряются и диффузионные про- 
Иесег Однако повышение температуры ограничивается условиями 
ТМновесия, возникновением побочных реакций и другими причи-
II -и Д ля всех процессов стремятся 
И^ановип, наиболее рациональную 
LZ®vl,aTypy, при которой затраты на 
Uecoo,"1ПМе окУпаются ускорением про

мер*” оГ,Ратим» х  реакций повыше- 
) с *м,1еРатуры, увеличивая констан-
впХ*500™ химической реакции, од- 

‘  v* n 'H0 влняст на равновесие. Вы- 
■ Э 'ы в а л о с ь  (см. гл. 2 ) ,  что для 
ft п* обратимой экзотермиче- 
еннаиКЦНН ^  требуется опре
ваю,,, 0Птимальная температура, Я  
С  W г ,  максимальному выходу Рис- 4А Зависимость вы-

Га Оптимальную TeMneDaTVDV хода "Р0ДУкта газовой Ре‘бпати, „ Ш1У1и температуру акции синтеза от давления
ч гимои экзотермической (Г , с , т = const)
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реакции можно вычислить, исходя из кривой равновесных темпера^ 
тур (см. рис. 2.12) и уравнения Аррениуса, по формуле

Г “пт =  2,3RT  р E + m q v '  (4

1 +  m q v ‘ g  Е

где Т — температура, К; R — молярная газовая постоянная 
кД ж / (м о л ь -К ) ; ш  — коэффициент в уравнении реакции при вещ еств
ве, находящемся в недостаточном количестве против стехиометрия 
<7Р — теплота реакции, кДж/моль; Е — энергия а к т и в а ц и А  
кДж/моль; Гр— равновесная температура при х = х р.

Влияние перемешивания. Перемешивание имеет наибольшее знаЛ 
чение для  жидкостных процессов, поскольку скорости диффузии ш  
жидкостях в десятки и сотни тысяч раз меньше, чем в газах. П ер е !  
мешивание растворов позволяет сильно увеличить общую с к о р о с Н  
процесса за счет снятия диффузионных торможений. Перемешивав 
ние жидкости наиболее часто проводится в резервуарах с механии 
ческими или пневматическими мешалками.

Д ля  газовых реакций перемешивание необходимо, во-первых! 
для  начального смешения компонентов и, во-вторых, для в ы р а в н н  
вания концентраций и температур в ходе процесса. Начальное с м м  
шение осуществляется при помощи разнообразных форсунок и лв  
сопл, через которые подводятся газы, с таким расчетом, чтобы оиц 
смешались в общем турбулентном потоке.

Рис. 4.3. Типы реакторов дл я  гомогенн«Я( процессов газоф азных (о—д ) и ж » ; 
кофаэных (д—з ) :
а .  б  — камерные реакторы с горелками (а  — режим идеального вытеснения; б  — проме* 
точный); в — камерный реактор с сильным перемешиванием, изотермический; г .  д  — г п  
чатые реакторы вытеснения, политермического режима; е ,  а — реакторы с м е ш а лк а м * ,Г  
жим полного смешения (г  — одиночный периодического действия; ж  — одиночный нев 
рыиного действия; з  — каскад реакторов); А. В — исходные реагенты; О — п р о дук ты ]  
акции 1



реакторы для гомогенных процессов. Гомогенные реакторы 
Сюльшинстве случаев являются типовой химической аппаратуре 
т е. серийно выпускаются машиностроительными заводами и выС 
раю тся  по соответствующим каталогам , нормалям и справочника 
Основные типы гомогенных реакторов приведены на рис. 4.3.

Газофазные процессы проводят, к ак  правило, в камерных и тру 
чатых реакторах. Часто применяют пламенные реакторы — горел 
и камеры сгорания, в которых для  смешивания газовых реагент 
имеются специальные устройства — сопло, эжектор, центробежш 
смеситель и др. Камерные реакторы используются для  синте 
х.юроводорода (рис. 4.3, а ) ,  для  сжигания серы, термического хл 
рирования метана (рис. 4 .3 ,6 ) ,  термоокислительного пиролиза м 
тана и др. По гидродинамическому режиму некоторые камерные р 
акторы, например с центробежным смесителем (рис. 4.3, в ) ,  пр 
ближаются к полному смешению, а некоторые — к идеальному bi 
тиснению (рис. 4.3, а ) .  Камерные реакторы обычно футерованы ки 
. >гоупорным или жароупорным материалом; горелки выполнях 
ш .тегированных сталей или специальных металлов (например, та 
тал для синтеза НС! из элементов). Трубчатые реакторы выполн 
ют в виде газовых теплообменников (рис. 4.3, г) или охлаждаемь 
реакторов типа труба в трубе (рис. 4.3, (?) и работают при режии. 
идеального вытеснения.

Д ля проведения жидкофазных процессов наиболее характерн 
реакторы с различными перемешивающими устройствами. Период| 
ческие процессы ведут обычно в одиночных резервуарах с мех; 
ннческнми мешалками и другими видами перемешивания (ри 
4.3, е )  или в автоклавах . Д л я  непрерывных жидкофазных процессс 
применяют проточные реакторы — одиночные с перемешивание 
(рис. 4 .3 ,ж ) ,  каскад  реакторов с мешалками (рис. 4 .3 ,з ) ,  а т а к »  
реакторы вытеснения такие же, к ак  и для  газофазных процессе; 
■'^пример охлаждаемый трубчатый реактор вытеснения (рис. 4.3, д  
Жидкофазные гомогенные реакторы применяются для  реакций о( 
мена в растворах (например, нейтрализация), этерификации, диг 
вотирования, полимеризации, поликонденсации и др.

ЗАКОНОМЕРНОСТИ ГЕТЕРОГЕННЫХ ПРОЦЕССОВ

Гетерогенные процессы характеризуются наличием двух  или боле 
П |;1имодействующих фаз, поэтому они протекают с переносом вепи 
с , »а через поверхность раздела фаз. При этом межфазный массс 
"еренос может быть или самостоятельным процессом, или сопрс 
’’"Ждать химическое превращение взаимодействующих компонен 
^<Jlt В первом случае происходят чисто физические или физико-хи 

"ческие изменения, такие, как  абсорбция, адсорбция, десорбция 
Металлизация, испарение, плавление и т. п., а во втором — хими 

ич'кие реакции, осложненные массообменом. Сами по себе хими 
ltc«He реакции могут проходить гомогенно, т. е. внутри одной и.



фаз или ж е на границе раздела фаз. На границе раздела фаз проЗ 
текают реакции м еж ду компонентами, один из которых находится] 
в твердой фазе, а другой в газовой, жидкой или отдельной твердой 
фазе.

Равновесие и скорость гетерогенных процессов. Эти параметры
представляют собой функцию многих переменных, и поэтому коли
чественная оценка гетерогенных процессов весьма сложна. Д ля  уп-| 
рощения рассматривают процесс по стадиям. Определяют наиболее! 
медленную стадию (диффузия или химическая реакция) и, описав! 
ее математически, описывают тем самым процесс в целом. Такой 
подход оправдан, если скорости диффузии и химического превра
щения несоизмеримы. В противном случае приходится учитывать 
оба фактора и кинетическое уравнение сильно усложняется.

Р а в н о в е с и е  в г е т е р о г е н н ы х  х и м и ч е с к и х  п р о - 1  
ц е с с а х ,  т ак  ж е как  и в гомогенных, определяет выход готового* 
продукта. На гетерогенное равновесие влияют температура, д авле -1  
ние, концентрация реагирующих компонентов и т. п. Равновесие 
фаз определяется правилом фаз. Правило фаз — наиболее широкое 
обобщение гетерогенного равновесия.

Д л я  определения фазового равновесия, в особенности в системах 
жидкость — твердое (Ж—Т), применяют диаграммы фазового coJ 
стояния, в которых одно из свойств системы определяют как  функ-ч 
цию состава по опытным данным. Например, для  определения темн 
пературы фазового перехода равномерно нагревают твердый матеЛ 
риал или охлаждаю т расплав. При температуре, отвечающей кри-j 
сталлизации расплава (или плавлению твердого), прекращ аете ! 
или замедляется снижение (или повышение) температуры за счет 
выделения или затраты теплоты кристаллизации. На кривой t = f ( x  
появляется горизонтальный участок в период кристаллизации или 
плавления. Анализ диаграмм фазового состояния позволяет onpej 
делять равновесный выход и условия, дающие максимальное при« 
ближение реального производственного процесса к равновесному,

Равновесные концентрации компонентов в соприкасающихся 
фазах определяются законом распределения вещества, согласна 
которому

соотношение равновесных концентраций компонентов в д вух  соприкаса» 
щихся фазах есть величина постоянная при постоянной температуре.

Постоянство соотношения не нарушается при изменении концеиЯ 
трации компонента или общего давления в системе.

Широко распространенная в промышленной практике гетероВ 
генная система Г—Ж описывается законом Генри, который преДЯ 
ставляет собой частный случай зак<^а распределения
P =  ^N,  (4 .2 4 В

где р  — равновесное парциальное давление поглощаемого компои 
нента в газе ; N — молярная доля поглощаемого компонента в рлсв 
творе; ф — постоянная Генри, имеющая размерность давления.
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Равновесие м еж ду  исходными реагентами и продуктами хими
ческой реакции, происходящей в какой-нибудь фазе, определяется 
константой равновесия Кр, Кс или Кп, так  ж е  как  и для  гомогенных 
процессов. На практике часто достичь равновесия не удается в ос
новном из-за того, что скорость технологического процесса прогрес
сивно убывает по мере приближения к равновесию.

С к о р о с т ь  г е т е р о г е н н ы х  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  при идеальном вытеснении и неполном пере
мешивании вы ражается уравнением 

д а
и =• —-----=  k f \  с .dr

При режимах, близких к полному смешению,

и -  —-  = kFAск,*6

где Дс„ — конечная движ ущ ая сила процесса.
В каждом конкретном случае общее кинетическое уравнение 

принимает определенную форму в соответствии с характером дви 
жущей силы процесса Дс, факторами, определяющими коэффици
ент массопередачи k, способами выражения поверхности соприкос
новения фаз F и т. п. Различные способы выражения движущей си- 
лы процесса и поверхности соприкосновения фаз в зависимости от 
мида гетерогенной системы и способа технологического (аппаратур
ного) оформления процесса уж е были рассмотрены. Коэффициент 
массопередачи k является функцией многих переменных. В об
щем виде k зависит от констант скоростей прямой, обратной 
и побочных реакций, коэффициентов диффузии D реагирующих ве
ществ и продуктов реакции, скоростей потоков реагирующих ве 
ществ w,  интенсивности перемешивания реагентов I, вязкости жид-
1 их и газообразных компонентов }i, плотностей реагирующих ве
ществ р, поверхностного натяжения на границе раздела фаз а, гео
метрических характеристик аппарата Г и т. п. Поэтому общая функ- 

иональная зависимость для  k может быть записана в виде
* <р(*\ D,  w ,  I ,  (1 , р, о . Г , . . . ) ,  (4.25)

ie k' — константа скорости реакции.
Так к ак  в химико-технологическом процессе всегда участвует 

Щ'сколько веществ (два минимум), то уравнение (4.25) соответст
венно усложняется, поскольку появляется несколько коэффициентов 
Ч|ффу3ии, плотностей и т. п. Поэтому аналитический расчет коэф
фициента массопередачи практически невозможен и для его опре
деления в каж дом  конкретном случае нужна постановка специаль
ного эксперимента. Сложная зависимость (4.25) может быть упро
чена исключением ряда переменных, если известно, в какой обла
я н  идет процесс — диффузионной, кинетической или переходной. 
'Имитирующую стадию можно определить, изучая влияние пара-
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Рис. 4.4. Влияние^темпе- 
ратуры  Т и скорости г а 
за  w  на общую ско
рость процесса и: Wi>
>W2>Wi>W4

метров технологического режима на о® 
щую скорость процесса и. Если и во*  
растает с повышением температуры в см 
ответствии с законом Аррениуса и теш 
пературный коэффициент у =  йг-но/А:г^| 
> 1 ,5 ,  то, как  правило, лимитирую щ Д 
стадия — химическая реакция и процеа 
идет в кинетической области. Если ж е ■ 
растет с увеличением скоростей потоке» 
реагирующих фаз, то лимитирующая с т Я  
дия — это массообмен м еж ду ф азам ! 
и процесс идет во внешнедиффузионна! 
области. На рис. 4.4 показано в л и ян м  
температуры и скорости газового п о то Л  
на кинетику процесса в системе Т—Г д л  
обжига, горения, газификации. Из рив, 
4.4 видно, что в области низких тем п а  

ратур скорость процесса резко повышается с ростом тем п ер атур В  
т ак  к ак  определяющей стадией служит химическая реакция. Вош  
ласти высоких температур скорость химических реакций насто^И  
ко возрастает, что процесс переходит в диффузионную о б л асть И  
общую скорость процесса лимитирует степень турбулизации г а* 
зового потока (пропорциональная скорости газа  w r).  Такой в ш  
кривых зависимости скорости процесса или выхода продукта о !  
температуры и скоростей реагирующих фаз (или от степени их 
перемешивания) характерен и для  других гетерогенных с и с т е м

Анализ уравнения (4.25) дает  возможность определить услови! 
интенсификации технологических процессов и увеличения их скД  
рости за счет повышения коэффициента массопередачи.

Д ля  процессов в диффузионной области увеличение коэффицн 
ента массопередачи k достигается главным образом у в е л и ч е н и я  
турбулентности взаимодействующих фаз, в результате чего ум ен ^  
шаются диффузионные торможения и непрерывно обновляется мез 
фазная поверхность. Но увеличение турбулизации целесообраз! 
лишь до перехода процесса в кинетическую область. Дальнейил 
турбулизация снижает эффективность работы реактора вследств! 
уменьшения движущей силы процесса, некомпенсированного воЯ 
растанием F и k (см. гл. 2 и 3 ).

Увеличение движущей силы гетерогенного процесса дости гаетЛ  
повышением концентрации реагирующих веществ, применением о я  
тимальных температур и давления и др. Развитие межфазной п<§ 
верхности осуществляется совершенствованием ко н стр укц Л  
реакторов и применением интенсивного гидродинамического р в  
жима.

Коэффициент массопередачи в основном рассчитывается по э ш  
лирическим критериальным уравнениям. Так, для  неподвижна 
(фильтрующего) слоя в системе Г—Т зависимость коэффициен1
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массопередачи от гидродинамической обстановки процесса и при
воды твердого материала характеризуется соотношением

0 ,3 0 Re Ф
N.U -  nl STas , -^ - ргд —  • «.26)Re0 ,36  -  1 .90

где Nuд =/г///) — диффузионный критерий Нуссельта; R e= wd/\  — 
к1 итерий Рейнольдса; P rfl=v/D — диффузионный критерий Прандт- 
:я ; е  — доля пустот в слое (его порозность); Ф — фактор формы, 
лвный отношению поверхности твердой частицы к поверхности рав 

новеликой сферы. Коэффициент диффузии D, входящий в критерии 
\ид и Ргд, определяется обычно расчетным путем или находится в 
с ответствующей справочной литературе.

Кинетика гетерогенных процессов, конструкция реакторов и ме
тоды их расчета, приемы интенсификации процессов определяются 
прежде всего фазовым состоянием взаимодействующих реагентов 
п продуктов реакции. Поэтому ниже рассмотрены процессы и ре- 
пкторы длй основных видов взаимодействующих двухфазных гете
рогенных систем, применяемых в химических производствах.

43 ПРОЦЕССЫ И РЕАКТОРЫ
ДЛЯ СИСТЕМЫ ГАЗ — Ж ИДКОСТЬ ( Г - Ж )

Процессы с участием жидких и газообразных реагентов широко 
применяются в химической промышленности. К ним относятся аб 
сорбция и десорбция газов, испарение и конденсация паров, дистил
ляция и ректификация жидких смесей, пиролиз жидкостей, поли-
VI ризация в га зах  с образованием жидких полимеров и т. д. Д ля  
системы Г—Ж особенно характерны абсорбционно-десорбционные 
процессы.

А б с о р б ц и я  — процесс поглощения газов жидкостями с обра- 
жанием растворов. Если абсорбция сопровождается химической, 

реакцией, она называется х е м о с о р б ц и е й .  Сорбционные про
цессы широко распространены в химической технологии и сл уж ат  
уставной частью производств соляной, серной, азотной, фосфорной

11 других кислот, аммиака и соды, они применяются для  улавлива- 
чия компонентов коксового газа  и газов нефтепереработки, при очи
т к е  выхлопных газов, в технологии органического синтеза и т. п.

Д е с о р б ц и я  — процесс, обратный абсорбции, — заключается в 
!!'>!делении из жидкости растворенных в ней газов *. На практике 
Десорбцию называют о т г о н к о й  и осуществляют нагреванием 
Жидкости и пропусканием через нее инертного газа  или водяного 
" ара. Выделение газообразного компонента из раствора происходит 
благодаря уменьшению парциального давления десорбируемого 
К()мпонента в газовом потоке. Десорбция используется почти так

Понятие «десорбция» вклю чает в себя т а к ж е  выделение газов и жидко- 
адсорбированных -твердыми вещ ествами.
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H jSO ,, %

Рис. 4.5. Д и аграм м а фазового состояния состав — температура ки 
пения для трехкомпонентной системы HjO—H N 0 3—H2SO«

ж е часто, как  абсорбция, так  как  сорбционные процессы обычн^| 
комбинируют; сперва абсорбируют нужный газовый компонент, з и  
тем десорбируют его в концентрированном виде. Именно в такой] 
последовательности ведется промышленный процесс извлечения 
бензола и его гомоголов из коксового газа .

Равновесие в системе Ж— Г, как  и для  других гетерогенных сие* 
тем, определяется с помощью правила фаз, закона распределения 
и константы равновесия химических реакций в жидкой фазе. В д в у »  
фазных системах Ж—Г равновесие выражается в виде фазовых д и а !  
грамм состав — свойство, например состав — температура кипения! 
С помощью таких диаграмм определяют равновесные составы жиДЯ 
кости и паров кипящих смесей или температуру кипения смесей з а  
данного состава. Например, диаграм ма состав — температура к М  
пения трехкомпонентной системы Hi&—HNO3—H2SO4 и расчеты *  
ее помощью сл уж ат  основой производства концентрированной а з о в  
ной кислоты ректификацией смесей разбавленной азотной и к о й ! 
центрированной серной кислот (рис. 4 .5). Распределение компонеНЯ 
тов м еж ду фазами при равновесии изображается иногда в ко о р д Л  
натах сг*—сж* (или р г*—рж*), где сг* — равновесное содержание
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компонента в газовой фазе; сж* — равновесное содержание компо
нента в жидкой фазе. Д ля  абсорбционно-десорбционных процессов 
равновесие м еж ду газами и их растворами в жидкости выражается 
законом Генри [см. (4 .24)] .

При расчете абсорбционного (десорбционного) равновесия 
бычно выражаю т состав жидкости и газа  в относительных моляр

ных концентрациях и тогда

е’г -  К »  (4.27)

где с г' — относительный молярный состав газа  при равновесии в

'  с* •киломолях на 1 кмоль инерного газа ;  с г =  .------ •» сж — относи-
1 с г

тельный молярный состав жидкости при равновесии в киломолях
« * С

на 1 кмвль растворителя; с ж= ------— • с г* и с ж* — относительные
I — сж

олярные концентрации поглощаемого газового компонента соот
ветственно в жидкости и газе ; i|j — коэффициент распределения, без
размерная величина, используемая при расчетах к ак  критерий по-
,<)6ия.

Д ля  хемосорбционных процессов равновесие характеризуется с 
участием константы равновесия химической реакции. Если в жид- 

ой фазе идет обратимая реакция м еж ду абсорбируемым компо
нентом А и активным веществом поглотителя В с образованием про
дукта D (a A + b B ^ td D ) и система подчиняется закону Генри, то 

онстанту фазового равновесия i|>' можно определить по формуле

ЙЙШ  1 (4.28)
I +Ксс в

где \|/ — константа фазового равновесия, учитывающая равновесие 
химической реакции; Ке — константа равновесия химической реак- 

ии; св — концентрация активного вещества поглотителя.
Коэффициент извлечения tj — основной технологический пока- 

нель, определяемый равновесными соотношениями, но характери- 
ующнй и скорость процессов в системе Г—Ж. Фактически коэффи- 

ниент извлечения равнозначен выходу продукта х, который опре
деляется из формул (2.21) — (2.24). Д ля  абсорбции т] представляет 

>бой отношение фактического количества поглощенного компо
нента к равновесному, т. е. показывает степень приближения к рав
новесию

т>а — -----------Сг" ~ Сг:  . (4.29)
‘п ~  с т

гДе с™ и с™ — концентрации поглощаемого компонента в газе, соот
ветственно поступающем в реактор и выходящем из него; с т*—кон
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центрация поглощаемого компонента в газе, равновесная со средне»

арифметической концентрацией его в жидкости, т. ес*
2 Я

с*гн и с*гк — концентрации поглощаемого компонента в газе, рав -1 
новесные с содержанием его в жидкости до и после аппарата.

Уравнение (4.29) выводится на основании материального б ал ан 4  
са абсорбции. КПД десорбции выводится из материального балаН"! 
са десорбции и обычно выражается в единицах концентрации жид<Я 
кой фазы:

И д - * , .  (4 .30)1
ЖМ —

При составлении критериальных уравнений, характеризующих 
равновесие абсорбции и десорбции, применяют к р и т е р и й  р а в -i 
н о в е с н о с т и Ра  и р а с п р е д  е л е н и я \j>:

I t с’.
Ра =  ---------  или Ра =  In

1 - 1  1 - Т  ' с*

При абсорбции равновесие можно сместить в сторону увеличе
ния растворимости газа , уменьшая температуру, что снижает рав
новесное давление газа  над раствором рг* (или сг*), увеличивая на-< 
чальную концентрацию поглощаемого компонента в газе  с т или 
общее давление Р, что так ж е  увеличивает с гн. Д ля  понижения тем
пературы охлаждаю т исходные газ  и жидкость, отводят теплоту 
абсорбции с помощью внутренних или наружных теплообменников. 
Иногда отвод теплоты абсорбции осуществляют бел охлаждения] 
используя эту теплоту для  концентрирования раствора в самом аб
сорбере. При десорбции газов и жидкостей равновесие смещают об 
ратными приемами, т. е. повышением температуры и понижением 
давления; для  этого обогревают десорбер с помощью теплообмен 
ников или острого пара.

С к о р о с т ь  п р о ц е с с о в  в с и с т е м е  Г—Ж такж е  удобно 
рассмотреть на примере абсорбции и десорбции. Д ля  диффузионной 
области, когда общую скорость процесса и размеры реакторов o iT  
ределяют диффузионные стадии, общие кинетические уравнения 
имеют вид
u=*ktF ( p  — p*) (4.3lj|

или
u = k * F  ( с * - с ) ,  (4.321

где р  и р* — парциальное давление поглощаемого компонента ф а* 
тическое и равновесное с жидкостью; с  и с* — концентрация рас  
творенного компонента в жидкости фактическая и равновесная 
газом; кг и — коэффициенты массопередачи, выраженные в ед^ 
ницах парциального давления газа  или концентрации жидкости.
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При рассмотрении абсорбционно-десорбционных процессов щ 
пято делить газы на хорошо-, средне- и плохо растворимые. К : 
рошо растворимым относятся газы, быстро взаимодействующие 
; к ид костью, образующие с ней продукты, быстро диффундируюш 
н глубь жидкости. Лимитирующая стадия абсорбции хорошо р; 
поримых газов — диффузия поглощаемого компонента в газов 

пленке. При абсорбции среднерастворимых газов скорости диф(] 
;ни в газе и химической реакции сопоставимы. Д ля  плохо pacri 
пимых газов лимитирующей стадией является физико-химичес» 
взаимодействие с жидкостью (гидратация, сольватация) или д* 
фузия продукта в жидкой фазе из зоны реакции.

При моделировании и расчете абсорбционно-десорбционных п[ 
цессов применяют критериальные уравнения; определяемой с. 
жит обычно величина коэффициента массопередачи, например
Nil =  / (Re ,  Оа ,  Р г ,  Г ) ,  (4.

где G a= g l 3/\2 — критерий Галилея.
При турбулентном режиме определяемым часто служ ит кри 

рий контакта (М аргулиса)
Ма =  k/w.

Величиной критерия контакта можно пользоваться для  приб. 
ттельной оценки скорости растворения газов в жидкостях. Г 
абсорбции в турбулентном режиме для  хорошо растворимых га: 
А\а>1, а для  плохо растворимых М а< 0 ,1 .  Газы, отвечающие 0,1 
< М а < 1 , относятся к среднерастворимым в данной жидкости.

Н аряду с коэффициентом массопередачи скорость массообм* 
и эффективность работы реактора характеризуются КПД (т)). ] 
личины к  и т] взаимосвязаны. Д л я  абсорбции при перекрестном 
правлении жидкости и газа
т,=*2*а/ (2 « ,+ * а ) .  (4*

В уравнениях (4.31) и (4.32) межфазная поверхность отвеч. 
поверхности более тяжелой фазы — жидкости и определяется э 
периментально. При расчетах часто пользуются фиктивной вели 
чой F (площадь сечения реактора, объем жидкой фазы).

При изучении хемосорбционных процессов необходимо совме 
"о рассматривать закономерности массопередачи и химической 
котики, так  как  скорости диффузионных и химических стадий i 
гУт быть сопоставимы. Реакция в жидкой фазе понижает конце 
Рацию поглощаемого газового компонента в жидкости, т. е. у 
•■ичивает движущую силу и скорость процесса по сравнению с < 
3ической абсорбцией. При количественном выражении хемосорб 
очных процессов обычно вводят поправки к величине движущей 
• ' J или коэффициенту массопередачи, отражающие скорость ре 
Чин в жидкой фазе.

Рассмотрим случай, когда реакция протекает в жидкой фаз 
большой скоростью. Наиболее удобной кинетической моделью



сорбционных процессов м о ж М  
служить пленочная, согласно к Л  
торой: а) по обе стороны м е м  
фазной поверхности сущест п у к »  
ламинарные пограничные пленки 
газа  и жидкости; б) за  п р ед ел Л  
ми пограничных пленок концепт! 
рации реагирующих компонентой 
постоянны и в) на поверхности 
раздела фаз м еж ду к о н ц е н т р »  
цнями поглощаемого компонент^ 
в жидкой и газовой фазе у с т Л  
навлнвается динамическое р а Л  
новесие, подчиняющееся законЦ 
Генри.

Модельная реакция Аг+ В * -  
->D* происходит в результат^ 
диффузии компонентов Аг и В* 
к реакционной зоне и химической 
реакции в жидкой фазе с о б р Л

Рис. 4.6. Схема распределения кон- зованием продукта D. Если з о н !  
центраций в системе Г-Ж  для мо- хнмическои реакции (поверхности 
дельной реакции Аг+ В ж-*0 ,к , при реакции) находится внутри ж н я

костной ламинарной пленки, В  
схему распределения концентра! 
цнй можно изобразить согласив 
рис. 4.6. Концентрация реагируй 
ющих компонентов в зоне р е а Д  
ции принимается ранной н у л Я  

(с ка = С ц в= 0) вследствие высокой скорости химической р е а к ц и я  
Согласно закону Генри,

Р к  =  ‘ ('1-351

Скорость диффузии реагента А в газовой фазе к поверхности р а я  
дела  фаз ]

«1 =  а а ( ^ н а  — Р*к ) '  <43в^

где krA — коэффициент массопередачи через газовую пленку.
В соответствии с уравнением (4.35)

высокой скорости химической реак
ции в жидкой фазе:
/ — пограничный слой га з а ; 2 — поверх
ность раздела фаз; 3 — поверхность реак
ции; 4 — пограничный слой жидкости; 
6 -J i+ / i — толщина пограничного слоя ж и д
кости

Скорость диффузии реагента .Диз жидкой фазе к поверхности р е а Д  
ции
. .ж Ьж г  
и К  в  * А СА  8 «А* (1.38)
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Скорость диффузии реагента В в жидкости к поверхности ре
л *

где 1Л1Ж — коэффициент диффузии компонента В в жидкости.
При стационарном режиме Ыаг=Ылж = Ывж. И з  урав 

(4.37)1— (4.39) следует

«А
№ а о**)-

Величина с в в кинетическом уравнении (4.40) отраж ает вл 
химической реакции на скорость хемосорбции. Если скорости 
чсских! реакций и диффузии сопоставимы, то характер распр< 
имя концентраций более сложен, чем это показано на рис. 4.6.
, Д ля  обратимой химической реакции в жидкой фазе, если 

жть движущую силу хемосорбции с помощью формулы (4.3

р*: W 0 - X )
где К — константа равновесия химической реакции в жидкой 
л -  степень насыщенности абсорбента поглощаемым компонс 
Тогда скорость хемосорбции выразится уравнением

и =* kF ■

Увеличение скорости хемосорбции по сравнению с физич 
Псорбцией может быть так ж е  определена по уравнению ко: 

циента массопередачи в жидкой фазе. Если условно принят! 
жущую силу хемосорбции эквивалентной движущей силе. ф| 
ской абсорбции, то

> де г  — коэффициент ускорения абсорбции в жидкой фазе в pt 
тате реакции; кт — коэффициент абсорбции, выраженный в е 
Нах концентрации жидкой фазы.

В общем виде
Г = (*1 . *2. то. Р• Di<
гДе к\, кз — константы скоростей прямой и обратной реакций: 
"ериод обновления (время контакта газа  с жидкостью от о 
обновления ее поверхности до другого).

Приемы ускорения абсорбционно-десорбционных процессс 
кисят от области протекания процесса. В кинетической об; 
когда абсорбция сопровождается медленной химической реак 
Для ее ускорения повышают температуру, начальные концент| 
Реагентов, давление. Скорость абсорбции в диффузионной об



Рис. 4.7. Типы реакторов для гетерогенных процессов с участием газовых и I 
жидких реагентов (Г—Ж ):
а . б — колонные пленочные (а  — с  насадкой, б  — трубчаты й); в , е  — колонные бар б о т**- ' 
ные (в —с ситчатыми тарелками , г — е колпачковыми тар елкам и ); д. «  — колонные реак* J 
торы с разбрызгиванием жидкости (д  -  полый, е  — циклонный); ж  — реактор с распы лен*®  
ем жидкости; з ,  ы —-пенные реакторы; Г — га з ; Ж — жидкость

увеличивают: а) развитием межфазной поверхности; б )турбулиза - 1 
цией и интенсивным перемешиванием газа  и жидкости для  повы
шения коэффициента массопередачи; в) понижением температуры 
для увеличения движущей силы процесса Др или Дс  (снижения р * j 
для  с* ) ;  г) повышением начальной концентрации поглощаемого] 
компонента в газе рГ или общего давления Р.

Реакторы для  гетерогенных превращений в системе Г—Ж. Т аки е  
реакторы являются типовой химической аппаратурой, в которой на, 
химических заводах осуществляют как  физические процессы и опе4 
рации (испарение, дистилляцию и ректификацию, промывку г а з о Я  
теплообмен), так  и хемосорбционные процессы (в производстве' 
минеральных кислот, соды, органических веществ). Основные типИ 
реакторов для  взаимодействий м еж ду  жидкостями и газами пока* 
заны на рис. 4.7. Реакторы типа а—6 работают при режиме, близ«| 
ком к идеальному вытеснению, о ^ с  — при режиме вытеснения п «  
га зу  и смещения по жидкости, а ж—и — при режиме, близком и 
полному смешению. Фактически все эти реакторы работают прЯ 
промежуточных режимах, в той или иной мере приближающихся К 
идеальным моделям перемешивания.
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Конструктивное оформление реакторов для  осуществления га 
жиАкостных процессов (Г—Ж) зависит от принятого метода р 
витня поверхности контакта газовой и жидкой фаз, т. е. прием 
увеличения поверхности жидкой фазы.

Н у с а д о ч н а я  к о л о н н а  (башня с насадкой) является п 
ночним реактором (рис. 4 .8). Жидкость распределяется по пове 
ностшнасадочных тел тонкой пленкой и стекает вниз противото» 
изаим эдействующему с ней газу . Иногда применяется прямоток.

Ревктор состоит из колонны, колосниковой решетки, поддерз 
вающ й насадку, насадки и оросительного устройства. Наса, 
доляо а иметь большую удельную поверхность, большой свобод» 
объем быть легкой, механически прочной и дешевой. Кроме т< 
насад| ;а должна оказывать минимальное сопротивление потоку 

хорошо смачиваться жидкостью. Применяется насадка разл 
[прмы: кольца из стали или керамики с равными размер; 
гм внешнего диаметра ( h x d =  1 0 0Х 100 или 50X 50 или 2 

м ). Д ля  интенсификации работы реактора увеличивают < 
потоков газа  и жидкости.

р ис. 4.8. Башня с насадкой:
— корпус; ? — разбрызгиватель 

жидкости; 3 — колосниковая решет- 
< — н асадка  (кольца)

5
Рис. 4.9. Схема устройства барботажно! 
актора с внутренними переливами (в) i 
чатыми тарелками (б ):
/ — колпачковая тар елка ; 7 — переливная труб 
колпачок; •«— патрубок для г а з а ; 5 — ситчат 
релка (реш етка); 6 — сливной порог



Насадочные колонны — наиболее распространенные реактЛр^ 
для  абсорбционно-десорбционных процессов, их широко примени 
в производстве серной кислоты, азотной кислоты, при repeJ 
работке коксового газа ,  в ряде производств органического синтеза
и т. п.

Б а р б о т а ж н ы й  р е а к т о р  (рис. 4.9) может иметь от |одноЛ 
до нескольких десятков колпачковых или ситчатых тарелои в з а - j  
висимости от характера процесса Г—Ж, от заданного КПД| реак
тора и требуемой селективности. На каждой тарелке происходит! 
диспергирование газа  в объеме жидкости путем барботаж ;., т. е. I 
пропускания пузырьков газа  через слой жидкости, протекающей n o t 
тарелке. На каждой тарелке фазы взаимодействуют по принципу! 
перекрестного тока, но по высоте колонны соблюдается принцим 
противотока. Барботажные реакторы тоже широко приме ш ю таЯ  
в химической технологии — при концентрировании кислот в произ»! 
водстве соды, при переработке нефти, для  процессов дистилляции) 
и ректификации, в технологии органических веществ. Эти реакторы! 
конструктивно более сложны, чем колонны с насадкой, их энсплуа-ji 
тация связана с большими затратами, но они обеспечивают б о л е е

Рис. 4.10. Полая башня с раз
брызгиванием жидкости:
/ — корпус; 1 — двойной распылитель 
ж идкости ; 3 — одинарный распылитель 
жидкости

•4W
Рис. 4.11. Пенный аппарат:
I — корпус; 2 — реш етка; J  — стабилизатор пеЩ  
4 — вход га з а ; 5 — подача жидкости; « — ЛрьМЯ 
уловитель; 7 — выход г а з а ; в  — выход пульпы
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fllJC^KHC р о с л и д и  — -------- , ,
бсс>ечивают возможность тонкого разделения жидких смесей.

П Ь л а я  б а ш н я  с р а з б р ы з г и в а н и е м  ж и д к о с т и  
редсЬ-авлена на рис. 4.10. В реакторах такого типа (а такж е  в по- 

;их камерах с разбрызгиванием жидкости) развитие поверхности 
жидко i фазы происходит ее диспергированием, т. е. разбрызгива
нием, >аспылением пневматическим или механическим путем в объ
еме и; и потоке газа . Полый колонный реактор с разбрызгиванием 
жидко ти применяется, например, в производстве серной кислоты.

П е ч н ы е  а п п а р а т ы  (рис. 4.11) по интенсивности работы 
начит !ЛЬНо превосходят барботажные при меньшем расходе энер

гии. В пенных аппаратах поток газа  проходит снизу вверх через 
ешеткуг с такой скоростью, при которой силы трения газа  о ж ид

кость j равновешивуют ее массу. В результате образуется взвешен
ный слэй подвижной пены в виде быстро движущихся пленок, к а 
пель, сгруй жидкости, тесно перемешанных с пузырьками и струй
ками газа. Скорость газа  в сечении аппарата может составлять от 
1 до 4 , ^ м/с (в 2—4 раза больше, чем в барботажных аппаратах). 
При более высоких скоростях газа  взвешенный слой пены разру
шается и уносится с газом в виде йотока взвеси капель. При ско
рости газа  менее чем 1 м/с жидкость протекает через решетку и 
"лбота аппарата нарушается. Стабилизатор пены представляет со
бой решетку из вертикально расположенных перекрещивающихся 
пластин. Он обеспечивает равномерную высоту пены и равномерную 
скорость газа  по сечению аппарата. Применяют такж е  аппараты 
без стабилизаторов пены и с переливами жидкости, по конструкции 
сходные с барботажными (см. рис. 4.9).

Д ля  абсорбционно-десорбционных процессов применяют глав- 
ым образом многополочные пенные реакторы с переливными тру

бами, а иногда без переливных устройств; в последнем случае вся 
поступающая жидкость постепенно протекает через отверстие ре- 
ютки с верхней полки на следующую нижнюю навстречу газу , 

образуя при взаимодействии с ним на каждой полке слой пйш . 
Число полок определяется заданными КПД и селективностью про* 
лесса.

U . ПРОЦЕССЫ И РЕАКТОРЫ 
В СИСТЕМЕ Г А З -Т В Е Р Д О Е  ( Г - Т )

Некаталитические процессы в системе Г—Т широко п р и м ен яю т  
химической промышленности. К ним относятся адсорбция и де 

сорбция газов на твердых сорбентах, возгонка и конденсация napoi 
твердых веществ, пиролиз твердого топлива, различные виды обжи 
а твердых материалов. Наиболее характерны для системы Г—1 

обжиг твердых материалов и адсорбционные процессы.
О б ж и г  — это высокотемпературная обработка зернистых твер 

Дых материалов с целью получения твердых и газообразных про
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дуктов, а так ж е  для придания твердым материалам механическое 
прочности (технология силикатов). При обжиге могут идти мпно. 
образные физико-химические процессы — пиролиз, возгонка, диссо- 
циация, кальцинация и др. — в сочетании с химическими реакциям# 
в твердой фазе, м еж ду газообразными и твердыми реагентами, а 
та к ж е  в газовой фазе. В процессе обжига происходит частичное рас- 
плавление твердых веществ с образованием жидкой фазы, которая 
взаимодействует с другими фазами. Одно из основных превращений 
при обжиге — это термическая диссоциация твердых веществ. 1  

А д с о р б ц и я  — это процесс поглощения газов повер; ностыо
пвани*
(отдув*

твердых сорбентов. Адсорбция газов применяется для улав ;  
ценных летучих растворителей. Последующей десорбцией 
кой) адсорбированных растворителей производят их регенерацию 
(рекуперацию). Адсорбция применяется для очистки воздуха от 
токсичных газов и паров, для разделения сложных газовых} 
на компоненты и т. д. Адсорбция и десорбция играют видную роль 
в гетерогенном катализе, т а к  к ак  являются стадиями каталитичес4 
кого превращения вещества. Адсорбционные процессы происходя! 
только на поверхности твердого сорбента.

Равновесие адсорбционных процессов характеризуется законом 
распределения газового компонента м еж ду газом и твердой поверх* 
ностыо. Адсорбционное равновесие выражается уравнением изотер, 
мы адсорбции, которое в форме изотермы Лэнгмюра записывается 
так :

Я ~  1 + Л р ]  ’ (4 44),

где т  — количество вещества, поглощенное массовой (или о б ъ е Я  
ной) единицей сорбента; А — константа, зависящ ая от свойств сор
бента и поглощаемого вещества; т тлх — емкость монослоя (макси
мальная адсорбция при покрытии всех активных центров); р** — 
равновесное парциальное давление адсорбируемого i- ro  газа .

Д л я  взаимодействий твердых и газообразных реагентов, сопро4| 
вождаемых обратимой химической реакцией, равновесные конценм 
рации и равновесный выход продукта хР рассчитываются с помо! 
щью константы равновесия, которую выражают через равновесные 
концентрации только газообразных реагентов и продуктов р е а к ц и и  
так  как  давление насыщенных паров твердых веществ мало и ста
бильно. Если реакция идет без изменения числа молей газа ,  то рав*; 
новесие зависит только от температуры и не зависит от давления* 
Равновесие реакций в системе Г—Т, идущих с изменением числа 
молей газа , зависит от т ем п ер ату р к и  от давления. Например, при 
восстановлении С 0 2 (в газогенераторах и доменных печах) по 
реакции

c ^  +  c o j ^ ^ t r c o ^ , ,  ДЯ = 1-167,5 кД*
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„1ЛХ0Д СО увеличивается с повышением температуры и понижени- 
см давления. Константа равновесия этой реакции

[* с оГ
К р ' -

х\р* xlP  
----------  — —  (4.45)Кр

(1 —  ЛГр) Р  I —  ДГр

Для б(1льшинства высокотемпературных процессов обжига и гази 
<• икацщ  твердых веществ равновесие практически полностью сдви 
нуто в сторону конечных продуктов и поэтому рассматриваются 
только кинетические закономерности.

Влияние м ехан и зм а гетерогенного процесса на скорость. Пр> 
изучении скорости процессов, протекающих в системе Г—Т, в част 
ности кинетики обжига твердых материалов, часто принимают зг 
основу модель сферической частицы с непрореагировавшим ядром 
Согласно этой модели химическая реакция сперва происходит ш  
поверхности твердой частицы, а затем постепенно проникает в глуб! 
частицы с образованием слоя твердых, пористых продуктов реакцш 
(«золы»). Элементарные стадии процесса следующие: 1) диффузш 
Iнообразного реагента из потока газа  к твердой поверхности
2) внутренняя диффузия газообразного реагента через слой «золы»
3) химическая реакция на поверхности твердого реагента; 4) диф 
фузия газообразных продуктов реакции через слой «золы» 
5) внешняя диффузия газообразных продуктов в ядро газового по 
тока. Общее кинетическое уравнение для данной модели взаимо 
действия твердых и газообразных реагентов имеет вид %
и =  kFДс =  —---------- ----------- — —  F \ e , (4.46)

1/*Г +  l/ * s  +  1/*т

>дс и — средняя скорость процесса за время т, необходимое ДЛ1 
продвижения реакции до центра частицы; к г — коэффициент массо 
" редачи (l/kr — сопротивление газовой пограничной пленки); kT — 
константа скорости химической реакции, отнесенная к единиц! 
твердой поверхности; 1/Л»=Гч/2 0  — сопротивление слоя тверды: 
"родуктов реакции при его средней толщине, равной г ч/2; г ,  — ра 
Диус частицы; D — коэффициент внутренней диффузии газа  (в по 
Pax частицы); Ас — движ ущ ая сила процесса, эквивалентная кон 
Нентрации газообразного реагента в газовой фазе; Ас = с г.

На рис. 4.12 представлено изменение концентрации гг.зообразно 
г° реагента А (сг) при реакции А(Г) + ЬВ(Т)-*-Продукты для модел] 
сфсрической частицы с непрореагировавшим ядром. П оскольку  вс. 
элементарные стадии в заимодействия Г—Т идут последоват ельно
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Рис. 4.12. Изменение концентрации газообразного реагента сг в ходе 
действия со сферической твердой частицей:
/ — га зов» я ламинарная пленка; 1 — слой продуктов реакции; Л — непрпреагиров|в _ 
ро. Лимитирующие стадии: а  -  внешняя диффузия; о -  внутренняя диффузия; V  -  хи ч З  
ческая реакция

м:<аинв

яд-

о бщ а я  скорость п р о ц е с с а  опр ед ел я ет ся  скоростью самой медленной  
(лимитирующей) стадии.

Лимитирующая стадия — в н е ш н я я  д и ф ф у з и я  ч е р е з  г а -  
з о в у ю п о г р а н и ч н у ю  п л е н к у  (рис. 4.12, а ) .  Скорость про
цесса выражается уравнением

и ~ —
dа ,  
d t ^ч

d 0 B 

b d c
krc T, (4 .47)

где Ga и  GB — количества реагентов, кмоль или кг; ft — число мо
лей газа , реагирующее с 1 моль (или 1 кг) твердого вещества.

Начальная поверхность твердой частицы F4 сферична, т. е.
=  4лгч2, и .следовательно,

I
“ =  _ 4я г\  Ъйх ~ ktCt' • (448 )!

где 0' в = р ту; рт — плотность частицы; v  — ее объем.
Количество прореагировавших веществ А и В эквивалентно 

уменьшению объема или радиуса непрореагировавшего ядра части
цы, т. е.
— d G B =  — b&GK =  p r d v  =  P ,d  (< / з Я ''в )  =  4 n r ^ p r d r , ,

где r„ — радиус непрореагировавшего ядра. 
Из уравнений (4.47) и (4.48) получаем

1 dG„
dt

d r ,
d r ,  " * * , ‘ 5*

(4.49)

(4.50)

Преобразуя и интегрируя (4.50), можно получить уравнение, х а р я ч  
теризующее изменение массы непрореагировавшего ядра во вр# 
менн



г*л

огкуАа определяется время, за которое радиус частицы изменя
ОТ Тч ШО Г ц ‘.

При Полном превращении твердой частицы за время т ' ,  т. е.
— о]

PrN
3bkrc T

Отношение

: XТ

характеризует степень превращения твердой частицы дгт.
Аналогичным путем можно получить уравнение, характер» 

шее время и степень превращения твердого вещества для Д1 
лимитирующих стадий.

Лимитирующая стадия — в н у т р е н н я я  д и ф ф у з и я  г 
п о г о  р е а г е н т а  ч е р е з  с л о й  п р о д у к т о в  р е а к  
(рис. 4.12, б ) .  Скорость диффузии реагента А через слой прод; 
реакции в соответствии с законом Фика выражается уравнени*

dcA . и =  — - * •  =  4 n r ]D  — —  , 
dt dr/

i де г, — радиус непрореагировавшего ядра в момент времени т 
данного момента времени поверхность ядра /г/ = 4 л г<* посто 
Интегрируя (4.55) по толщине слоя продуктов реакции, получ

или

= 4 л  D cr .

Фактически размер непрореагировавшего ядра изменяется в< 
мени. Д ля  получения расчетного уравнения подставляем, ка 
предыдущем случае, в уравнение (4.57) значение (Юд из ( 
1огда уравнение (4.57) принимает вид

d t



I
Д л я  полностью прореагировавшей частицы при гя= 0  

т’ t f l

(4 59)

(4.60)6 bDer
Из уравнений (4.59) и (4.60) следует

Т — ' - 3 ( 7 г Г + 2 ( 7 г ) ’ - ' < « «
Переходя к степени превращения твердого вещества, получим 

т/т' = I - 3 ( 1  - х ,)2/3 + 2(1 - д с т). (4.62) |

Лимитирующая с т а д и я — х и м и ч е с к а я  р е а к ц и я  (риш  
4.12, в ) .  Д ля  приведенной ранее реакции первого порядка скорости  
ее, найденная по газообразному веществу А, описывается уравне-f 
нием

1 A а А I dGB 1 d С,к  I dOB. в ,= —
F ,  d t Р л 6 d r 4л r\ d t  4л r\ M t

= kct ,

(4.63)

где ur — скорость химической реакции; k — константа скорости хи-j 
мнческой реакции. 1

Подставляя в уравнение (4.63) значение dGB из (4 .49), имеем

РИя r\ d r .  

4 л  г\ d *
—  Рт

d г ,  
d r

: bkcr . (4.64)

Интегрируя (4.64) в пределах гя—Гц, находим время взаимодейст-1 
вия реагентов

Рг

bkcr (гч -  г ,) .

Время, необходимое для  полного превращения частицы,

Р т 'чт ' =
ЬЬсг

(4.65)

(4 66)

Комбинируя (4.65) и (4 .66), получим выражение, связывающее вре
мя полного превращения ч ас ти щ Л о  степенью превращения:

т
т'
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Ри с .  4.13. Зависимость степени превращения хг  т  
0т относительного времени контакта (текущее Т1 
прем я т отнесено ко времени полного превраще- Ь"
„ и я  частицы т ) :
тимнтирующие стадии: / — внешняя диффузия; 2 — виут- Ч,й 
"р с н н я я диффузия: 3 — химическая реакция

0,6
Лимитирующую стадию процесса 

можно определить экспериментально, ' 
находя зависимость хт (или ш) от вре- 
мсни контакта, размеров частицы или ' 
температуры. На рис. 4.13 представлена 
теоретическая зависимость степени пре
вращения от относительного времени 
контакта т/т' для частиц данного разм е
ра. Сравнение кривых, построенных по опытным данным с т 
тическими кривыми, изображенными на рис. 4.13, отвечаю! 
уравнениям (4 .54), (4.61) и (4 .67), позволяет определить j 
тирующую стадию процесса.

Д ля  частиц различных размеров можно установить лимит» 
тую  стадию с помощью уравнений (4.53), (4.60) и (4 .66). Из 
уравнений можно получить соотношения, отвечающие времени 
вращения частиц радиусом гЧ| и г ч, соответственно t i ,  тг, т/  
Полученные соотношения характеризуют соответствующие j 
тирующие стадии.

Внешняя диффузия

т-> _  Т2 _  / гч,
т> ~ т; "  [  г ч.

Внутренняя диффузия

Т‘ < \ Ч  1 
Химическая реакция первого порядка

_  Гч,
Tl т ; =  £  ’

При изменении гидродинамического режима и температуры 
Цесс может переходить из одной области в другую, что т ак ж е  п< 
•чяет определить лимитирующую стадию процесса (см. рис. 4.4 

Рассмотренная кинетическая модель с непрореагировав 
нДром применима в аналогичных условиях и для системы Ж — 

Основные типы реакторов для процессов в системе Г—Т. 
Реакторы показаны на рис. 4.14. Некоторые производственные 
^окотемпературные процессы проводятся в автоклавах , контак- 
аппаратах, котлах, выпарных аппаратах и т. п. Большинство к

j  1,2—2



Рис. 4.14. Типы реакторов для процессов с участием газовых и твердых р е Я  
гентов (Г—Т) для политермического ( а —д )  и изотермического ( е )  р еж и м о в :*
а  — противоточный (загр узка  и вы грузка твердых материалов систематическими порциями);!
6  — противоточиый, с движ ущ ейся твердой фазой, идеального вытеснения; в  — п о л о ч н и в  
с механической мешалкой, идеального вытеснения по га з у ; г  — барабанный с нращ аю щ ниВ 
ся  корпусом, идеального вытеснения по г а зу ; d — с механическим перемешиванием ( т р З Н  
спортом) слоя, идеальное вытеснение по га з у , перекрестный ток; г  — со взвешенным с л о ^ М  
перекрестный ток

талитических процессов м еж ду твердыми и газообразными вещ еств 
вами основано на химических реакциях и осуществляется прн  ̂
высоких температурах. Химические реакторы, применяемые дл* 
таких процессов, имеют общие характерные особенности и н азы вав  
ются печами.

П р о м ы ш л е н н о й  п е ч ь ю  называется аппарат, в котором з м  
счет горения топлива и других химических превращений или приме* 
нения электрической энергии вырабатывается теплота, используев 
мая для тепловой обработки различных веществ, которые при э т о щ  
претерпевают ряд физических и химических превращении.

Законы теплопередачи аналогичны массопередаче. Общее уравЖ 
нение теплопередачи в печах прямого нагрева, т. е. при н еп о ср еЛ  
ственном соприкосновении горячих газов с нагреваемым м а т е р и »  
лом, имеет вид Щ
Q =  a F \ T , (4 .71Н

где Q — количество теплоты, переданной за единицу времени; а  
коэффициент теплоотдачи; F — теплопередающая поверхностей 
ДТ — движ ущ ая сила п р о ц есс^ср ед н яя  разность температур меЯШ 
д у  теплоносителем и нагреваемым объектом).

Из уравнения (4.71) видно, что для интенсификации тепловЫЯ 
процессов следует увеличивать: 1) движущую силу теп л оп ередаче
120 1



дТ" путем повышения температуры теплоносителя и прим 
л р о т н в о т о ч н о г о  движения теплоносителя и нагреваемого мг 
та; 2) теплообменную поверхность F измельчением нагрев 
материала, энергичным перемешиванием его в потоке тепло! 
чя, в частности во взвешенном слое, и т. п.; 3) коэффициент 

д а ч и  а  за счет турбулизацни потоков теплоносителя и наi 
м,)ГО объекта. Уравнение теплопередачи при нагреве через 
имеет вид 
Q ^kjF\T,
где к т — общий коэффициент теплопередачи, который равен 

1

где a i  —  частный коэффициент теплоотдачи от теплоносит 
стенке аппарата; а 2— частный коэффициент теплоотдачи от

vаппарата к нагреваемому объекту; -----сумма термичеа
противлений, в которой б,—толщина стенки; X,—теплопрово, 
стенки.  Величина i может быть равной единице — теплопе] 
через однослойную стенку; или больше единицы — теплопе] 
через стенку, покрытую, например, слоем накипи или хим 
стойким покрытием, и т. п.

Приемы увеличения Q для печей с нагревом через стенк 
логичны рассмотренным. Однако поверхность теплообмена 
чнвают другими способами, а именно при помощи изогнутых 
рнстых греющих поверхностей, конусообразных колец, наса. 
т. п. При проектировании печей или других аппаратов, g кс 
химическое превращение обеспечивается теплообменом, оси 
<и ач у  составляет определение коэффициентов теплопереда 
<или частных коэффициентов теплоотдачи at и а 2) .  Опред» 
^гнх величин, как  правило, осуществляется методами модел! 
Н||я (математического или физического) с постановкой специ,
1 J эксперимента. Величины кт и а  зависят от многих гидрод!- 
'Ч'скнх и конструктивных параметров процесса.

В условиях конвективного теплообмена при интенсивном л 
Н|,н компонентов значение а  (а следовательно, и kT) onpeAej 
:,<J эмпирическому критериальному уравнению
х,1г =  Л Re',P r ? r '\

‘ le  NuT=a//>. — тепловой критерий Нуссельта, в котором a  — 
тициент теплоотдачи; /— характеристический линейный рг 
л - коэффициент теплопроводности; Re=u>//v— критерий 

°.’1ьдса; P r = v c pp/X — тепловой критерий Прандтля; ш — ск< 
|10тока; v — кинематический коэффициент вязкости; ср — тег



M|/u uvviv/лппий Алопеции j p плотность газа  или жидкос^^^К 
При конструировании современных промышленных печей с т р е м я *  
ся выполнять следующие условия: 1 ) обеспечить наиболее интиН 
сивную передачу теплоты от источника к нагреваемому материаЗ Д  
изделию или реакционной смеси; 2) получить наиболее высокий 
коэффициент использования теплоты; 3) иметь максимальный вцЗ 
ход продукта при высоком качестве; 4) добиваться простоты и на4 
дежности конструкции с максимальной механизацией о п ер ац и й ! 
автоматизацией режима.

Промышленные печи классифицируют по отраслям производсм 
ва, по технологическому назначению, источнику тепловой энергим 
способу нагрева, способу загрузки сырья и т. п.

В общей химической технологии рассматриваются печи, прем 
назначенные для осуществления различных химико-технологича 
ских процессов. С этой точки зрения наиболее удобно о тн о си т  
печи к тому или иному типу по принципу их устройства и работф  
Примерная классификация печей по этому принципу приведена 
табл. 4.1.

Некоторые типовые печи. Некоторые печи из приведенной кла< 
сификации (полочные, кипящего слоя, трубчатые) будут рлссмав 
риваться при изучении отдельных производств. Наиболее распро» 
странены шахтные, барабанные вращающиеся, ванные и электричв  
ские печи.

Шахтные печи представляют собой топливные печи прямого H i-  
грева с выделением теплоты в самом нагреваемом материале з| 
счет окисления твердого топлива, входящего в состав с ы р ь е в ^  
смеси (шихты). Шихта образует в печи фильтрующий слой и двн  
ж ется противотоком дутью — газам , реагирующим с шихтой н а Т  
верхности и в порах кусков. Обе фазы находятся при режиме, близ 
ком к идеальному вытеснению.

Типичным представителем шахтных печей служит д о м е н н а !  
п е ч ь .  Доменные печи (рис. 4.15) состоят из следующих о с н о п н и  
частей: засыпного аппарата, колошника, шахты, распара, заплеч! 
ков, горна, фурм и лещади. При помощи засыпного аппарата шнх!1 
загруж аю т в колошник каж ды е 10— 15 мин. Из колошника через 
газоотводы отводят газ . Сырьевая шихта движется вниз по ш а х *  
имеющей вид усеченного конуса, подогревается, после чего происхо 
дят процессы восстановления железа. В горн через фурмы вдувак* 
горячий воздух для горения топлива. В области фурм температуЯ 
достигает 1600— 1800JC. Восстановленное в области распар 
(900°С) и заплечиков (1000°С) металлическое железо проход! 
зону высоких температур, плавится, насыщается углеродом и ст* 
кает в горн в виде чугуна. Ш лак и чугун периодически выводятс 
из печи через летки. С тал ьн Л  кожух доменной печи футеруете 
огнеупорным шамотным кирпичом. Огнеупорная футеровка охлаз 
дается специальными холодильниками. Производительность до*Я 
ных печей повышается увеличении их рабочего объема. Совреме!
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Т з б л и  Ц* 4.1. Классификация промышленных печей
о  принципу и* устройства и работы*

Типы псчеА

I. Шахтные

II. Полочные

III. С распылением 
твердого материала

IV. Взвешенного 
-{кипящего) слоя

V. Барабанные вра
щающиеся

VI. Туннельные

VII. Камерные

Н азвание печей

1 . Доменная
2. Печи цветной ме

таллургии
3. Известковая
4. Газогенератор

Механическая 

1. Печь пылевидного
обжига

2. Сушило
1 . Обжиговая

2. Регенератор

3. Газогенератор

4. Печь крекинга

5. Сушило

1 . Цементная

2. Спекания
3. Кальцинации

4. Обжиговая

5. Сушило

1 . Обжиговая

2. Пиролиза
3. Плавильная
4. Сушило

1 . Обжиговая
2 . Отжиговая
3. Кольцевая

4. Коксования

5. Сушило

Д ля каких процесс 
применяются

Выплавка чугуна 
Выплавка меди, сви 

келя
Разложение карбона 
Газификация тверд 

лива
Обжиг колчедана, р 

ных металлов и солей
Обжиг колчедана и | 

ных металлов 
Сушка материалов
Обжиг колчедана, р 

ных металлов, извести 
Выжигание углеро; 

верхности катализатор 
Газификация и пиро 

дого топлива 
Разложение тяжелы 

ных фракций 
Сушка зернистых 

лов и паст

Производство це 
клинкера

Производство глина' 
Обезвоживание г/ 

разложение гидрок 
натрия 

Обжиг колчедана, г/ 
ломита, восстановлен 
фатов и т. п.

Сушка различных 
лов

Обжиг огнеупоров 
мики

Пиролиз древесины, 
Плавка серной руды 
Сушка огнеупорных 

мических изделий
Обжиг керамики 
Отжиг стекла 
Обжиг огнеупоров, 

тельного кирпича и др 
Коксование твердой

ва
Сушка огнеупоров 

мики



кость при постоянном давлении; р — плотность газа  или ж и д ко стИ  
При конструировании современных промышленных печей с т р е м Л  
ся выполнять следующие условия: 1 ) обеспечить наиболее интеаЗ 
сивную передачу теплоты от источника к нагреваемому материал! 
изделию или реакционной смеси; 2) получить наиболее высо|ф 
коэффициент использования теплоты; 3) иметь максимальный вц 
ход продукта при высоком качестве; 4) добиваться простоты и на 
дежности конструкции с максимальной механизацией о п ерац ий  
автоматизацией режима.

Промышленные печи классифицируют по отраслям производи 
ва, по технологическому назначению, источнику тепловой энерги| 
способу нагрева, способу загрузки сырья и т. п.

В общей химической технологии рассматриваются печи, прел 
назначенные для осуществления различных химико-технологич! 
ских процессов. С этой точки зрения наиболее удобно относм 
печи к тому или иному типу по принципу их устройства и работь 
Примерная классификация печей по этому принципу приведена] 
табл. 4.1.

Некоторые типовые печи. Некоторые печи из приведенной кла< 
сификации (полочные, кипящего слоя, трубчатые) будут рассма: 
риваться при изучении отдельных производств. Наиболее распр< 
странены шахтные, барабанные вращающиеся, ванные и электрич! 
ские печи.

Шахтные печи представляют собой топливные печи прямого hi 
грева с выделением теплоты в самом нагреваемом материале за 
счет окисления твердого топлива, входящего в состав сырьевой 
смеси (шихты). Шихта образует в печи фильтрующий слой и дв| 
ж ется противотоком дутью — газам , реагирующим с шихтой на п< 
верхности и в порах кусков. Обе фазы находятся при режиме, бля 
ком к идеальному вытеснению.

Типичным представителем шахтных печей служит д о  м е н  н а  
п е ч ь .  Доменные печи (рис. 4.15) состоят из следующих основнь 
частей: засыпного аппарата, колошника, шахты, распара, заплеЧ! 
ков, горна, фурм и лещади. При помощи засыпного аппарата шнх1 
загруж аю т в колошник каж ды е 10— 15 мин. Из колошника чер< 
газоотводы отводят газ . Сырьевая шихта движется вниз по шах1 
имеющей вид усеченного конуса, подогревается, после чего проися 
дят процессы восстановления железа. В горн через фурмы вдуваК 
горячий воздух для  горения топлива. В области фурм температур 
достигает 1600— 1800JC. Восстановленное в области распа! 
(900°С) и заплечиков (1000°С) металлическое железо прохоД! 
зону высоких температур, плавится, насыщается углеродом и ct 
кает в горн в виде чугуна. Ш л а ^ п  чугун периодически выводят 
из печи через летки. Стальной кожух доменной печи футерует 
огнеупорным шамотным кирпичом. Огнеупорная футеровка охлЯ 
дается специальными холодильниками. Производительность дом 
ных печей повышается увеличении их рабочего объема. Соврем
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т  3 б л и ц а  4.1. Классификация промышленных печей
п0 принципу их устройства и работы*

Типы печей Н азвание печей Д ля  каки х процессов 
прныеияются

I. Шахтные

II. Полочные

III. С распылением 
твердого материала

IV*. Взвешенного 
(кипящего) слоя

V. Барабанные вра
щающиеся

VI. Туннельные

VII. Камерные

1. Доменная
2. Печи цветной ме

таллургии
3. Известковая
4. Газогенератор

Механическая 

1. Печь пылевидного
обжига

2 . Сушило
1 . Обжиговая

2. Регенератор

3. Газогенератор

4. Печь крекинга

5. Сушило

1 . Цементная

2 . Спекания
3. Кальцинации

4. Обжиговая

5. Сушило

1 . Обжиговая

2. Пиролиза
3. Плавильная
4. Сушило

1 . Обжиговая
2. Отжиговая
3. Кольцевая

4. Коксования

5. Сушило

Выплавка чугуна 
Выплавка меди, свинца 

келя
Разложение карбонатов 
Газификация твердого 

лива
Обжиг колчедана, руд I 

ных металлов и солей
Обжиг колчедана и руд i 

ных металлов 
Сушка материалов
Обжиг колчедана, руд i 

ных металлов, известняка 
Выжигание углерода с 

верхности катализатора 
Газификация и пиролиз i 

дого топлива 
Разложение тяжелых не 

ных фракций 
Сушка зернистых мате 

лов и паст

Производство цемент 
клинкера

Производство глинозема 
Обезвоживание глиноз 

разложение гидрокарбо! 
натрия 

Обжиг колчедана, глИны, 
ломита, восстановление с 
фатов и т. п.

Сушка различных мате, 
лов

Обжиг огнеупоров и № 
мики

Пиролиз древесины, слан! 
Плавка серной руды 
Сушка огнеупорных и ю 

мических изделий
Обжиг керамики 
Отжиг стекла 
Обжиг огнеупоров, 

тельного кирпича и др. 
Коксование твердого

ва
Сушка огнеупоров и 

мики

c t j

тог



Продолжение табл. </

Типы печей Н азвание печей
Д ля  каких процессов 

применяются

—■
VIII. Ванные 1. Отражательная

2. Конвертор

3. Тигельная

4. Горшковая

Выплавка стали, цветные 
металлов, стекла 

Выплавка и переплавка с т м  
ли и цветных металлов 

Переплавка чугуна, термин 
ческая обработка металлов 

П лавка стекла, едкого натрл

IX. Трубчатые Пиролиза Перегонка нефти и нефте! 
продуктов. Крекинг нефти 
нефтепродуктов и камеиноЗ 
угольной смолы 

Пиролиз углеводородов в 
различных производствах

X. Электрические 1. Д уговая

2. Сопротивления

3. Комбинированная

4. Индукционная

П лавка и рафинирование 
цветных металлов, стали 

Электрокрекинг метана 
Получение карбидов, кварке» 

вого стекла, графита, с е р о у ! 
лерода и т. п.

Получение карбидов, фосфЛ 
ра. Электролиз расплавов 

Получение электрокорунд% 
плавленых огнеупоров 

Переплавка металлов и сплы 
вов, варка кварцевого стекла ] 

Сжигание твердого топлива* 
Обжиг колчедана, руд цвет* 

ных металлов

XI Циклонные 1. Сжигания
2. Обжиговые

• В табл . 4.1 приведены современные названия наиболее часто применяемых промыт* 
ленных печей.

ные доменные печи имеют объем до 5000 м3 и обеспечивают вы
плавку стали до 4 млн т в год.

Б а р а б а н н а я  в р а щ а ю щ а я с я  п е ч ь  представляет собой 
стальной барабан, футерованный огнеупорным кирпичом и установ
ленный на опорных роликах под небольшим уклоном к горизонта
ли. Барабан вращается вокруг своей оси со скоростью 0,5—1
2,0 об/мин при помощи венцовой шестерни и привода от эл ек тр о м м  
тора. При вращении происходит развитие реакционной поверхности 
и перемешивание твердых и газообразных реагентов; твердые ма
териалы пересыпаются в потокетаза .

Барабанные печи чаще всего представляют собой агрегаты пря
мого нагрева, т. е. обогреваемые главным образом непосредствен
ным соприкосновением обжигаемого материала с факелом и раска
ленными топочными газами . Барабанные вращающиеся печи отли-

124



Рис. 4.15. Доменная печь:
1 засыпной аппарат; 2 — газоотводы ; 3 — стальной ко ж ух ; 4. J — ф утеровка; <
• ' М,ники; 7 — опорное кольцо; «  — кольцевой воздухопровод; 9 — летка  дл я  чугун| 
летка для  ш лака; 11 -  фурменный рукав

чаются большими размерами (длина до 200 м, диаметр до 
высокой производительностью, простотой устройства и обслу; 
ния, устойчивостью в работе. По этим причинам барабанные 
широко распространены и служ ат  типовыми печами и сушил 
"рхменяемыми в производстве цемента и других силикатных 
Риалов, глинозема, соды, щелочей, солей и многих других. Н; 
4 !б изображена барабанная вращающаяся печь для произво 
Цементного клинкера. Исходная шихта (сырьевая смесь) загру 
г>| в верхнюю часть печи и движется противотоком топочным i 
°бразующимся при сжигании газообразного, жидкого или пы; 
ного топлива, подаваемого в нижнюю часть печи. Сырьевая



Сырьевая

Рис. 4.16. Барабанная вращающаяся печь:
1 — горелка; 2 — головка печи; 3 — барабан ; 4 — б ан даж  и опорные ролики; 5 — привод п е ц Л  
6 —  питатель: 7 —  пылеосадительная кам ер а ; 8 —  электрофильтр; Я — колосниковые Х 0 Л 4 Н  
дильиики спека; 10 — вентилятор для подачи топлива

проходит в печи зоны сушки, кальцинации (900— 1200°С), спекания 
(1300— 1450°С) и охлаждения. Спекшийся материал (клинкер) вы 
груж ается  в нижнем конце — головке печи.

По такому ж е  принципу работают барабанные печи в другвд 
производствах. Некоторые из них (например, печь кальцинации 
соды) могут работать по принципу прямотока.

Т у н н е л ь н а я  ( к а н а л ь н а я )  печь (рис. 4.17) представляет 
собой канал длиной до 200 м, выложенный из огнеупорного кирпи* 
ча. Внутри канала по рельсам движ утся вагонетки с обжигаемым 
материалом или изделиями навстречу потоку топочных газов (зоны 
подогрева и обжига), а затем потоку воздуха (зона охлаждения)! 
Это топливные печи прямого нагрева — в зоне обжига сгорает при
родный газ  или мазут. Туннельные печи широко применяют для 
обжига огнеупоров и других керамических изделий.

В а н н ы м и  называются печи, в которых твердый материал пла
вится и подвергается дальнейшей термической и химической пере
работке в жидком состоянии. Это топливные печи прямого нагреви  
теплота передается нагреваемому материалу конвекцией от горения 
газов и лучеиспусканием от факела горения топлива, раскаленных 
стен и свода печи.

Рис. 4.17. Туннельная печь (продольный разрез):
i  — каналы  д л я  подачи воздуха; J  — горелки; 3 — вагонетки е  обж игаемы й материалом 
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Рис. 4.18. С хем а стекловаренной пе- Рис. 4.19. Д уговая печь п р р ям о го  
(вид с в ер х у ): ва лп* пГ»оизводстза карбикида кал;
зона в ар к и ; 2 — зона осветления: J  — / — корпус печ«; J  — угольные я  б ло ки ;

„а о х л аж д е н и я ; 4 — аоиы выработки трубок о т н о д а  газов; 4 — о тв г«ер с ти я  / 
кла; 5 — д ы м о в ы е  к ан ал ы  $ - с » ° Д  печи; 6 — wiei

'  летжа расплавленного у  к ар б и д а

В2нные печи широко применяют в производстве стало ей, цве 
v таллов, в стекловарении. В наиболее распространеншных ва 
с р аж ательн ы х  печах теплопередача осуществляется «от ;траж ен  
теплоты от ф акела  горящего топлива и н«*Грет0Г0 свода h к нагр  
мому м атер и ал у .  Примером таких печей может служить ь стек- 
ренная печь (рис. 4 .18 ) .

Э л е к т р и ч е с к и е  печи подразделяют на печи сопроотивл* 
луговые, комбинированные и индукционное.

В печах  сопротивления проводником тока, обладаюющим < 
шим сопротивлением, может служить или обжигаемый*! м ате  
(прямой н а гр е в ) ,  или специальные проводники (косвеннь^й наг| 
В дуговы х печах нагрев материала осуществляется за сче1ет теп. 
л\ги, к о то р ая  образуется  или м еж ду  электродом и наг гр с в а е  
материалом (прямой нагрев), или м еж ду двуыя электроддам и  | 

нный н а гр е в ) .  Комбинированные печц работают на сочет; 
обоих принципов, т. е. с использованием д у ГИ и со п р о ти вл ен и я  
териала. Т а к ,  например, электродуговая печь прямого н а а г р е в а  

роизводства карби да кальция (рис. 4.19) представляет собой 
таллический корпус, выложенный огнеупорным кирпичоюм. В i 
печи вставлен ы  электроды. Нижний под печи, имеющий й укл о !  
месту вы гр узки  карбида, выложен угольными блоками. Он ко ло  э 
тРодов расположены отверстия для подачи шихты. Р еаакц и он
■ азы о тво д ятся  через патрубки, а расплав карбида — ч ер р ез  ле 
Мощность современных карбидных печей достигает 40 т ь ы с .  кВт

4 г>. ПРОЦЕССЫ И РЕАКТОРЫ
ДЛЯ СИСТЕМЫ ТВЕРДОЕ — ЖИДКОСТЬ (Т ~ Ж )

Многие химические производства основами на процессах с уча< 
°м тверды х  и  ж и д к и х  реагентов — адсорбция и десорбция т т в е р д !  
поглотителями растворенных веществ, растворение и крис !сталл !



ция из растворов, плавление и кристаллизация из расплавов, п о л м  
меризация жидких мономеров в твердые полимеры, диспергировал 
ние твердых тел в жидкости и многие другие.

А д с о р б ц и е й  на активированном угле, силикагеле, цеолитая 
и других адсорбентах извлекают металлы из растворов, очищ аю ] 
смазочные масла и другие нефтепродукты, осветляют технические 
растворы, выделяют иод из буровых вод. Большое значение каш 
сорбенты имеют высокомолекулярные ионообменные смолы, пр| 
помощи которых ведут такие крупномасштабные операции, ка| 
умягчение воды, извлечение урана из растворов и пульп, очнстк] 
от примесей формалина, спиртов, сахаров, вин. Десорбцией получав 
ют уловленные вещества в более концентрированном виде, одновре^ 
менно регенерируя сорбент.

Р а с т в о р е н и е  твердых веществ в жидкостях — один из мая 
более распространенных приемов в химической технологии. УсловЯ 
но растворение можно разграничить на физическое и хи м и ч еско е  
В первом случае происходит лишь разрушение кристаллической 
решетки и растворенный компонент может быть снова выделен ■( 
твердом виде путем кристаллизации. Такой тип растворения приЯ 
меняю! в производстве минеральных солей. При химическом растр 
ворении при взаимодействии растворителя и растворенного вещесЯ^ 
ва природа его изменяется и кристаллизация вещества в первона! 
чальном виде, как  правило, невозможна. Характерным примером 
может служить растворение металлов в кислотах при травленщ  
поверхности металлов, при получении медного купороса из медных 
отходов и серной кислоты.

Особое значение в технологии имеет избирательное растворение 
твердых веществ — э к с т р а г и р о в а н и е  и в ы щ е л а ч и в а н и е , ]  
основанные на разной растворимости компонентов смеси в различи 
ных растворителях. Процессы растворения, экстрагирования и вы] 
щелачивания на практике обычно сопровождаются кристаллизаций 
ей из растворов. Кристаллизация особенно широко применяется в 
производстве солей и минеральных удобрений, в металлургии.

Равновесие в системе Т—Ж описывается правилом фаз и выран 
ж ается диаграммами фазового состояния. На расчетах с помощью 
фазовых диаграмм основана технология силикатных материалов, 
технология минеральных солей, кальцинированной соды. Д ля  обра
тимых химических процессов с участием твердых и жидких реаген
тов равновесие характеризуется константами равновесия химиче
ских реакций в жидкой фазе.

. При отсутствии математической модели скорость процессов в 
системе Т—Ж можно рассмотреть на примере растворения или вы
щелачивания, которые, к ак  правило, идут в диффузионной, или 
переходной, области. При режиме неполного смешения в общем 
виде
«  =» кР (<rMC — е), (4.75)
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где с  — концентрация растворенного вещества в жидкой 
i нас — равновесная концентрация растворенного вещества (кон 
1зция насыщения); k=D/6 — коэффициент скорости раствор 
) — коэффициент диффузии растворенного вещества; 6 — усл< 

голщина пограничного диффузионного слоя.
Скорость физического растворения определяют с помощыс 

ии подобия в виде критериальных уравнений типа 
Nu = /(Re, Рг. Аг).

Например, для растворения взвешенных кристаллов солн

г ie / — средний линейный размер частицы; рт, рж — плотность 
ых частиц и растворителя.

Скорость химического растворения выражают общим урав 1 
1 nv (4.75), причем влияние химических и физико-химических i 
метров учитывается величиной к.

Д л я  переходной области (при w, v, р = const) 
kjD/Ъ _  ftt P  

+  D /Ь kb 4-  D

ie kx — константа скорости химической реакции на noeepxi 
раздела фаз, которая с повышением температуры изменяете 

Iкону Аррениуса (III.40). Д ля  кинетической области k = k t.
Нели на поверхности твердого вещества идет быстрая хи\ 

кая реакция, продукты которой диффундируют в раствор 
нижущей силой растворения является концентрация актив 

вещества растворителя с Р:
и = kFcn. Iг ■»

Такой тип кинетического уравнения характерен для  pacTt 
ия металлов из оксидов и карбонатов в кислоте.

Растворение, выщелачивание, экстрагирование интененф 
руют прежде всего увеличением межфазной поверхности F, 
ной поверхности твердого тела; для этого измельчают твердо 
(ество, увеличивают его пористость и создают условия пол 
мывания твердой поверхности жидкостью. Активное перем< 

н.'шие особенно ускоряет процессы в диффузионной области, 
как увеличивается скорость диффузии и выравниваются кони
■ 1цци в ж и д к о й  фазе. Эффективным приемом интенсифнк: 

Растворения и выщелачивания служит повышение температ; 
нелнчивающее скорость как  массообменных стадий, так  и xi 
ескнх реакций.

Р е а к т о р ы  д л я  п р о ц е с с о в  Т—Ж (рис. 4 .20), так  ж е 
Реакторы Ж —Г, являются типовой химической аппарату 

них производят как  физические операции (растворение, экс

Ь -3 8 4

D \
Ч g l3 Рт — Р* 
D v2 рт )•



ция из растворов, плавление и кристаллизация из расплавов, поли! I 
меризация жидких мономеров в твердые полимеры, диспергировав ! 
ние твердых тел в жидкости и многие другие. I

А д с о р б ц и е й  на активированном угле, силикагеле, цеолитаЛ I 
и других адсорбентах извлекают металлы из растворов, очищ аю ! I 
смазочные масла и другие нефтепродукты, осветляют технически» I 
растворы, выделяют иод из буровых вод. Большое значение каш  I 
сорбенты имеют высокомолекулярные ионообменные смолы, n p l  К 
помощи которых ведут такие крупномасштабные операции, каш  I 
умягчение воды, извлечение урана из растворов и пульп, оч и стк*  I 
от примесей формалина, спиртов, сахаров, вин. Десорбцией получая If 
ют уловленные вещества в более концентрированном виде, одновреЗ I 
менно регенерируя сорбент. [

Р а с т в о р е н и е  твердых веществ в жидкостях — один из наш I 
более распространенных приемов в химической технологии. Услом 1 
но растворение можно разграничить на физическое и химическое I 
В первом случае происходит лишь разрушение кристаллическое I 
решетки и растворенный компонент может быть снова выделен ft) I 
твердом виде путем кристаллизации. Такой тип растворения п р и !  I 
меняют в производстве минеральных солей. При химическом растЙ I 
воренин при взаимодействии растворителя и растворенного вещ еся || 
ва природа его изменяется и кристаллизация вещества в первона] 1 [ 
чальном виде, как  правило, невозможна. Характерным примеров I 
может служить растворение металлов в кислотах при травлении 
поверхности металлов, прн получении медного купороса из модны ! 1 1 
отходов и серной кислоты. |

Особое значение в технологии имеет избирательное растворение I 
твердых веществ — э к с т р а г и р о в а н и е  и в ы щ е л а ч и в а н и е м  I 
основанные на разной растворимости компонентов смеси в различ- j 
ных растворителях. Процессы растворения, экстрагирования и вьн | 
щелачивания на практике обычно сопровождаются кристаллизаци- | 
ей из растворов. Кристаллизация особенно широко применяется в ! 
производстве солен и минеральных удобрений, в металлургии. [

Равновесие в системе Т—Ж описывается правилом фаз и выра- I 
ж ается диаграммами фазового состояния. На расчетах с помощью j 
фазовых диаграмм основана технология силикатных материалов^ j 
технология минеральных солей, кальцинированной соды. Д ля  обра*] ! 
тимых химических процессов с участием твердых и жидких реаген ! I 
тов равновесие характеризуется константами равновесия хнмнчег! 
ских реакций в жидкой фазе.

. При отсутствии математической модели скорость процессов в i 
системе Т—Ж можно рассмотреть на примере растворения или вьм I 
шелачивания, которые, как  правило, идут в диффузионной, и л и !  
переходной, области. При режиме неполного смешения в общеИИ 
виде I
и  =.*/* (<?«« — с ) ,  ( - 1 .7 5 ) 1
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гдс с  — концентрация растворенного вещества в жидкой фазе; 
( нас — равновесная концентрация растворенного вещества (концент- 
;>ация насыщения); k=D/t> — коэффициент скорости растворения; 
) — коэффициент диффузии растворенного вещества; б — условная 

: олщина пограничного диффузионного слоя.
Скорость физического растворения определяют с помощью тео- 

ии подобия в виде критериальных уравнений типа 
м , =  / (R e . Р г. А г). (4.76)

Например, для растворения взвешенных кристаллов соли

г le /— средний линейный размер частицы; рт, рж — плотность твер
дых частиц и растворителя.

Скорость химического растворения выражают общим уравнени- 
(4.75), причем влияние химических и физико-химических пара

метров учитывается величиной к.
Д ля  переходной области (при w, v, p = c o n s t )

: дс kx — константа скорости химической реакции на поверхности 
раздела фаз, которая с повышением температуры изменяется по 
а копу Аррениуса (III .40). Д ля  кинетической области k=k\.

Если на поверхности твердого вещества идет быстрая химиче
ская реакция, продукты которой диффундируют в раствор, то 

нижущей силой растворения является концентрация активного 
нчцества растворителя с р:
и -  k F c f . (4.79)г V

Такой тип кинетического уравнения характерен для растворе- 
ия металлов из оксидов и карбонатов в кислоте.

Растворение, выщелачивание, экстрагирование интенсифици
руют прежде всего увеличением межфазной поверхности F, р ав 
ной поверхности твердого тела; для  этого измельчают твердое ве
щество, увеличивают его пористость и создают условия полного 
'мывания твердой поверхности жидкостью. Активное перемеши
вание особенно ускоряет процессы в диффузионной области, так  
как увеличивается скорость диффузии и выравниваются концент
рации в жидкой фазе. Эффективным приемом интенсификации 
растворения и выщелачивания служит повышение температуры,
• величивающее скорость как  массообменных стадий, так  и хими
ческих реакций.

Р е а к т о р ы  д л я  п р о ц е с с о в  Т—Ж (рис. 4.20), так  ж е  как  
Реакторы Ж —Г, являются типовой химической аппаратурой. 
В них производят к ак  физические операции (растворение, экстра-

kl . I ■* gl* 
I) ~  (  D  v2

(4.77)
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Рис. 4.20. Типы реакторов для процессов с участием твердых и жидких реагеич 
тов (Т—Ж ): I
а  — с фильтрующим слоем твердого реагента; б , в — реакторы взвешенного слоя ( б — 1  
обычным взвешенным слоем; в —с  фонтанирующим слоем); г —в — реакторы с псремешиЗ 
вающими устройствами ( г  — с механическими меш алками, д — с пневматическим перемер 
питанием, е  — со ш неком); ж  — струйно-циркуляционный смеситель; а  — трубчатый (барм 
банный) реактор; Т — твердый реагент; Ж — жидкий реагент

гированне, кристаллизацию), так  и химические процессы. Приемы 
развития поверхности контакта фаз и их относительного переме* 
щения зависят от изменений, претерпеваемых твердой фазой. При 
изменении размеров и формы твердых частиц (растворение) Ш1Н 
роко применяют реакторы с перемешивающими устройствами 
Другой прием ускорения относительного перемещения фаз — это 
пропускание жидкости через фильтрующий или взвешенный е л о !  
твердого материала. Этот прием применяется и. тогда, когда тверЧ 
дые частицы не изменяют форму и размер (ионообмен).

Реактор с фильтрующим слоем (рис. 4.20, а )  представляет со4 
бой колонну, в которой укреплена горизонтальная или наклонная 
решетка, поддерживающая слой кусков или гранул твердого поН 
ристого материала (адсорбента, сп ека) ,  через который пропускав 
ют жидкость. Реакторы с фильтрующим слоем работают при ре| 
жиме, близком к идеальному вытеснению; они мллоннтенсив^И 
Реакторы со взвешенным слоем твердого вещества (рис. 4.20, 61 
в)  работают непрерывно, при режи>^ близком к полному с м е и Д  
нию. При небольшой разности плотностей твердой и жидком ф а з !  
малых размерах твердых частиц можно применять реакторы с 
фонтанирующим слоем (рис 4.20, в)  В таких реакторах " т е у *  
ствуют металлические полки (решетки), что позволяет применят» 
агрессивные среды. Д л я  растворения, выщелачивания, экстрагИ^
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роваиия, полимеризации широко применяют аппараты с механи- 
лЧким и пневматическим (рис. 4.20, г, д ) ,  а т ак ж е  с другими 
„риемами перемешивания, например с помощью шнека (рис. 
4 20, е ) и струйного смешения (рис. 4.20, ж ).  Реакторы с переме
ривающимися устройствами (за исключением шнекового) работа
ет  прн режиме, близком к полному смешению, и поэтому изотер
мичны. Реакторы смешения типа (4.20, г, <Э) применяются и для 
, могенных жидкофазных взаимодействий (см. рис. 4 .3), а т акж е  
д.тя взаимодействия песмешивающихся жидкостей (гетерогенная 
си стем а  Ж—Ж ). Процесс кристаллизации часто ведут в барабан
ных трубчатых реакторах (рис. 4.20, з ) ,  работающих при режиме,
0 изком к идеальному вытеснению.

Реакторы для  взаимодействия жидких и твердых реагентов вы* 
п шяют из черных металлов, защищенных от коррозионного раз
рушения футеровкой, зам азкам и , гуммировкой (покрытие рези-
1 и ) ,  эмалированием и др.

4.В. ПРОЦЕССЫ В СИСТЕМАХ ТВЕРДОЕ — ТВЕРДОЕ (Т — Т ), 
ЖИДКОСТЬ— ЖИДКОСТЬ (Ж  —Ж) и МНОГОФАЗНЫЕ

П р о ц е с с ы  с участием д в у х  т в е р д ы х  ф а з  и б о л е е  (Т—Т) 
обычно представляют собой спекание твердых веществ прн их об
жиге.

С п е к а н и е  — это получение твердых пористых кусков из пы
левидных или порошкообразных материалов при их нагреве до 
температуры ниже температуры плавления tnя- Реакции м еж ду 
твердыми веществами без участия жидкой или газообразной фа
зы идут очень медленно из-за малоразвитой межфазной поверх- 
1111 ти F и малых скоростей диффузии. Фактически промышлен
ные процессы спекания в смеси твердых веществ идут с участием 
'коной  или жидкой фазы. Спекание применяется при агломера* 
чип руд в порошковой металлургии, в производстве глинозема 
(оксида алюминия); особенно широко процессы спекания исполь- 
чуют в технологии силикатных материалов и изделий — вяжущ их 
чеществ, керамики, огнеупоров и др.

П р о ц е с с ы ,  происходящие м еж ду реагентами в д в у х  п е 
р е ш и в а ю щ и х с я  ж и д к и х  ф а з а х  (Ж —Ж ), включают 
экстрагирование, эмульгирование и деэмульгирование. Э к с т р а -  
1 11 р о в а н и е основано на избирательной растворимости жидко- 
СТ(?й в различных растворителях. Оно применяется в том случае, 
е« 1ц ректификация жидкой смеси невозможна (низкая термиче
ская стойкость, близость температур кипения компонентов и др .) .  
Экстрагирование используется при очистке нефтепродуктов, при 
извлечении фенола из надсмольных и сточных вод коксования и 
"олукоксования, в производстве анилина, брома, иода. Э м у л ь -  
1 11 Р о в а н н е  — процесс диспергирования одной жидкости в дру 



гой, а д  e э м у л ь г и р о в а н и е — расслоение эмульсий на не. 
ходные жидкости. Эмульсии и, следовательно, эмульгирование 
применяют в производстве лекарств, пищевых продуктов, пигмеи,  
тов и красок, а т акж е  для  получения многих высокомолекуляр. 
ных соединений методом эмульсионной полимеризации. Примероц 
деэмульгирования может служить обезвоживание нефти путец 
разрушения ее эмульсии с водой с применением ультразвука  или 
других методов.

Реакторы для гетерогенных жидкофазных процессов аналогич. 
ны гомогенным реакторам (см. рис. 4 .3). Они обычно имеют пе- 
ремешивающне устройства и внутренние теплообменники. В про
мышленности для взаимодействия несмешивающихся жидкостей 
используют реакторы периодического и непрерывного действия* 
единичные и каскады  (см. рис. 4.3, 4.20). Экстрагирование o c j l  
ществляют так ж е  в колоннах с насадкой или ситчатыми полкам и  
при противоточном режиме движения жидких фаз: т яж ел ая  ж и л  
кость сверху вниз, а л егкая  — снизу вверх.

М н о г о ф а з н ы е  с и с т е м ы  и соответствующие им процесс^ 
встречаются во многих химических производствах. К типичным 
многофазным процессам можно отнести выплавку чугуна и с т я  
ли в металлургии, где участвуют две-три твердые, две ж и д к и е !  
газообразные фазы; карбонизацию аммиачно-солевого раствора 
в производстве соды, где в результате взаимодействия диоксид ! 
углерода с раствором хлорида натрия, насыщенным аммиаком! 
образуется твердый гидрокарбонат натрия и т. д. Скорость мно| 
гофазных процессов определяется тем взаимодействием между- 
двум я  какими-либо фазами, которое протекает наиболее мед* 
ленно.

Применение катализаторов позволяет ускорять химические р е а и  
ции в тысячи и д аж е  в миллионы раз, поэтому катализ очень р а я  
пространен в различных отраслях химической промыш ленности  
Около 70% химических производств включают каталитический 
стадии. Ряд промышленных п роц ессе  удалось осуществить m r iH  
ко благодаря применению катализаторов, в частности, к ним й Г  
носятся крупномасштабные Производства аммиака , азотной и сей 
ной кислот, синтетического каучука . Разнообразно применен* 
катализа в органических синтезах для  ускорения реакций окис^
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,:ця, гидрирования, дегидрирования, гидратации и др. С помощью 
1тализаторов получают основные полупродукты для синтеза вы- 

с ,кополимерных веществ и проводят ряд процессов полимериза- 
пни и поликонденсацни. Громадное значение в обеспечении авто*
I авиатранспорта моторными топливами имеют процессы катали- 
аческого крекинга и риформинга нефтепродуктов.

, 1. СУЩНОСТЬ И ВИДЫ КАТАЛИЗА

К гализом называется увеличение скорости химических реакций или возбужде
ние их при воздействии веществ-катализаторов, которые участвуют в реакции, 
in упая в промежуточное химическое взаимодействие с реагентами, но восста
навливают свой химический состав с окончанием акта  катализа.

Обычно катализатор многократно вступает в промежуточное 
\ 'мическое взаимодействие с реагентами, и при этом образуется 
к личест'во продукта, которое может превышать в тысячи раз 
и 1 ссу самого катализатора.

Это является одной из главных причин широкого применения 
катализа в производстве различных химических продуктов. Неко- 
1 рое представление о каталитических процессах, применяемых в 
промышленности, дает  табл. 5.1.

По принципу фазового состояния реагентов и катализатора ка- 
литические процессы разделяют на две  основные группы: г о 

м о г е н н ы е  и г е т е р о г е н н ы е .
При гомогенном катализе и катализатор, и реагенты находят- 

| в одной фазе — газовой или жидкой. При гетерогенном ката- 
иэе катализатор и реагенты или продукты реакции находятся в 

разных фазах; обычно применяют твердые катализаторы.
Переходным от гомогенного к гетерогенному является микро- 

1ерогенный, в том числе ферментативный катализ, при котором 
| атализатор находится в коллоидном состоянии.

В простых одномаршрутных реакциях действие катализатора 
:е смещает равновесие, а лишь ускоряет достижение его при дан 
ной температуре.

Если термодинамически возможны различные параллельные 
! ‘акции основного исходного вещества, то применение катализа- 
’ Фа, ускоряющего одну из возможных реакций, позволяет подав
а т ь  остальные и получать такой целевой продукт, который при 
'■каталитической реакции не получается. В ряде процессов при

менение катализаторов разного действия позволит получить со 
‘"ачительным выходом различные продукты. Например, к ак  вид-
1,0 из табл. 5 . 1 , окисление этилена на серебряном катализаторе 
'ежит в основе производства оксида этилена, а на палладиевом 
Катализаторе значителен выход ацетальдегида. Основной продукт, 
"олучаемый гидратацией ацетилена, т акж е  зависит от применяе
мого катализатора (см. табл. 5.1) в совокупности с другими тех- 
'■ологическими параметрами процесса.
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углерода с раствором хлорида натрия, насыщенным аммиаком] 
образуется твердый гидрокарбонат натрия и т. д. Скорость мно! 
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,и я ,  гидрирования, дегидрирования, гидратации и др. С помощью 
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т  упая в промежуточное химическое взаимодействие с реагентами, но восста- 
н.шливают свой химический состав с окончанием акта катализа.

Обычно катализатор многократно вступает в промежуточное 
химическое взаимодействие с реагентами, и при этом образуется 
к ■личесч'во продукта, которое может превышать в тысячи раз 
массу самого катализатора.

Это является одной из главных причин широкого применения 
катализа в производстве различных химических продуктов. Неко- 
1 рое представление о каталитических процессах, применяемых в 
промышленности, дает  табл. 5.1.

По принципу фазового состояния реагентов и катализатора ка* 
литические процессы разделяют на две  основные группы: г о 

н г е  и н ы е  и г е т е р о г е н н ы е .
При гомогенном катализе и катализатор, и реагенты находят- 

| в одной фазе — газовой или жидкой. При гетерогенном к а т а 
йте катализатор и реагенты или продукты реакции находятся в 

разных фазах; обычно применяют твердые катализаторы.
Переходным от гомогенного к гетерогенному является микро- 

лерогенный, в том числе ферментативный катализ, при котором 
| атализатор находится в коллоидном состоянии.

В простых одномаршрутных реакциях действие катализатора 
е с мещает равновесие, а лишь ускоряет достижение его при дан 

ной температуре.
Если термодинамически возможны различные параллельные 

акции основного исходного вещества, то применение катализа
тора, ускоряющего одну из возможных реакций, позволяет подав
а т ь  остальные и получать такой целевой продукт, который при 
‘ каталитической реакции не получается. В ряде процессов при

менение катализаторов разного действия позволит получить со 
‘"ачительным выходом различные продукты. Например, к ак  вид-
110 из табл. 5. 1, окисление этилена на серебряном катализаторе 
•'ежит в основе производства оксида этилена, а на палладиевом 
катализаторе значителен выход ацетальдегида. Основной продукт, 
получаемый гидратацией ацетилена, т акж е  зависит от применяе
мого катализатора (см. табл. 5.1) в совокупности с другими тех- 
"ологнческими параметрами процесса.
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Т а б л и ц а  5 .1 . Важнейшие каталитические реакции и катализаторы

Схема реакции Целевой 
продукт, процесс

На ч. щ 'й ц и Л Н
катализат^Н

Окислительно-восстановительные 
(гемолитические) реакции

1. Окисление 
о ,

SO2—*■ SO3

о,
С 0 - ^ С 0 2

СО, Н2, СН« п другие углеводороды
— со2+н2о

О.
N H ,_ N O

о.
НС1_^Н20+ С 1 ,

о,
С Н .О Н _Н С Н О

С Н ,^  НСНО

О
о, /  \  

С Н ,=  СН, —  СН,—с н ,

О.
C H ,= C H ,_ C H jC H O

сн,сно^1сн,соон

134

Серная кислота

Очистка газов 
и воздуха от 
СО

Очистка газов 
и воздуха

Азотная кисло
та

Хлор

Формальдегид

Оксид этилена 

Ацет альдегид

Уксусная кис
лота

I t; V20 5ccyM . 
фатами тело*, 
ных металла»
Fe20 3; и о Я

Со2+ п расгво- 
рс; оксиды аЖ 
та
Гопкалит 9  
(смесь оксида 
Мп, Си, С Л  
Pt; I’ d

Pt; Pd; Сош 
CuC) t ( г20 3; Щ
V.O., NiO

Pt r сплаве■
Pd. Rh; С о Щ

i t Д ) j i (  r _ O j  I

CuCI2; CrCI* ■

Ag; Си; 
F e(M o04)»

\.т .mo плнкаД
ты, моднфЯ^Н 
р о п а н н ы е  о и Я  
д о м  м а г В ^ Н
оксиды 1.ю ваЯ

ДК I

Соли Pd и СЛ

Соли Мп ■  
(в жидкой!
зе)



Продолжение табл. 5.1

Схема реакции
Целевой 

продукт, процесс
Важнейш ие

катализаторы

clvl U —► CeH40 j 

о, .
^ H ,(C H j ) j —. С аН 40 »

° »jUs—►QĤ Os

о.
;,н.о—*с«н«о*

с 1ЬСН3^ С .Н 5СНО

11. =  СН—С Н з^ . сн,= с н -сн о

СН2 -=СП—CH3 +NH 3 + 1,50а —,C H j= C H -
N+3HjO

с " ,  И 1 ,0 _ С 0 + З Н ,

Cl 1 < + NH, + 1 ,50} _*H CN  + 3HjO

С-Н. + CHjCOOH+ 0 ,5 0 , _  СНзСООСН -
'  CHJ+ H to

( -> U + 2HC1 + 0 ,5 0 j —  CjH«Cl2+H 20

Ci!* + 4 CIj+2HF —►CC12Fj +6HC1 1 
' ‘ « + 4C12+H F_.CCIjF + 5HC1 j

Фталсвый анги
дрид

To же

Малеиновый
ангидрид

То же

Бензальдегид

Акролеин

Акрилонитрил

Синтез-газ
Водород

Синильная кис 
лота
Винилацетат

Дихлорэтан

Фреоны

V j0 5+K sS0«

V20 5( + T i0 : )

VjOs+МоОз

V20 5 с добав
ками Н3РО4+
+Fej03+Ti0 j

VjOs; W 0 2 + 
+ Мо0 2; 
CuS04(W)

CujOj S n 0 2+ 
+ Sb203; моли- 
бдат и воль- 

фрамат висму-

Молибдаты BI, 
Fe, Со, Ni; ок
сиды олова и 
сурьмы

N1
РегОз+СггОл; 
ZnO+Cr^Os-f 
+ Cu20 ;  
C u (C r02)*

Pt+ R h

Pd

C11CI2 на AI2Ot

Фториды и хло
риды Си и дру
гих металлов 
на сульфатных 
носителях
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Продолжение г а б л .И

Схема реакции Целевой 
продукт, процесс

Важней
катали за

2. Гидрирование 
N j + 3H j —>2NHj

C0+2H j—►CHjOH

яСО+2лН2—. (л -1 )Н 30+СпН2п+10Н

лСО+2лН2 —»СпН2я 4-лН20  
2лСО+лН2 —» Сп Н2ж+лН^О 
С„Н3.  + На—♦СцНзи+з

CH2OCOR 

к

CHjOCOR, 

HOCOR+ ЗН2 _  CHOCOR,

CHjOCOR CHaOCOR,
(радикалы: R — непредельный, типа C17H33, 
R ( — предельный, типа С^Нм)
Каменный уголь (около 4% Н2) —„Жидкие 
углеводороды (12—17% На)

н,
С 0 _ _ С Н 4 + Н20

c r = c h j1! ^ c r - c h ,

Н,
R S _ R H 2+ H jS

Пример

(̂ } + SH, —-
N

пирилин

СН ,(СН ,),СН , + NH, 

«-пснтан

^  Н* СвН ,_ С ,Н 1,
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Аммиак

Метанол

Высшие спир 
ты
Углеводороды 
для получения 
синтнна (спите 
тического бсн 
знна), синтола 
и моющих сред
ств

Твердые жиры

Моторные топ
лива

Очистка газов

Очистка нефте 
продуктов от 
непредельных 
углеводородов

Очистка нефте 
продуктов от 
сернистых сое
динений

Очистка от азо
тистых соеди
нений

Гидрирование
ароматических
углеводородов

Fe с п р ом о т! 
рами , K j  
А1а03. S iC f  
С а О и др .) Г
У.пО + C r20 ,  I  
(+  С и О +  К а О И  

Fe, карбид В  
с п р о м о т о р а !*  
Co + ThO j+  Т 
+ M gO ; F e+ Я  
с п р о м о то р а !*  
Fe; Ni; Сг2с Д  
+ Z11O

Ni

Fe; су.'п.фидыЯ 
оксиды .Mo и MB

\ i + Cr20 ,

Pt; Ni

Оксиды и с у л и  
фиды Mo с СЛ 
и Ni

Оксиды Мо Я  
Со и Ni

Мо с Со и N®
Pd; P t I

Продолжение табл. 5.1

Схема реакции
Целевой 

продукт, процесс
Важнейш ие

катализаторы

Н ,
т ’ р и C *H sN O a—► C eH sN H j Анилин Ni

:5. Дегидрирование 
Ц, о На+ С4Н$ —  На+ С4Н, Бутадиен Сг20 3; фосфат 

Ni+CraOj

С,11в+0.502—.С 4Н»+НаО > МпРе20 4;
Z n (C rj-IFeI) 0 4

С61 I jC a H i—•  Н*+С»Н»СН =  СНа Стирол Соединения Fe, 
Сг, К. M g, Са, 
Си

C6l l 14_*4H i+ C«H * Бензол Pt; Ni

4 Биохимические реакции, катализируемые
ферментами*
11 , ,  НАД+**НАД-Н+Н+ Биоэлектрока

тализ (разра
ботка обрати
мых водород
ных электродов 
с ускорением 
ионизации во
дорода фермен
том)

Фермент гндро- 
геназа водород- 
о к и с л я ю щ и х  
бактерий

5г.™,
"̂ чжлечии

СНаСН(ОН)СООН+НАД+^СН,СОСООН +
+ НАД-Н+Н+

Пищевая технология
[ а) один из про
цессов при по
лучении черно
го чая

о хи мои

в) спиртовое 
брожениее  IМ ; Н2ОН + Н АД+**СН,СНО+ Н АД • Н + Н+

Кислотно-основные (гетеролитические) реакции

б) молочнокис 
лое брожение

1 Гидратация 
СНа= СН,+ HjO —  QHsOH

CN «■ СН+ Н20  —  СН,СНО

Этиловый
спирт

Ацетальдегид

1

Фермент о-ди- 
фенилоксидаза

Фермент л ак 
тат-дегидроге
наза
Фермент алко-
гольдегидроге-
наза

H jS 0 4, Н3Р 0 4 
на носителях: 
кремневольфра
мовая кислота
H g S 0 4 (суспен
зия в жидко
сти) , фосфаты
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Продолжение

Схема реакции Целевой 
продукт, процесс

2СН -  СН + 3 H ,0  COj +CH j—СО—CHj + 2Н,

2 . Дегидратация 
2С3Н5ОН Н20  + CjHsOCjHs

2CHjCOOH —  (CH jCO b + H20

3. Гидролиз
С.ЩС1 + H20  _  Q H 5OH+HCI

4. Полимеризация 
лНСНО— [НСНО]„

nCjH, —.  [C2H4] n

«С 3Не—♦ [C3H4]„ 

лС«Н(—• [С«Не] п 

лС4Н ,СН ,—* [C4H5CH3]n 

лС«Н4СН =  СН, —, [C ,H SCH CH ,],
н,с: \

n с -с н *  —  [с4н,7„
II,с

5. Поликонденсация 
С«Н5ОН + л11СНО--*Смола + Вода

6. Крекинг углеводородов 
Cjo^Cls _* C«-7-C|t
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Ацетон

Диэтиловий
эфир

Уксусный анги 
дрид

Фенол

Полиформаль
дегид
Полиэтилен

Полипропилен

Бутадиеновый
каучук
Изопреновый
каучук
Полистирол
Полиизобути
лен

Фенолформаль- 
дегидная смола

Моторные топ
лива

Са и Со 
тез в  r a i
фазе)
ZnO на
(синтез в 
вой фазе) \

Алюмоси.
А!20 3;
n2so4
Триэтил 
п парах

А1203; 1ЬР§
на носителе Ш

BF, j

‘ A I R ,  I ;
(Циглера— 1 1  
Н атта); С г Л  
на S i0 2 i|j
TiCI, + AIR3; I  
C r(V I) на S i(|
\ .i; T iC l,+  I 
|+AIRj I
T i C i . f A I R ,  I f

To же I

AICI3; BI:,

Соляная ЧЩ  
другие k iicJ^| 
ты; едкий н а Н  
или другие ш Я  
лочи н р аствИ1
Аморфные 1 
кристалличе-

Продолжение табл. 5.1
________________ ____________ _____________

Г Г ------ Схема реакции
Целевой 

продукт, процесс
Важнейш ие

катализаторы

ские (цеолиты) 
алюмосиликаты

j|. Изомеризация 
1(Дан —► Изобутан Изобутан Алюмосилика

ты ; А1С13; фос
фаты

н Алкнлирование углеводородов
СН,
1

I ( i i  + CH2= C H —С Н ,_ С Н ,—СН

'  Q H , •
1 СН + С Н ,= С Н 2_  с,н5сн,сн,

Кумол для про
изводства фе
нола
Этил бензол для
производства
стирола

Н3Р 0 4 на носи
теле

А1С1,

9. |Диспропорциоиирование 
I 2C JU C H ,—►С*Н*+С»Н«(СН,), Бензол и кси

лол
Цеолиты в Н 
форме

Сложные процессы на бифункциональных катализаторах

I. Рнформннг (дегидрирование
н ю«сризация, дегидроциклизация
вых и др.)

2. Гидрокрекинг (гидрогенолиз)

Например, СН ,(СН ,)тСН ,+ Н ,—» 
—  СН3(£Н ,),С Н ,+ С Н ,(С Н ,),С Н ,

нафгенов,
парафино-

Высокооктано- 
вый бензин, 
ароматические 
углеводороды

3 2Cj HjOH-
сн,

► На+ 2Н »0+ С Н ,= С Н —СН =

Дизельное топ
ливо и бензин

Бутадиен

Pt на фториро
ванном AI2O1; 
оксид молибде
на на А!20 3; 
Сг20 ,  на AljOj

Pt, Pd на цео
лите или на 
А120 , ;  N i' на 
цеолите

Смесь ZnO, 
AI2O3, MgO и 
других оксидов

Л р к е ч ш е .  НАД — обозначение коферыента. т . е. небелковой части фермента, 
•"торая участвует в каталитическом процессе путем перевеса электронов или протонов или 

• '('деленных химических группировок. В рассматриваемых реакциях кофермевт (Н АД-f) 
•’ Ужит акцептором водорода.

Как показано выше ( с м .  гл. 2) ,  для  процессов, протекающих 
ки н ети ч еско й  области при незначительном осевом перемешива-

djc
d i = k\e. (5.1)
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Действие катализаторов заключается в неограниченном повыи 
нии константы скорости реакций к  без влияния на движущ ую  с| 
л у  Ас.

Ускоряющее действие катализаторов состоит в понижен] 
энергии активации химической реакции в результате изменен] 
реакционного пути с участием катализатора или вследствие о{ 
ществления реакции по цепному механизму при инициирующ| 
действии катализатора.

Прн изменении реакционного пути с участием катал и затс^|  
реакция протекает через ряд элементарных стадий, которые т Г  
буют меньшей энергии активации, чем прямая реакция без к а т а ^ |  
затора. Скорость реакции тем больше, чем меньше энергия 
тивации Е, и вследствие экспоненциальной зависимости

скорость реакции значительно возрастает д аж е  при неболы : o J  
снижении энергии активации. В некоторых типах каталитиче< кия  
реакций одновременно с понижением Е уменьшается предэк по* 
ненциальный член ко в уравнении (5.2). Вследствие этого п< в н  
шение константы и соответственно скорости реакции с прнмрне! 
нием катализатора несколько уменьшается по сравнению с h a c J  
считанным на основе снижения Е. И

Д ля  каталитических реакций, в которых ko не изменяете» п(Я 
сравнению с некаталитическими, ускоряющее действие к а т а л и з Я  
тора измеряется его активностью А, которая определяется qootB 
ношением констант скорости реакции с катализатором Ак.т и б еЯ  
катализатора к:

k г А и « 0  j
/ s r - {4

где АЕ — снижение энергии активации каталитической реакции n f l  
сравнению с некаталитической:

А Е Е — I

Практическое поведение промышленных катализаторов с в я зШ  
но с основными их технологическими характеристиками: а к т и в н о !  
стью, температурой зажигания, избирательным действием ( с е л е Л  
тивностью), износоустойчивостью, термостойкостью, отравляемоЦ 
стью и т. п. Основной характеристикой катализаторов служит 
а к т и в н о с т ь  А, т. е. мера ускоряющего действия к атал и затор  
по отношению к данной реакции. '

При постоянстве движущей силы химической реакции актив! 
ность катализатора определяется по уравнению (5.3) или по ф Я  
муле

л - Т „ т),
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i e  HKtT и и — скорость химической реакции при участии катали- 
тора и без него; фК1Т — доля объема реакционного пространст- 

[ 3, занимаемая катализатором.
Д ля  сравнения активности катализатора какой-либо химиче- 

р й  реакции в разных условиях активность можно выразить че- 
з интенсивность каталитического процесса, т. е.

А G„p/vx, (5 .5 )

ч<

е GnP — масса продукта, полученная за время т.
Катализаторы не ускоряют диффузию, поэтому для  каталити- 

ских процессов, в которых скорость химических и диффузион-
III ч стадий сопоставима, активность катализатора определяется 

только скоростью химических реакций, но и коэффициентами 
ффузии из ядра потока к поверхности катализатора и внутри 

1н*> катализатора. В общем случае активность катализатора мо- 
жаг быть функцией многих параметров технологического режима 
и шзических свойств катализатора

A f  (ск а т • > ^исх» ^пр» £црмм * Т, Р , Syд , </3 , Г9 , ® ,  М исх, Мпр, • • .  ) ,  (5 .6)

I сК1Т, с , ,  с„сх. с „р, спр„ы — концентрации катализатора, актнва-
Т0|
Т-

а, исходных реагентов, продукта, примесей соответственно;
- температура; Р  — давление; 5 УД — удельная поверхность ката-  

[Тйштора; d 3 — средний размер (диаметр) зерен катализатора; 
л  — эквивалентный радиус пор катализатора; МИСх, Мпр — моляр
ные массы исходных реагентов и продуктов реакции; w  — лнней- 
н; я скорость потока реагентов, влияющая на скорость процесса, 
протекающего во внешнедиффузионной области.

Зависимости А от каждого определяющего параметра нели
нейны. При экспериментальном определении зависимости А ,от 
одного из параметров уравнения (5.6) все остальные должны 
бить постоянными.

Все каталитические реакции, происходящие при гомогенном и 
гетерогенном катализе, делят  по типу взаимодействия катализа
тора с реагирующими веществами на два основных класса : 
о к и с л и т е л ь н о - в о с с т а н о в и т е л ь н о е  ( г е м о л и т и ч е 
с к о е )  и к и с л о т н о - о с н о в н о е  ( г е т е р о л и т и ч е с к о е )  
взаимодействия (см. табл. 5 .1).

Общий механизм электронного окислительно-восстановительно- 
г° катализа заключается в обмене электронами м еж ду  катализа
тором и реагентами, который облегчает электронные переходы в 
реагирующих молекулах. Механизм обычного ионного, кислотно
основного катализа заключается в обмене протонами или ионами 
(катионами и анионами) м еж ду катализатором и реагирующими 
молекулами. Образующиеся промежуточные активированные 
комплексы неустойчивы и распадаются или реагируют с другой 
молекулой. В обоих случаях  катализатор регенерируется.
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К окислительно-восстановительным относят многочисленны 
реакции окисления, гидрирования, дегидрирования (см. табл. 5.1 
Типичными катализаторами для окислительно-восстановительны 
реакций сл уж ат  металлы (Fe, Си, Ag, Ni, Pt, Pd и др.) и оксид 
металлов переменной валентности, в частности Ре20з , Сг20з ,  Си 
V2O5 и др. К кислотно-основным относят реакции: гидратации 
дегидратации, гидролиза, полимеризации, поликонденсации, кр 
кинга, изомеризации, алкилировання. Типичные катализаторы ки 
лотно-основных реакции — кислоты и основания, в том чис 
H2S 0 4, Н3Р 0 4, S i 0 2, А120 3, NaOH и др. Сложные многокомпонег 
ные катализаторы могут одновременно ускорять как  окислите 
но-восстановительные, так  и кислотно-основные реакции ( 
табл. 5 .1).

И з б и р а т е л ь н ы е  ( с е л е к т и в н ы е )  к а т а л и з а т о  
ускоряют одну целевую реакцию из нескольких возможных 
многомаршрутных реакциях. Особенно важен такой катали 
производстве органических продуктов, когда селективность ка 
лизаторов позволяет сильно ускорять одну полезную реакш 
проводить процесс при пониженной температуре, подавляя дру] 
возможные реакции. Селективность действия катализатора мол но 
выразить соотношением

а ,
а а . п

где (7Ц — количество основного исходного вещества, превратившей 
гося в целевой продукт, моль или кг; Gnoo — количество исходи >г4 
вещества вступившего в побочные реакции, моль или кг; G - эб4 
щее количество превратившегося основного исходного BeuxeciBaJ 
моль или кг. Применяя различные избирательные катализато Л  
можно из одних и тех ж е  исходных веществ получить различные 
продукты (см. окисление этилена и гидратацию ацетилена в 
табл. 5 .1).

А в т о к а т а л и т и ч е с к и м и  называются реакции, в которых 
катализатором является один из промежуточных или конечных, 
продуктов реакции. Так, в цепных реакциях автокаталичаторамй 
сл уж ат  свободные радикалы. К числу автокаталитических отно
сятся некоторые реакции разложения взрывчатых веществ, горе
ния, полимеризации и др.

Д л я  автокатализа характерна м алая  скорость реакций в на
чальный период, называемый периодом индукции, и быстрое на* 
растание выхода продукта в последующий период в результате 
возрастания количества катализатора^*В дальнейшем выход про
дукта  увеличивается согласно закону действующих масс, так  же 
к а к  и для  обычных реакций.

Д л я  возбуждения цепных реакций в исходную смесь обычно 
вносится вещество — инициатор, которое, реагируя с исходным ве-| 
ществом, вызывает зарождение цепи, т. е. образование первых
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свободных радикалов, и таким образом ускоряет реакцию подоб
но катализатору. Однако инициаторы в отличие от типичных к а 
тализаторов расходуются в процессе реакции.

5.2. ГОМОГЕННЫЙ И ГЕТЕРОГЕННЫЙ КАТАЛИЗ

югенный катализ. Такой катализ может протекать в газовой или 
акой фазе. Механизм гомогенного катализа состоит в образо- 
ии м еж ду реагентами и катализаторами нестойких, промежу- 
ных соединений, существующих в той ж е  фазе (газовой или 
дкой), после распада которых образуется продукт реакции, а 
ализатор регенерируется. В отличие от гетерогенно-каталнти- 
ких реакций прн гомогенных состав промежуточных соединений
• яде случаев можно выявить анализом. Процессы гомогенного 
ализа классифицируются по типу взаимодействия м еж ду реа- 
ующйми веществами и катализатором на окислительно-восста- 
ттелы ю е и кислотно-основное взаимодействие. По фазовому 
тоянию гомогенные каталитические процессы делят на жидко- 
зные (в растворах) и газофазные.
К а т а л и з а т о р а м и  в р а с т в о р а х  сл уж ат  кислоты (Кати
н у ,  основания (анион ОН~), ионы металлов (Ме+, М е2+) ,  а 

;же вещества, способствующие образованию свободных радн- 
юв.
Механизм кислотно-основного (ионного) катализа в растворах 
слючается в том, что идет обмен протонами м еж ду катализато- 
л и реагирующими веществами, сопровождающийся внутрнмо- 
<улярными превращениями. При кислотном катализе протон 
ти положительный ион) переходит сначала от катализатора к 

реагирующей молекуле, а при основном катализе катализатор 
служит вначале акцептором протона или донором анкона по охно- 
шенню к молекуле реагента. В последующей стадии каталитиче
ской реакции протон перемещается в обратном направлении и к а 
тализатор восстанавливает свой состав.

По такому типу протекают реакции гидратации, дегидратации, 
пиролиза , этерифнкации, поликонденсации в растворах. Приме
ром кислотно-основного катализа в растворе может служить гид
ратация олефинов в спирты, катализируемая кислотами (НА), 

общем виде

На стадии (а )  катализатор служит донором протона; на стадии 
(в) катализатор регенерируется.

!>CH=CHi +  НА =  RCH2-C H ,+ + А~ 

РСЦ-СН^- +  НОН =  RCfb-CHtOH + Н+

Н+ + А -  =  НА

(а)

(б)

(в)
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- К ионным относятся и окислительно-восстановительные ката-|  
литические реакции в растворах, ускоряемые ионами металлов с| 
переменной степенью окисления: меди, марганца, ж елеза.

Г а з о ф а з н ы й  г о м о г е н н ы й  к а т а л и з ,  т. е. процесс, n p j  
котором и реагенты и катализатор — газы , применяют с р а в н и !  
тельно редко. Примером его могут служить дегидратация уксус^ 
нон кислоты в парах при участии катализатора — парообразной 
триэтилфосфата, окисление метана в формальдегид кислородом 
воздуха, ускоряемое оксидами азота.

Газофазный катализ может осуществляться по молекулярном] 
и радикальному цепному механизму.

При м о л е к у л я р н о м  м е х а н и з м е  каталитической peat 
ции происходит обмен атомами м еж ду катализатором и реагируй  
щими веществами.

Р а д и к а л ь н ы й  м е х а н и з м  гомогенного катализа возмож^ 
как  в газовой, так  и в жидкой фазе. Катализатор служит иници! 
тором, направляющим реакцию по цепному механизму. Ускорен! 
достигается в результате появления богатых энергией частиц 
свободных радикалов в процессе самой реакции. По такому ме; 
низму протекают некоторые окислительные реакции в га зах ,  по; Щ 
меризация в жидкой фазе и т. п.

Скорость гомогенного каталитического процесса возрастает 
повышением концентрации исходных веществ и катализатора ] 
гласно закону действующих масс.

Влияние температуры, давления и перемешивания на скоро* Д  
гомогенно-каталитических реакций аналогично общим кинетн 
ским закономерностям гомогенных процессов. Основным недост; 
ком гомогенного катализа является трудность выделения ката.) 
затора из конечной продукционной смеси (жидкости или г а з а ) [ Н  
результате чего часть катализатора теряется безвозвратно, а п р Л  
дукт  загрязняется им. При гетерогенном катализе газовая илй1 
ж идкая  реакционная смесь легко отделяется от твердого катали-] 
затора.

Гетерогенный катализ. Этот вид катализа широко применяется 
в промышленности. Подавляющее большинство известных про«Я 
мышленных гетерогенных каталитических процессов основано на 
реакциях м еж ду газообразными веществами с участием твердых! 
катализаторов, хотя известны и другие сочетания по фазовому] 
состоянию м еж ду реагирующими веществами и катализатором. 1

Существует несколько различных теорий, объясняющих пров 
цесс катализа. К аж д ая  из этих теорий, дополняя и развивая друг] 
друга , объясняет ускоряющее действил» твердых катализаторов. 
Из большинства теоретических положений видно, что важную роль 
для  катализа играют а к т и в н ы е  ц е н т р ы ,  т. е. неоднородные j 
участки поверхности, обладающие повышенной активностью. Об
щим для всех теорий катализа является образование на поверх- i  
ности твердого катализатора промежуточного соединения ад с о р И

с
0-
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l[||0iiHoro типа, которое не образует отдельных фаз и не обнару* 
нается чисто химическим анализом. Строение этого соединения 

Р;ч. [ставляют в разных гипотезах различно: в внде активного 
ь лплекса или активного ансамбля, определенного геометриче- 
к ,го образования — мультиплета или химического соединения с 

( .отием свободных электронов катализатора. Свойства промежу- 
L много соединения определяют направление, а если процесс про- 
п „лет в кинетической области, то скорость реакции.

Для цепных реакций катализ имеет обычно гетероген но-гомо
генный характер, т. е. на поверхности катализатора возникает ра- 

икал (гетерогенная стади я) ,  который и возбуждает цепную ре- 
кцию в объеме газа  или жидкости (гомогенная стадия) .

Гвердые катализаторы готовят и применяют, как  правило, в 
и [о небольших пористых зерен, таблеток, гранул. При этом внут- 
енняя поверхность стенок пор может в сотни и тысячи раз пре* 
ос ходить внешнюю поверхность зерна.

К а т а л и т и ч е с к а я  а к т и в н о с т ь  твердых пористых ката- 
л; (аторов определяется как  их химическим составом, т ак  и пори- 
юй структурой, при которой подразумевают совокупность формы 

зерен, объема и размера пор и внутренней поверхности зерна. Ак- 
инность катализатора пропорциональна поверхности, доступной 

для реагентов, но в тонкопористых катализаторах внутренняя по
верхность может быть использована далеко не полностью из-за 

ффузионных торможений.
Процесс катализа на твердых пористых катализаторах состоит 

|in следующих элементарных стадий: 1 ) диффузии реагирующих 
» цеств из ядра потока к поверхности зерен катализатора; 2) диф
фузии реагентов в порах зерна катализатора; 3) активированной 

'сорбции (хемосорбцня) на поверхности катализатора с образо- 
ннем поверхностных химических соединений — активированных 

комплексов: реагенты — катализатор; 4) перегруппировки атомой 
с образованием поверхностных комплексов: продукт — катализа-
I р; 5) десорбции продукта с поверхности; 6) диффузии продук-
II в порах зерна катализатора; 7) диффузии продукта от поверх- 
"остн зерна катализатора в ядро потока.

Общая скорость гетерогенного каталитического процесса опре- 
( ляется относительными скоростями отдельных стадий и может 
'имитироваться наиболее медленной из них. Иногда наиболее 
Mlпленной стадией оказывается одно из химических взаимодейст

вий на поверхности катализатора, а иногда диффузионные про- 
Цессы.

В зависимости от определяющей стадии различают каталити- 
с“ские процессы, происходящие в к и н е т и ч е с к о й ,  в н е ш н е -  
: и ф ф у з и о н н о й и в н у  т р и д  и ф ф у з и о н н о й о б л а с т я х .

В к и н е т и ч е с к о й  о б л а с т и  константа скорости процесса 
"е зависит от коэффициентов диффузии. Кинетическое уравнение 
должно учитывать влияние основных технологических парамет-
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ров на скорость каталитического процесса. Д л я  газообразных р Д  
гейтов 1

где А р — движ ущ ая сила процесса, выраженная в парциалн I 
давлениях реагентов при Я~0,1  МПа (1 а т ) ;  Р  — б е з р а з м е р в  
давление, т. е. отношение рабочего давления к нормальному V  
мосферному; п — общий порядок реакции; р0— коэффициент Ж 
ресчета к нормальным давлению и температуре. J

В кинетической области протекают, как  правило, п роц ессы Н  
малоактивных катализаторах с малыми размерами зерен и крШ 
ными порами при турбулентном режиме потока реагентов и Я  
сравнительно низких температурах. Увеличение скорости к а т а Н  
тических процессов в кинетической области достигается npej^B 
всего повышением температуры. Общая скорость процесса в ю|И 
тической области определяется соотношением скоростей 3 - ^ Н  
стадий катализа — адсорбции исходных веществ, перегруппироЛ  
атомов и десорбции продукта; при этом порядок реакции п о Л  
всегда меньше ее молекулярности, соответствующей химической 
уравнению. ?

• Возможны две физические модели механизма каталитичесц«ж 
превращения (синтеза).

1. Адсорбируются оба реагента (А и В) и затем происходя 
взаимодействие их на катализаторе (К) с последующей десорш 
цией, т. е. протекают следующие стадии: 1) А-{-К*=*АК 2)1в<* 
+ К * * В К " ;  3) АК* + В К “ —А В К * ; 4) A B K "**D + K , где К Ш  
активный центр катализатора; А К *  В К 1*, А В К * — активирован
ные комплексы на поверхности катализатора.

Графически примерное изменение энергетического со сто ян н

и =  k o e - v ^ X p P ' h

0

Рис. 5.1. Изменение эи е0 ^ 1  
реагирующей систем и по 
Лиям химической р е а к ш Ь Л  
случае адсорбции обоих (1 }Ж  
одного (2 )  реагеитоп: ‘Я
Л и В — исходные реагенты , Р |Л и В — исходные реагенты , р .1

реакции: Л К “ . П К * .  А В К " - | И  
межуточные активированные к о в  
лексы каталитической р с а ^ ^ В  
£ roM — энергия активации 
генной реакции; с ч. e f  — 
гии активации адсорбции, леС ^И  
нии и химического м р си р аЧ ^ Н

j
генной реакции; г ш. r q. г р — 
гии активации адсорбции, лсС ^И  
пни и химического нрсираШ ^Н  
на поверхности катализатора;
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етемы по стадиям реакции представлено на рис. 5.1. В данним 
шмере £VoM>,ep > ea> eq .  В принципе возможно, что е , > е Р, тог- 

стадия (1) будет неравновесна, а на рис. 5.1 продукт активи- 
и.шмой адсорбции АК* будет иметь наибольший максимум.
2. Адсорбируется один реагент, например А, затем он реаги- 

pveT с налетающими из газовой (жидкой) среды молекулами вто
рого реагента В. Тогда стадии каталитического процесса вы р аж а 
ется уравнениями: 1) А + К з * А К * ;  2) А К + В ^ В А К * ;  3) 
lj \ K » 4* D + K . Так происходит синтез амм иака  (см. гл. 10): ад- 

.рбируется азот, налетают и реагируют с ним молекулы водо
рода.

Во в н е ш н е д и ф ф у з и о н н о й  о б л а с т и  (лимитирует 1-я 
пли 7-я стадия катализа) скорость процесса определяется коэф
фициентами диффузии реагентов и продуктов реакции. По закону 
Фи ка при постоянстве условий диффузии 

АО '  „  „  Хс
а ——  =■ — D*S —— , (5.9)

а в а г
где G — масса вещества, перенесенная за время т  в направлении 

перпендикулярном поверхности зерна катализатора при кон
центрации с  диффундирующего компонента в ядре потока реаген- 

Г тон; 5  — свободная поверхность зерен (гранул, проволок) катали 
затора; D, — эффективный коэффициент диффузии, который яв л я 
ется результатом молекулярной и турбулентной диффузии и оп
ределяется обычно опытным путем.

Во внешнедиффузионной области происходят процессы на вы- 
коактивных катализаторах, обеспечивающих большую скорость 

химических реакций (см., например, раздел «Окисление ам м иа
ка») ,  Д ля  ускорения процессов во внешнедиффузиониой области 
применяют высокие линейные скорости потока реагентов, т. е. соз
дают турбулнзацию потока. ¥ 

Во в н у т р и д и ф ф у з и о н н о й  о б л а с т и  общая скорость 
каталитического процесса лимитируется скоростью диффузии реа
гентов (продуктов реакции) в порах зерен катализатора. Время, 
необходимое для диффузии газообразного компонента в поры к а 
тализатора на глубину I, можно определить по формуле Эйн
штейна:
т /-’/2D ,. (5.10)
величину D,  определяют в зависимости от соотношения размеров 
п°р и длины свободного пробега молекул А,. При Я,< 2 г ,  определя
е т  /), как  коэффициент молекулярной диффузии D ,= D ,  а при 
>>2г ,  определяют D3= D K по формуле Кнудсена:

,5">
1 те г ,  — эквивалентный радиус пор; Af — молярная масса компо
з и т а .
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Внутридиффузионная область характерна для проведения к| 
тализа в фильтрующем (стационарном) слое катализатора. К ач  
литические процессы во внутридиффузионной области можно 
корить прежде всего уменьшением размера зерен катализатора] 
увеличением радиуса пор. Однако при увеличении размеров п< 
уменьшается их количество и соответственно внутренняя пове^ 
ность. Следовательно, надо находить оптимальную структуру, п| 
которой поры достаточно широки для полного использован! 
внутренней поверхности прн выбранном размере зерен.

При наличии катализатора определенного состава и струну 
ры наибольшее практическое значение имеет температурный 
жим каталитических процессов.

Закономерности изменения суммарной скорости реакции (д< 
ствителыюго выхода продукта *ф) для экзотермических и эн| 
термических реакций различны.

Выход продукта Э н д о т е р м и ч е с к о й  р е а к ц и и  непрерьА 
но увеличивается с повышением температуры. Типичным п р и м ! 
ром эндотермической реакции может служить взаимодействие fcfl 
тана с водяным паром на никелевом катализаторе:
СН4 +  HjO =  СО +  ЗН2

Зависимость степени превращения (х) метана от тем п ератущ  
и концентрации реагентов приведена на рис. 5.2. Степень превр» 
щения, т. е. выход водорода и СО, растет с повышением т е м п е р !  
туры. При стехиометрическом расходе водяного пара (кривая /]| 
практически полное превращение метана может быть достигнув  
в состоянии равновесия лишь при температурах выше 900°С. У в *

1.0
Q9

а  а« 
2 V
Г  46 
| V 
«  «♦ 
| V 
% 42 

01

з / п
У  / '

/  /

/ ..
, 1

т  500 600 700 600 900 
Температура, 'С

Рис. 5.2. Зависимость степени кон
версии метана от температуры  при 
различном составе исходного газа  
(эндотермический процесс):
/ — X при С Н ,:Н ,0 - 1 : 1 ;  г - д г .  при 
СН« : Н|0—1 : 2; i  — * р при C H .:H iO -  
— 1 : 3 ;  /' — действительны* выход при 
С Н ,: Н ,0 - 1  : 1

148

Phc.w *.3. Зависимость вы хода проДЩ 
та х  от температуры  Т  при р азл и ч и т  
времени контактирования: t i > t 3> t » ? B  
(экзотермический процесс)
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учени е концентрации водяного пара позволяет сдвинуть равнове- 
' ,|С реакции вправо при более низких температурах (кривые 2 и 

Аналогично увеличению концентрации действует и повышение 
вления. Действительный выход продукта х в эндотермических 

\ роцессах изменяется подобно равновесному.
Д ля  достижения наибольших скорости процесса и степени пре- 

„ращения в эндотермическом процессе следует максимально повы
шать температуру. Эти закономерности характерны для конвер
сии углеводородов с водяным паром, дегидрирования углеводоро
дов, дегидратации и др.

Д ля  о б р а т и м ы х  э к з о т е р м и ч е с к и х  р е а к ц и й  с по
вышением температуры равновесный выход продукта непрерывно 
уменьшается, а действительный выход увеличивается при низких 

мпературах и уменьшается при высоких, проходя через макси
мум при оптимальной температуре (рис. 5 .3). Абсолютное значе
ние максимального выхода и соответствующее ему значение оп
тимальной температуры изменяются в зависимости от активности 
катализатора, концентрации реагирующих веществ и других ус- 
. >внй процесса, но оптимальная температура всегда понижается с 

неличеннем степени превращения. На рис. 5.3 показана зависн
у т ь  выхода продукта от температуры при разном времени со

прикосновения реагирующих веществ с катализатором т для ка- 
1Лнзатора, обладающего определенной температурой зажигания 
, при прочих постоянных условиях технологического режима. 

Равновесный выход хР изменяется по равновесной кривой. Дей- 
!внтельные выходы х изменяются для каждого времени контак- 
а: Т|>Т2>ТЗ>Т4>Т5 по соответствующим кривым. Соединив мак- 

' имальные выходы, можно получить оптимальную кривую, показы
вающую, что с увеличением т и 

следует понижать температуру 
1я достижения максимальной 

корости процесса и степени пре
вращения.

На рис. 5.4 показана зависи
мость х от Т при постоянном т 

1я катализаторов разной актив
ности: Ai>Ai^>A3> A i,  обла- 

пощих соответственно разной 
емпературой зажигания. Повы
шение концентрации реагентов и 

давления изменяют не только 
действительный, но и равновес
ный выход, а так ж е  температуру 
Зажигания Рис- 5-4, Зависимость выхода лро-

,-ч ’ _ дукта от температуры для катализа-
Эти закономерности справед- т о _ о в  различной активности А\> 

лнвы для всех простых обрати- (экзотермический про-
мых экзотермических газовых ре- цесс)
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акций, в частности для  промышленных каталитических процесс^ 
гидрирования, окисления, гидратации и др. Кривые рис. 5.3 и 5^ 
типичны для реакции синтеза ам м иака , каталитического окисЖ 
ния SO2, конверсии оксида углерода, окисления этилена в окси] 
этилена, синтеза углеводородов гидрированием СО и многих др1 
гих процессов.

Сложным может быть влияние температуры на каталитич< 
ские процессы, в которых повышение температуры до менторов 
предела вызывает протекание вредных побочных реакций, nanpi 
мер для  синтеза метанола и этанола, окисления аммиака и т. j 
При этом необходимо анализировать влияние температуры 
каж дую  реакцию в отдельности.

В р е м я  к о н т а к т и р о в а н и я  (соприкосновения) реагируй 
щих веществ с катализатором — важ н ая  технологическая xapi 
тернстика каталитического процесса, которая позволяет пронзд 
днть расчет реакционных аппаратов. Время контактирования 
ределяется

t  ■=

где t»CB — свободный объем катализатора, м 3; Кем — объем реаГц 
рующей смеси, проходящей через катализатор, м3/с.

На практике чаще всего пользуются фиктивным временем кон{ 
тактирования:
т = v K, r/VCH, (5.1fl

ГДе 1)«ат — объем слоя катализатора, м3. Влияние времеми к о н т Д  
тирования т (или объемной скорости газа  обратной т) одн о тн ^ В  
для многих каталитических реакций. С увеличением времени к < Г  
тактирования выход продукта простой обратимой каталитически 
реакции растет (см. рис. 5 .3) , интенсивность ж е работы конта 
ного аппарата С/т падает (см. рис. 2 .2).

Повышение концентрации реагирующих веществ до некото] 
го предела ведет к увеличению скорости процесса по закону д< 
ствующих масс, но влияет на катализатор и может вызвать ■ 
нижение его активности. Повышение давления газов прежде вШ 
равносильно росту концентрации. Повышенное и высокое давЛ' 
ние применяется для интенсификации газовых синтезов, идуЩ1 
с уменьшением объема, особенно когда мал равновесный выжо! 
при нормальном давлении, например в синтезах амм иака  и мет} 
нола (см. гл. 10 и 14).

Важнейшим параметром технологического режима, специфик 
ным для гетерогенных каталитическы<*процессов, является чисто- 
та  поступающей в контактные аппараты реакционной смеси, ОЩ 
сутствие в ней примесей веществ, отравляющих катализатор.

О т р а в л е н и е  к а т а л и з а т о р а  — это частичная или полна^ 
потеря активности в результате действия небольшого количеств 
веществ, называемых контактными ядами. Контактные яды  обьа
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1>„с. 5.5. Изменение константы ско- 
, ст» каталитической реакции при 

,равлении катализатора от началь- 
|:1,й *.’н до конечной ки-

.обрати м ое отравление: 1 — необрати- 
г отравление; 3 — восстановление актнв- 
. ги при обратимом отравлении

но поступают в виде примесей 
к исходным реагентам (газам , 
жидкостям). Потеря активно
сти происходит вследствие 
частичного или полного вы
ключения активной поверхно-
сI и катализатора. Механизм отравления специфичен для данного 
яда и катализатора и многообразен. Оно наступает в результате 
химического взаимодействия яда  с катализатором с образованием 
каталитически неактивного соединения, активированной адсорб
ции яда на активных центрах катализатора, кристаллизации яда  
или его производного на поверхности катализатора.

Отравление может быть обратимым и необратимым. При об
ратимом отравлении активность катализатора снижается лишь во 
время присутствия ядов в поступающей смеси. При поступлении 
чистой смеси соединения яда с катализатором разлагаются, ад 
сорбированный яд  улетучивается и отгоняется вместе с продукта
ми реакции. Н е о б р а т и м о е  о т р а в л е н и е  является постоян
ным; отравленный катализатор выгружаю т из аппарата и заменя
ют новыми или ж е  регенерируют экстракцией яда  или катализа
тора из контактной массы. Характерные кривые обратимого 1 и 
необратимого 2 отравления при постоянной концентрации яда  в 
поступающей смеси представлены на рис. 5.5. При поступления 
чистой смеси активность обратимо отравленного катализатора 
восстанавливается по кривой 3.

Отравляемость катализатора можно определить по формуле

а " 7 ^ Г '  <5'и >
где G< — масса яда ,  поступающего с газом на единицу массы к а 
тализатора за время т,-.

Наиболее чувствительны к ядам  металлические катализаторы, 
°собенно из благородных металлов. Оксидные катализаторы ме- 

чувствительны к ядам .
Д ля предохранения катализаторов от отравления реакционная 

г , 'есь предварительно очищается от контактных ядов. При этом 
применяют методы абсорбции ядов из газовых смесей избиратель- 
"Ыми растворителями, сорбции их твердыми поглотителями, кон- 
л°нсации и улавливания* капель в электрфильтрах, механической 
Фильтрации и т. п. Очистная аппаратура обычно более громоздка, 
Чсм контактные аппараты. Изыскание катализаторов с меньшей
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Jотравляемостью — это одна из крупнейших задач  техническог 
прогресса.

Помимо отравления активность катализатора может п адать ! 
во-первых, вследствие уменьшения активной поверхности при по| 
вишенных температурах, из-за рекристаллизации, спекания, оп| 
лавления кристаллов; во-вторых, при механическом экранирова! 
нии поверхности катализатора примесями, например пылью (в г а ]  
зе) или твердыми веществами, образующимися при катализе. Г

6.3. с в о й с т в а  т в е р д ы х  к а т а л и з а т о р о в  
И ИХ ПРИГОТОВЛЕНИЕ

Промышленные твердые катализаторы обычно не являются и Л  
дивидуальными веществами. Они представляют собой, к ак  п р а в !  
ло, сложную смесь, которая называется к о н т а к т н о й  м а с с о !  
В контактной массе одни вещества являются собственно катализа
торами, а другие сл уж ат  активаторами (модификаторами) и ноем  
телями.

А к т и в а т о р а м и ,  или п р о м о т о р а м и ,  называют вещ еся 
ва, повышающие активность основного катализатора. Активация 
может происходить вследствие химического взаимодействия доба*| 
вок с каталитическим веществом с образованием продуктов, обла-i 
дающих повышенной каталитической активностью. Добавки м о гу !  
образовывать с катализатором твердые растворы с электронном 
структурой, соответствующей большей каталитической активно*] 
сти. Иногда активатор увеличивает поверхность каталитически а и  
тивного вещества или повышает термостойкость катализатора, а 
иногда служит защитой основного катализатора от действия кон-! 
тактных ядов.

Н о с и т е л я м и ,  или т р е г е р а м и ,  называют термостойкие, 
прочные, пористые вещества, на которые осаждением из раствор 
ра или другим способом наносят катализатор. Нанесение к а т а л я  
тических веществ на пористый носитель обеспечивает их тонкой 
диспергирование, создает большую удельную поверхность при оЯч 
тимальных размерах пор и повышает термостойкость катализатш  
ра, так  как  затруднено спекание его кристаллов, разобщенных ня 
поверхности носителя. Кроме того, достигается экономия дороги* 
каталитических веществ, таких, к ак  платина, палладий, серебр ! 
и др. Носитель обычно влияет и на активность катализатора, дей« 
ствуя к ак  активатор. В качестве носителя чаще всего применяю1*! 
оксид алюминия, силикагель, синтетические алюмосиликаты, као^ 
лин, асбест, различные соли, активны й уголь.

К промышленным катализаторам предъявляются следующие оСН 
новные требования: достаточно высокая активность, стойкость К 
действию контактных ядов, избирательность, стабильность в pH  
боте, достаточная теплопроводность, термостойкость, механическая! 
прочность, м алая  стоимость. К катализаторам реакторов кипящИ
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,о слоя предъявляется дополнительное требование — высокая из
носоустойчивость зерен при ударах  и трении друг о друга , о стен- 
ки реактора и теплообменных устройств.

Активность и другие свойства катализатора зависят от его хи
м и ч е с к о го  состава и пористой структуры, а такж е  размера зерен. 
Зерна контактной массы обычно пронизаны мелкими порами, соз
дающими активную поверхность, которая, как  правило, в несколь
ко сотен раз больше наружной поверхности зерен. Поверхность 
единицы массы или объема зерен 5 уд для большинства промыш- 
нниых катализаторов составляет от нескольких десятков до не- 

, кольких сотен м2/г. Свойства катализаторов зависят от метода 
их приготовления.

Основные методы приготовления катализаторов. Существует 
несколько приемов (методов) приготовления катализаторов.

1. Осаждение гидроксидов или карбонатов из растворов их со
лей совместно с носителем или без носителя с последующим фор
мованием и прокаливанием контактной массы (осажденные ката
лизаторы). Так, катализаторы кислотно-основных реакций готовят 
соосаждением компонентов, например совместной коагуляцией ге
лей (алюмосиликаты, силикагель).

2. Смешение и совместное прессование порошков с получением 
смешанных катализаторов или катализаторов с активаторами и 
носителями, а т акж е  с вяжущими веществами.

3. Сплавление нескольких веществ (металлов или оксидов) с 
последующим восстановлением металлов из оксидов водородом 
(например, железный катализатор синтеза ам м иака) или дру- 
I ими газами , иногда с последующим выщелачиванием одного из 
металлов. Так, скелетный никелевый катализатор гидрирования 
изготовляют сплавлением никеля с алюминием с последующим 
нищелачиванием последнего. Иногда катализатор готовят в виде 
тончайших сеток из сплавов различных металлов (платино-палла- 
лиево-родиевые сетки для окисления ам м и ака ) .

4. Пропитка пористого носителя раствором, содержащим ката
лизатор и активатор, с последующей сушкой и прокалкой. К ка
тализаторам данного вида относятся металлические, оксидные, 
солевые, кислотные и основные.

В качестве катализаторов применяют такж е  некоторые мине- 
Ралы и смеси их, например алюмосиликаты, оксиды железа, 
бокситы и т. п.

j 5-*- КАТАЛИТИЧЕСКИЕ РЕАКТОРЫ

I Основные положения о химических реакторах, рассмотренные в 
,л - 3, относятся и к каталитическим реакторам. К ним предъявля- 

I ’стен такие ж е  требования. Они такж е  могут быть периодическо-
I ' ().н непрерывного действия. Проточные аппараты непрерывного 

Действия т ак ж е  классифицируют по режиму перемешивания на
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аппараты идеального вытеснения, полного смешения и частичного 
перемешивания. По температурному режиму аппараты дел ят  на 
адиабатические, изотермические и полнтермические.

Однако в устройстве и работе каталитических реакторов име
ются особенности, вызванные необходимостью обеспечения д е в  
ствия катализатора в оптимальных для  него условиях.

Реакторы гомогенного катализа. Они имеют сравнительно про 
стое устройство, мало отличающееся от некаталитических реакто 
ров. Жидкофазные реакторы с катализатором, растворенным а 
жидкости, обычно являются смесителями с механическими м еш ал  
камн, пневматическим или струйным перемешиванием *. Д ля  жил 
кофазного гомогенного катализа (катализатор растворен в жил 
кости) в системе газ  — жидкость применяют колонны с насадкой 
или барботажные аппараты. Газофазные каталитические экзотер
мические процессы можно осуществлять в пустотелых камерах 
со смешением исходных реагентов в соплах на входе в аппарат. 
Газофазные эндотермические процессы осуществляют в реакторах 
типа кожухотрубных теплообменников, в трубах которых проис
ходит катализ, а в межтрубном пространстве проходит горячий 
топочный газ. Так, в частности, осуществляется дегидратация па
ров уксусной кислоты с газообразным триэтилфосфатом в каче
стве катализатора.

Реакторы гетерогенного катализа. Реакторы, работающие на 
твердых катализаторах, применяют для  газо- и жидкофазных про
цессов. Большинство промышленных каталитических процессов 
осуществляют в газообразной среде в контактных аппаратах на 
твердых катализаторах.

По гидродинамическому режиму взаимодействия зернистого 
твердого катализатора с потоком газа  каталитические реакторы 
делят  на следующие группы: 1 ) с неподвижным (фильтрующим) 
слоем катализатора; 2 ) со взвешенным (кипящим) слоем катали
затора; 3) с непрерывно движущимся катализатором по всей вы
соте реакционного объема. Этой классификацией не охвачены ре
акторы поверхностного контакта с размещением катализатора в 
виде труб или сеток, через которые пропускается газ.

К о н т а к т н ы е  а п п а р а т ы  п о в е р х н о с т н о г о  к о н 
т а к т а  применяют реже, чем аппараты с фильтрующим или взве
шенным слоем катализатора. Аппараты такого типа целесообраз
но применять лишь для быстрых экзотермических реакций на вы
сокоактивном катализаторе, обеспечивающем выход, близкий к 
теоретическому. Время соприкосновения газа  с поверхностью се
ток составляет тысячные — десятитые#шые доли секунды. Такие 
аппараты просты по устройству и высокопроизводительны. Их ис
пользуют для окисления аммиака на платино-палладиево-родие-

* Такие же смесители применяют и для гетерогенного жидкофаэного ката' 
лиза со взвесью твердого дисперсного катализатора.
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pux сетках, для  синтеза ацетона из изопропилового спирта на се- 
. сбряных сетках. Эти ж е  процессы с применением других менее 
‘ ктнвных, но более дешевых катализаторов проводят в аппаратах 
, фильтрующим или взвешенным слоем катализатора. В некото
рых случаях, чтобы совместить катализ и нагрев газовой смеси, 

мгализатор наносят на стенки теплообменных труб.
А п п а р а т ы  с ф и л ь т р у ю щ и м  с л о е м  к а т а л и з а т о р а  

н настоящее время наиболее распространены. Они применимы для 
любого .тина каталитических реакций. В этих аппаратах слой или 
несколько слоев катализатора неподвижно л еж ат  на решетчатых 
п о р а х  (полках) или загружены в трубы и через неподвижный
I гализатор пропускается смесь реагирующих газов при режиме, 
Глизком к идеальному вытеснению. Чем выше слой катализато- 
ра, тем менее сказывается осевое (обратное) перемешивание га- 
аа и тем более применима к расчету реактора модель идеального 
вытеснения.

Катализатор имеет форму зерен, таблеток или гранул различ
ных размеров, но, как  правило, не менее 4—5 мм в поперечнике, 
так как при более мелких частицах резко возрастает гидравличе-
i кое сопротивление слоя катализатора и легче происходит его спе
кание. Количество загруженного катализатора, высота, число сло
ен и расположение их в аппарате зависят от активности катализа
тора, характера каталитической реакции, условий теплообмена.

Особенности конструкции контактных аппаратов зависят в ос- 
Iовном от конструктивного оформления теплообменных устройств. 
Поддержание оптимального температурного режима — наиболее 

южная задача при конструировании контактных аппаратов. Д ля  
'ндотермических реакций требуется подвод теплоты в зону ката-  
иза; для многих каталитических процессов требуется тонкая ре

гулировка температурного режима, чтобы избежать побочных р е 
акций .

Аппаратурное оформление контактных аппаратов фильтрую
щего слоя с теплообменниками весьма разнообразно. Наиболее 
широко в промышленности применяют следующие типы * : 1 ) ап
параты без теплообменников (когда это возможно); 2) системы 
(н р егаты ) контактных аппаратов с внешними теплообменника
ми; 3) полочные контактные аппараты ступенчатого отвода теп
лоты: а )  с теплообменниками м еж ду полками, б) с охлаждением 
между полками введением холодных реагентов; 4) трубчатые ап
параты непрерывного отвода теплоты: а )  с размещением катали 
затора в трубах, б) в межтрубном пространстве. В отдельных ти-
II ах аппаратов комбинируются полочные и трубчатые ступени или

* Рассматриваются применительно к экзотермическим процессам, в которых, 
Как правило, необходимо охлаждать реакционную н газовую смесь по мере 
'’"фастлния выхода продукта. Д ля эндотермических процессов необходим под- 
"°Д теплоты, т. е. теплообменники служ ат подогревателями газовой смеси.
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Рис. 5.6. Каталитический реактор (конвертор) in a x if l  
типа с режимом работы, близким к идеальному вытес 
нию (при H >D ,)

ж е  совмещается отвод теплоты в теплообменн 
ках  с охлаждением газа введением холоди 
реагентов м еж ду полками.

А п п а р а т ы  с ф и л ь т р у ю щ и м  е л о  
б е з  т е п л о о б м е н н ы х  у с т р о й с т в  наш 
лее просты по конструкции (рис. 5 .6). Они ра 
тают на адиабатическом тепловом режиме, nd 
чем температурный режим регулируется тол| 
изменением состава и температуры исходи! 
газа . Такие аппараты можно применять: а) ) 
практически необратимых экзотермических 
акций; б) для реакций с низкой концентрац/ 
реагентов, например при каталитической очи 
ке газов окислением или гидрированием приЦ 
сей; в) для  экзотермических реакций с небаГ 
шим тепловым эффектом. Количество за гр уж  

ного катализатора при малой его активности может быть вес, 
велико, и высота слоя составляет иногда несколько метров. В 
паратах  такого рода осуществляется адиабатический режим; 
дователыю, при экзотермических процессах температура peart 
рующих газов в слое катализатора возрастает пропорциона^А 
степени превращения х (для данной реакции). Возрастание темп 
ратуры в результате адиабатического процесса можно вычнел! 
по формуле

± - Р — ^ « i b i  (5.1
и  С С 1

где /к — конечная температура газа  после прохождения слоя 
тализатора; — начальная температура га за ;  Qp '=?pG np— т ®  
ловой эффект реакции при полном превращении (д г = 1 ) ;  qv 
тепловой эффект реакции на 1 моль продукта; G —  количество г 
акционной смеси; с  — теплоемкость реакционной смеси; х — с 
пень превращения; сИСх — концентрация основного исходного f 
щества в поступающей смеси; р — коэффициент, равный числу М 
лей продукта, полученного из одного моля исходного вещест^ 

На рис. 5.7 показано, что выход продукта х обратимой эк 
термической реакции в фильтрующем слое катализатора без те| 
лообмена понижается с ростом адиаШ-ического коэффициента р 
акции \ и соответственно температуры в слое, т. е. если Хг>Яь 
x 2< x i .  При эндотермических процессах (—X) температура в с  
катализатора понижается пропорционально тепловому эффект 
<7р ,  концентрации исходного вещества с исх и степени превращенн 
х согласно формуле (5 .15). Основным достоинством аппарат
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теплообменных устройств является простота конструкции. Од- 
j! ! ко они совершенно не обеспечивают оптимальный температур* 
(|1>п"| режим, поэтому их заменяют более эффективным — с тепло
обм ен ом .

Существует несколько способов теплообмена в контактных ап- 
|Ь,ратах, причем конструктивные приемы отвода теплоты из реак 
ционного объема и подведения теплоты однотипны для проведения 
экзотермических и эндотермических реакиий.

В к о н т а к т н ы х  а п п а р а т а х  с в н е ш н и м и  т е п л о о б 
м е н н и к а м и  теплообмен производится м еж ду стадиями контак
тирования для поддержания температурного режима, близкого к 
,,::гимальному. На рис. 5.8 приведена принципиальная схема. Та
кая схема характерна для  обратимых экзотермических реакций. 
Свежий г а з  нагревается в теплообменнике 6 за счет теплоты про
е к т о в  реакции, прошедших контактирование, и затем последова
тельно проходит межтрубное пространство теплообменников 5 и 
■I. подогреваясь до температуры начала каталитической реакции 
иемпературы зажигания /,). Затем газ  последовательно проходит 
через слои катализатора в контактных аппаратах и внутри труб 
соответствующих теплообменников.

Происходящие при многоступенчатом контактировании изме
нении температуры и степени превращения показаны на рис. 5.9. 
При хорошей тепловой изоляции аппаратов в каж дом  слое к а т а 
лизатора происходит адиабатический процесс возрастания темпе
ратуры пропорционально повышению степени превращения, что 
на рис. 5.9, а показано прямыми 1, 2, 3. Количество катализатора 
н аппаратах 1, 2, 3 (см. рис. 5 .8), к ак  правило, последовательно 
\иелнчивается.

ис- 5.7. Влияние адиабатиче- Рис. 5.8. Система контакта 
Ск°го коэффициента X на вы- внешними теплообменниками: 

продукта для однослойного аппарата без теплообмена
/. 2, 3 — контактные аппараты ; 4, 5. 6 — теплообмен
ники; А — исходный гаэ ; D — продукты реакции
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Охлаждение газа  в теплообменниках 4, 5, 6  (см. pi 
раж ается  горизонталями 4, 5, 6 (см. рис. 5 .9). Чем б( 
ней контактирования и промежуточного охлаждения 
режим к оптимальному и выше выход продукта. _

В контактных аппаратах небольшого диаметра п р о м е ж у т Л  
ный теплообмен обычно осуществляется в теплообменниках, р Л  
положенных в корпусе аппарата м еж ду слоями катализатора. 1 

П о л о ч н ы е  к о н т а к т н ы е  а п п а р а т ы  широко примеЛ 
ются в промышленности. Принципиальная схема аппарата / Л  
проведения экзотермических реакций представлена на рнс. 5. Л  
М еж ду  дырчатыми полками, на которых расположены слои к а Л  
лизатора, размещены теплообменники. В межтрубном п р о стр ан Л  
ве теплообменников последовательно проходит свежий газ, о х л л Л  
д а я  продукты реакции и нагреваясь до температуры начала р е Л  
ции. Процесс в контактном аппарате можно представить граф|^П 
скн подобно рнс. 5.9.

Более полное использование теплоты реакции с понижение 
температуры до конечной температуры tK< .t3 (температура з а ж  
гания) производится во внешнем теплооб
меннике (на рис. 5.10 он не показан). В 
крупномасштабных производствах, вклю
чающих контактные аппараты диаметром 
до 18 м, установка внутренних теплообмен
ников, состоящих из тысяч • труб, значи
тельно усложняет конструкцию и затрудня
ет обслуживание, в частности смену прого
ревших труб. Поэтому применяют контакт-

п и ш е м ;  
I ■ 11 ■ I ■ I iSlll

J
1

- ‘ , 1 А--|Гt Ц I, &tt vt  At5 %5
а 6

Рис. 5.9. Зависимость стелсии превращения от тем
пературы (а) и от времени (б) для трехступенча
того контактирования (по рис. 5 .8 ): W
/ — равновесная кривая: //— оптимальная кривая; I. 7. 3 — 
ади аб аты  в слое идеального вытеснения; 4. 5, I  — линии 
охлаж дения га за  в теплообменниках; Лх,>Лх,>Ддг, — сте 
пень превращения в аппаратах за  время ATi<ATt<ATi соот
ветственно аппаратам  /. 2, 3  на рис. 6.8; хъ х , — общий 
вы ход за  время Т|, т ь  т ,

158

N00
И П
□ □ □□G.JizI-

м
Полочн!

аппарат
Рис. 5.10. 
контактный 
теплообменниками ме; 
слоями:
/ — реш етка; 2 ■ тсплв 
менник; .1 — перегородке» 
//. III. /V — слои к а т а я  
тора по ходу г а з а ; A —I 
из внешнего теплообмеЯИ 
к а ; О — газ  во внешний ' 
лообменник

1Ь1с аппараты, включающие 4 — 6 слоев катализатора и выносные 
Г  ю о б м ен н и ки  после каждого слоя.

В некоторых каталитических процессах промежуточное охлаж- 
„eiiiie можно производить дополнительным введением холодных 
' центов м еж ду стадиями контактирования. Таким реагентом мо- 
^ - г  быть холодный газ , например азотоводородная смесь в синте

з е  аммиака, во здух— в реакциях окисления.
В полочных контактных аппаратах происходит ступенчатый 

^лчкообразный отвод теплоты, каталитическая реакция и тепло- 
|0(,мен ведутся раздельно последовательными этапами.

В т р у б ч а т ы х  к о н т а к т н ы х  а п п а р а т а х  теплообмен 
r ;i^исходит непрерывно и одновременно с каталитической реак- 

I цпси. Катализ происходит при политермическом режиме; тепловой 
5ффскт реакции частично компенсируется подводом или отводом 
т .юты. Аппараты с катализатором в трубах используют для 
эндотермических и экзотермических реакций. При проведении 
9 лотермических реакций в межтрубное пространство аппарата 
г Iют горячие топочные газы , омывающие трубы с катализато
ром.

Геплоту отходящих топочных газов используют для подогрева 
реагентов и в котлах-утилизаторах.

При проведении экзотермических реакций в трубчатых аппа- 
I ратах теплообмен производится м еж ду катализатором и холод
н ы м ,  еще не прореагировавшим газом. Катализатор находится в 

трубах ,  омываемых холодным газом, или в межтрубном прост- 
р нстне. Так, например, двойные теплообменные трубки (рис. 5.11) 

«пронизывают слой катализатора, лежаший на решетке. Газ, по
к уп аю щ и й  в контактный аппарат, проходит по внутренним тру

бам и затем по кольцевому пространству м еж ду  внутренними и 
В|,ипними теплообменными трубками. При этом газ  подогревается 
;Д" температуры реакции, охлаж дая  контактную массу, и затем 

. в "лит в слой катализатора. Примером контактного аппарата с 
Р "  'йиыми теплообменными трубками может служить один из ти- 

" н колонны синтеза аммиака при среднем давлении. Характер 
"менения  степени превращения в трубчатом контактном аппарате
ПР1'дставлен на рис. 5.12.

При конструировании контактных аппаратов часто применяют 
к,’М|'>нннроваиие нескольких приемов теплообмена. Встречаются, 
11 "ример, трубчато-полочные аппараты с загрузкой катализато- 
Р;| "а полках и в трубках, расположенных м еж ду полками, полоч- 
|,Ые с совмещением в одном аппарате разных приемов охлажде- 
*11!я между стадиями контактирования, например установка теп- 
’'""бменных труб и ввод холодного га за  в колонне синтеза ам- 
*иаКа „ т . п. к

А п п а р а т ы  с о  в з в е ш е н н ы м  ( к и п я щ и м ,  п с е в д о с ж и -  
011 мы м с л о е м  к а т а л и з а т о р а ,  имеющие более сложный 

" Фодииамический режим, чем аппараты с неподвижным зернн-
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Рис. 5 .11 . Д войная  теплообменная Рис. 5.12. Изменение степени превраш- 
трубка :  ни я для экзотермической реакции §
/ — катализатор; ? — внутренняя тсплооб- трубчатом контактном аппарате: ]
H.C,HHTpyi«y. '5“ V -  дырчатая* "пол ка Л<(решет- ХР "  Р«ноассная кривая; * 0 - оптика  Ж  
ка); А — исходная газовая смесь из теп- кримя; хж — общий (конечный выход npojriH 
лообменннка; D — продукты реакции та). Г ,  — начальная температура на

слой катализатора из теплообменника Гв> ^В  
Гк — конечная температура ^

стым катализатором, усиленно разрабатываю т и у ж е  частичн! 
применяют в промышленности, так  к ак  для  ряда каталитически* 
процессов они имеют преимущества перед фильтрующим слоем .Я  

Принципиальная схема контактного аппарата с кипящим! 
слоями катализатора для экзотермического процесса приведен* 
на рис. 5.13 (см. т а к ж е  гл. 3, рис. 3.13). Реагирующая i а а о в Л  
смесь проходит снизу вверх, образуя над каждой полкой нанеШ^Н 
ный кипящий слой катализатора.

На входе в первый (нижний) кипящий слой температура п0§ 
вышается до конечной и остается постоянной; в последующих с л В  
ях, снабженных холодильниками, температура понижается до з ш  
данной (проектной) изотермы. Если перемешивание в слое б л и з И  
к полному, то все превращение происходит при конечных зна^Н  
ниях х, т. е. в верхних точках изотерм, близких к оптимальней 
кривой, соответствующей максимальной скорости процесса ( p i f l  
5 .14). Отдельные мелкие частицы, унесенные газом из в е р х н е В  
слоя, выпадают обратно вследствие уменьшения скорости п о таен  
в расширенной части аппарата.

В кипящем слое применяют мелкозернистый катал и зат^ В  
обычно с размерами зерен (желательно сферических) от 0,05
3,0 мм, что позволяет снять внутридиффузионные торможения Пр^В 
цесса, характерные для  неподвижного слоя с размерами зе р ^ ц
160
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Дольше 4 мм, соответственно повышается производительность ка- 
ш зат о р а .  Вследствие непрерывного быстрого движения зерен в 

, ;; и я т е м  слое его теплопроводность в тысячи раз больше непо- 
„ижного зернистого слоя, в результате слой изотермичен по вы- 

:с и сечению. В отличие от неподвижного в кипящем слое мож- 
L j  (и нужно) устанавливать водяные теплообменники, коэффици- 
с„т теплоотдачи к которым повышается в десятки раз по сравне
нию с неподвижным слоем и, таким образом, снижается необхо
димая поверхность теплообмена. При переработке высококонцент
рированных газов теплота экзотермических реакций используется 
-ля получения товарного водяного пара, т. е. теплообменники в 
’ не сл уж ат  трубами парового котла.

Константа скорости процесса в кипящем слое повышается по 
сравнению с неподвижным за счет изотермического режима (см. 
рис. 5 .14), при котором средняя температура в кипящем слое вы
ше, чем в« неподвижном, работающем в адиабатическом режиме 
(см. гл. 3, рис. 3 .19). Пыль в поступающем газе  забивает фильт
рующий слой катализатора, но проходит через взвешенный слон, 
что делает перспективным применение последнего для  переработ
ки запыленных газов. Зерна катализатора свободно «вытекаю т» 
1! t псевдоожиженного (кипящего) слоя через отверстие в стенке 
или решетке, что используют для непрерывного отвода катализа
тора на регенерацию в ряде процессов, в том числе при крекинге

Продукты реакции 

-I

Рис. 5.13. Многослойный контактный аппарат с ки
пящими слоями катализатора:
/ — пылеуловитель; ? — взвешенный слой катализатора; Л — 
газораспределительная решетка; 4 — корпус аппарата; 5 — 
вод яние холодильники (теплообменники)

Рис. 5.14. Изменение степени превращения и темпе» 
Л  ратуры в контактном аппарате с четырьмя кипящи- 

НгО ми слоями катализатора (по рис. 5.13):
Ь - "■ / — равновесная кривая; // — оптимальная кр и вая ; I, 7, 3, 

4 — изотермы в слоях катализатора
Ь— н,о

исходные тазы 
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нефтепродуктов, для  которого это преимущество псевдоожиженнМ 
го слоя оказалось решающим (см. гл. 9 ) .  |

Главным недостатком взвешенного слоя по сравнению с п сп *  
движным является снижение движущей силы процесса вследствш  
более полного перемешивания газа ,  а т ак ж е  из-за прохожденш  
части газа  через слой в виде крупных пузырей. Как было п о к а з !  
но, снижение движущей силы пропорционально степени преврД  
щения в данном слое; она сильно снижается при высокой с т е п а м  
превращения в одном слое (см. гл. 2 ) .  Применение многослойном 
аппаратов позволяет сблизить движущую силу процесса в аппарИ  
тах  со взвешенным и неподвижным катализатором и одноврсмеИ 
но приблизить температурный режим к оптимальному. Д ля  н е к 9  
торого снижения степени перемешивания и разбивания к р у п н Д  
пузырей помещают во взвешенном слое насадки различных ви дов  
Однако это усложняет конструкцию реактора. Другой недоспи  
ток — истирание зерен катализатора, особенно острых углов и р а  
бер. Д л я  взвешенного слоя необходимы высокопрочные, и зн о с е  
устойчивые, мелкозернистые контактные массы, те ж е к о н т а к т а м  
массы, которые используют в неподвижном слое, к ак  правило,|н« 
применимы.

Р е а к т о р ы  с д в и ж у щ и м с я  к а т а л и з а т о р о м  приме! 
няют для  парофазного крекинга нефтепродуктов, но могут ибй 
пользоваться и в других процессах катализа, где требуется н епрм  
рывная циркуляция катализатора м еж ду реактором и регенерате! 
ром. Здесь они успешно конкурируют с реакторами взвешенного 
слоя. Применяют контактные аппараты с движущимся катализа# 
тором двух  типов: а )  со взвесью мелкозернистого катализатора В  
потоке газа  (восходящий поток); б) с плотным слоем крупнозер*> 
нистого катализатора, опускающегося в шахтном аппарате сверху 
вниз в прямотоке или противотоке с реагирующими газами

(парами).
Схема установки с восходящим потоком 

взвеси катализатора представлена на рис. 
5.15. Скорость парогазовой смеси столь ве
лика, что силы трения газа  о зерна ката-| 
лизатора превышают массу зерен. В ре
зультате-этого измельченный или пылевид
ный катализатор движется вместе с газ0*| 
вым потоком и выносится вместе с ним Щ 
верхней части контактного аппарата (рис*

Рис. 5 .15. Схема^становки каталитического креКйИ' 
га с восходящим потоком взвеси пылевидном1 К*В 
тализатора: I
/ — эж ектор: ?  — контактный аппарат с движ ущ имся к * * в  
лизатором; Л - сепаратор; 4 — отпарная емкость; 5 — 
нератор с кипящим слоем катализатора; А — пары 
из трубчатой печи; Б — парогазовая смесь на ректифИ»^И 
цию; В — воздух; Г — топочные газы  в котел утилизатор ■ ■
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г, 15). Основная масса катализатора отделяется от продуктов ре- 
„ьции в циклонных сепараторах и эжектором передается в реге
нератор, где во взвешенном слое происходит выжигание углерод
ных веществ с поверхности катализатора воздухом. Регенериро
ванный раскаленный катализатор через колодец и стояк отводит- 
н  па смешение с парами сырья и при помощи эжектора вновь 
„^дается в реактор.

11едостатком установок с восходящим потоком катализаторов 
яв.тяется трудность полного отделения пылевидного катализатора 
оТ газового потока. В этих установках много места занимают уло
вители катализаторной пыли: циклоны, электрофильтры.

Ферментативные биохимические процессы. Ферментативные 
процессы так ж е  относятся к каталитическим, поскольку протека- 
км под действием природных катализаторов.

Б и о х и м и ч е с к и е  п р о ц е с с ы  весьма перспективны для хи
мической''технологии. Они происходят в живой природе в атмо
сферных условиях (без повышения температуры, давления) под 
действием высокоактивных природных катализаторов — ферментов 
и юрчонов, а такж е  микроорганизмов, содержащих эти катализа- 
т"ры. Возможности биохимических процессов в промышленности 
не ограничены, хотя природные биохимические процессы пока не
достаточно изучены и еще мало воспроизведены в модельных ус- 
.тоннях. Возникла новая отрасль науки — техническая микробио-

ия, которая изучает биохимические методы производства самых 
разнообразных химических продуктов. На практике реализован 
микробиологический синтез антибиотиков, витаминов, гормонов. 
И перспективе технической микробиологии находятся проблемы 
фиксации атмосферного азота, синтеза белков и жиров, окисления 
серы в диоксид и триоксид серы и, наоборот, восстановления серы 
in сернистых соединений, микробиологического выщелачивания 
металлов из руд и т. д. Особо важное значение имеют микробио- 
•Ч'гические методы синтеза пищевых продуктов, в частности бел- 
к it (см. гл. 1). Известно, что в мире ощущается недостаток бел
ковых продуктов, и один из путей расширения пищевых ресурсов — 
ЭТ(> реализация производства белков микробиологическими мето
дами.

1}яд  биохимических процессов уж е  давно используется в про
мышленности; это биологический синтез белковых кормовых 
;Ф»жжей, различные формы брожения с получением спиртов и 
к 11 ел от, биологическая очистка сточных вод и др.

Моделирование принципов катализа , осуществляемого в живой 
пРироде, может позволить по-новому перестроить ряд  отраслей 
промышленности и расширить пищевые ресурсы.
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Г л а в а  6 

Химико-технологические системы (ХТС)

Производственные процессы в химической, нефтехимической п Д  
мышленности и родственных им отраслях характеризуются б о Я  
шим разнообразием выпускаемой продукции и большой с л о ж Л  
стью. Общая, характерная черта всех этих процессов состоятЯ  
том, что для превращения исходного сырья в целевой продукт Д  
обходимо сравнительно большое число функционально различных 
ступеней переработки. Условия протекания отдельных стадий | S  
гут  быть весьма различными: от высоких температур ( ~ 1 5 5 0 t )  
в случае электрокрекинга газообразных углеводородов до о ч ен  
низких температур при разделении воздуха; от высоких д а в л е н й  
при производстве аммиака и метанола до низких — в процесса  
вакуумной перегонки.

Несмотря на большие качественные и количественные разн<£ 
образия отдельных технологических процессов, их различные м о л  
ности, различие продуктов, условий протекания и т. д., все'они 
имеют общие свойства, а именно: являются структурно с л о ж и »  
ми, состоящими из отдельных взаимосвязанных частей; перераба
тывают вещество и энергию и, кроме того, связаны с другим 4  
соседними производствами. Используя терминологию обшей тео
рии систем, такие технологические комплексы можно назвать 
сложными системами; в рассматриваемом случае — химико-техно
логическими системами (ХТС).

6.1. ОПРЕДЕЛЕНИЕ ПОНЯТИЯ ХТС. СТРУКТУРА ХТС

Химико-технологические системы представляют совокупность фиэико-химичес*«* 
процессов и средств для их проведения с целью получения продукта заданного 
качества и в требуемом количестве.

ХТС состоит из элементов, из отдельных частей, в которых 
протекают технологические операции, необходимые для достиж и 
ния цели, поставленной перед ХТС.

Исследование ХТС позволяет добиться наибольшего эффекта 
при оптимизации действующих и вновь проектируемых произ
водств.

Это обусловлено тем, что элементы, составляющие хнмико-теХ* 
нологическую систему, являются функционально-взаимосвязаннь| 
ми. Например, в системе, представленной на рис. 6.1, исходны» 
поток сырья нагревается за счет тещкоты реакционной смеси, при* 
чем количество теплоты, выделившейся в реакторе, зависитчО* 
температуры потока на выходе из теплообменника. АналогиЧЧ 
существует связь м еж ду абсорбером и ректификационной колО* 
ной в системе разделения продуктов. Более интенсивно р а б о т а й  
щнй абсорбер определяет меньшие требования к ректификаций
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Более того, система может приобре
л и ,  новые свойства, которые отличаются 
1)Т свойств отдельных элементов. Напри- 
мер, схема на рис. 6.1 имеет три стадио

нных режима, один из которых яв л я 
ли я неустойчивым, однако каждый из 
элементов ХТС (реактор и теплообмен
ник) в отдельности имеет только устой
чивые стационарные режимы.

Понятия «система» и «элемент» — от- 
е чительны, т. е. одна система может 
быть элементом другой системы более 
крупного масштаба, а элемент системы 
(чапример, многополочный реактор) может быть разделен на сос
тавные части.

Тем нб менее наиболее часто под элементом ХТС подразуме-
I) ют аппарат, в котором протекает химико-технологический про
цесс, качественно (или) и количественно преобразующий физиче
ские переменные входных материальных и энергетических пото
ков ДС|, х г ,...,х „  в физические переменные выходных материаль
ных и энергетических потоков у\, у г ,. . . ,у п- Например, в реакторе 
окисления оксида серы (IV)  протекают качественное (на выходе 
реактора присутствует новый компонент — триоксид серы) и коли
чественное (изменяются концентрации веществ, температура 
вследствие экзотермичности реакции) преобразования физических 
п араметров входного потока. Кроме входных и выходных пере
менных элемента различают конструктивные и технологические 
параметры. Конструктивными параметрами являются: геометри
ческие характеристики аппарата, объем катализатора в реакторе, 

нсло тарелок в ректификационной колонне, площадь поверхности 
теплообмена и расположение труб в теплообменнике. Технологи
ческие параметры — это константы скоростей химических реакций,
V 1егмовое число, номер тарелки питания для ректификационной 
колонны, плотность орошения в абсорбере и т. д. Конструктивные 
и технологические переменные позволяют управлять процессом, 
'"•этому их называют управляющими переменными или просто уп
равлениями.

Таким образом, каж дый элемент ХТС осуществляет преобразо- 
"чние, которое может быть представлено функциональной зависи
мостью
' = F ( X , U ) ,  • (6 .1 )

1 ie X и Y — векторы параметров состояния входных и выходных 
потоков; U — вектор конструктивных и технологических перемен
а х .  Вид зависимости (6.1) определяется физико-химической при- 
Родой процессов, протекающих в данном аппарате.

Рис. 6.1. Фрагмент техноло
гической схемы, содержа
щей теплообменник 1 и ре
актор 2
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Рис. 6.2. Классификация типовых технологических 
операторов ■

Рис. 6.3. Химический реактор как совокупное!# 
двух типовых ТО

Процессы, протекающие в аппаратах, представляют па с х е м а  
в виде типовых технологических операторин (Т( ) ) ,  ко т р и о  пом 
разделяют па основные и вспомогательные (рис. 6 .2). С помощьп 
таких операторов можно строить различные структуры ЧТО, с о в  
диняя операторы различными технологическими связями.

Отдельные аппараты, входящие в состав ХТС, могут в ы п а в  
пять функции нескольких типовых ТО. Например, химический рва 
актор может одновременно осуществлять функции элемента х и м а  
ческого превращения и теплообмена. Поэтому на схеме такой р в  
актор может быть представлен в виде совокупности двух  ТО, к ач  
это показано на рис. 6.3.

Хотя конкретные ХТС отличаютс>Лольшой сложностью и раз
нообразием структур, практически все конкретные структуры м<ч 
гут  быть при помощи декомпозиции и агрегации элементов ( о б а  
единение нескольких элементов в т ак  называемый суперэлем е|Я  
сведены к небольшому числу типовых структур с х а р а к т е р н а  
соотношением направлений соединяющих их потоков.
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П о с л е д о в а т е л ь н а я  т е х н о л о г и ч е с к а я  с в я з ь  — это 
1 ; кая связь (рис. 6.4, а), когда поток, выходящий из одного эле
мента,  является входящим для следующего и все технологические 

,!оки проходят через каж ды й  элемент системы не более одного 
р ,а. Последовательное соединение элементов — основной прием 
„ химической технологии, так  к ак  оно соответствует многошагово- 
м\ принципу переработки сырья в качественно различных элемен-
1 ax

i l  а р а л л е л ь н а я  т е х н о л о г и ч е с к а я  с в я з ь  — это т ак а я
I сцязь, когда выходящий из i-ro элемента ХТС поток разбивается

!,.! несколько параллельных подпотоков (рис. 6.4, б ) .  Параллель-
| цая технологическая связь применяется для  повышения мощно-
I с г и, надежности, гибкости ХТС, а т а к ж е  при параллельном полу-

че'Пии на базе одного исходного вещества двух  или нескольких
продуктов.

П о с л ё д о в а т е л ь н о - о б в о д н а я  т е х н о л о г и ч е с к а я  
L  1 я з ь ( б а й п а с ) — это так а я  технологическая связь, при реали- 

j  ции которой часть выходного потока из одного элемента минует 
I некоторые элементы ХТС в последовательной цепи аппаратов, а 

тем снова объединяется с основным потоком. Примером такой 
связи является цепочка аппаратов: делитель потоков, теплообмен
ник, смеситель потоков (рис. 6.4, в) для регулирования темпера- 
туры на выходе теплообменного узла .  Кроме того, байпас широко 
применяется в системах переработки с последующим смешением, 

I I (с .для обеспечения заданного состава и качества продукта не
водимо переработать не весь поток, а лишь часть его. Потоки 
сшиваются в таком соотношении, чтобы получился продукт за-

д и то го  качества.
О б р а т н а я  т е х н о л о г и ч е с к а я  с в я з ь  (рис. 6.4, г )  ха

рактеризуется наличием рециркуляционного потока, связывающе; 
[ 1(> выход последующего элемента ХТС с входом предыдущего.

•EHZHZHZH т

Рис. 6.4. Типы технологических связей:
а  — последовательная; б  — параллельная; в  — последовательно-обвод
ная (байпас); а  — обратная
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L
Обратная технологическая связь  предусматривает многокрЩ  
возвращение потоков в один и тот ж е  элемент системы. Тип|Н 
ми примерами ХТС с обратными связями являются ХТС с и Л  
метанола, ам м иака , сульфата бария, гидроочистки дизельных Щ 
лив, сульфирования нафталина.

По особенностям технологической структуры ХТС подразде 
ют на разомкнутые и замкнутые. В разомкнутых ХТС технола 
ческие потоки проходят через любой элемент системы только А  
раз. З а м к н у т ы м и  называются ХТС, содержащие, по к р а н  
мере, одну обратную технологическую связь  по потокам ма{ 
(рнс. 6.4, г ) ,  энергии (рис. 6.5, а) или комбинированную 
6.5, б).

Д л я  характеристики обратных связей используют к о эф ф и Д  
отношения рециркуляции
/г = ИЕ/Ив = ИЕ/Г с . Ж

а т ак ж е  коэффициент рециркуляции 
*= ^в/Ул. = Vc/Vq»

где Vk. Vb. Vc, Vd, Ve — массовые расходы входного (А ) ,  внут
ренних (В, С ) ,  выходного (D) и обратного (Е) технологически! 
потоков (рис. 6.4, г).

6.2. КЛАССИФИКАЦИЯ ПЕРЕМЕННЫХ ВЕЛИЧИН, 
ХАРАКТЕРИЗУЮЩИХ РАБОТУ ХТС

Рассмотрим ХТС, изображенную на рис. 6.6. Величины 
Х<*> = ( * ! * > ,  4 * > ........... *<?>);

1
Рис. 6.5. Замкнутая ХТС:
а  — по потокам энергии; 6 — комбинированная; I. 4, S — теплообмен
ники; S. 3 — реакторы ; 5 — сепаратор; /' — смеситель; 2 — компрессор
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г „(\1ставляют собой век- 
т Ры входных, выходных 

Управлений k-го зле- 
;,ента ХТС.

Входные переменные 
цементов ХТС, не яв л я 
вшиеся выходными пере- 

L иными других элемен
том, будем называть 
входными переменными 

.  ; :■ ной ХТС (переменные 
I'v * 2(1) па рис. 6 .6 ) ;  вы
ходные переменные эле

,0)

i l l ,
тМ

xfT

уМ А у ,П)*!?' г

Р)

г

д а

(г)

С

Рис. 6.6. Схема, иллюстрирующая класси
фикацию переменных величин, характери
зующих работу ХТС

(\()ДИЫС l i c p t m t n n u i v  w>«iv
v нтов ХТС, не являющиеся входными переменными никаких дру 
гих элементов, — выходными переменными (|/з(3), у*{3)), а осталь
ные — промежуточными.

Потоки ХТС можно характеризовать векторными величинами, 
указывающими расход, температуру, давление и состав среды. 
В этом случае связи м еж ду  элементами на схеме указываю тся 
одной линией. С калярная величина, численно равная количеству 
п раметров состояния потоков, называется п а р а м е т р  и ч по* 
с т ь ю.  Связи м еж ду элементами ХТС задаю тся соотношениями
л (6.2)

т. е. j -я входная переменная к-го блока является одновременно /-й 
выходной переменной Л-го блока. Эти уравнения описывают струк- 
т ру ХТС. Например, структуру рассматриваемой ХТС задают 
следующие уравнения:

.  J tP » - » !* » ;  4 3) -  уР -
Математические описания элементов ХТС имеют вид

„(О

(6.3)

„(*) „!*) (6.4)...... ....................•<»>).
Система уравнений технологических связей элементов ХТС 

(6.3) совместно с математическими описаниями отдельных эле
ментов системы (6.4) представляет собой математическую модель

Все переменные, входящие в уравнения (6.3) и (6 .4), называ
ется  и н ф о р м а ц и о н н ы м и .  При проектировании ХТС инфор
мационные переменные подразделяют на п р о е к т н ы е  (задан- 
IIIJe) и р а с ч е т н ы е  (искомые). Среди проектных переменных 
'"■'деляют регламентированные и оптимизирующие. К регламенти
рованным переменным относят технологические параметры (па-
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раметры состояния потоков: расход, давление, температура, с$. 
став, активность катализатора, плотность орошения в абсорбеш 
и др.) и конструкционные параметры элементов (конструкциош 
ный тип аппаратов, их размеры, количество). Регламентирований  
переменные находятся по данным проектного задания.

Переменные, которые можно менять при заданных значения! 
регламентированных переменных с целью нахождения оптималщ 
ного режима работы ХТС, называют о п т и м и з и р у ю щ и м и , !

Необходимо отметить, что в качестве свободных (независимы ! 
переменных) из всего множества информационных переменим! 
могут быть выбраны только проектные переменные ХТС.

Разность м еж ду числом информационных переменных и числом 
информационных связей или условий, которые существуют меж
д у  переменными, называют ч и с л о м  с т е п е н е й  с в о б о д ы  ХТС 
L. Оно представляет собой число свободных переменных, которые 
можно менять при оптимизации ХТС.

6.3. ОЦЕНКА СВОЙСТВ ХТС

Вследствие внутренней связности процессов массо- и теплообме-1 
на, больших расходов сырья, значительных капитальных затрат] 
на сооружение установки и т. д. ХТС характеризуется множест-i 
вом различных свойств, большинство из которых должны быть 
выражены либо в высокой степени (положительные свойства), лиЗ 
бо в малой степени (отрицательные свойства).

Д ля  количественной оценки того, в какой степени данная си
стема обладает тем или иным свойством, используют методы 
оценки свойств ХТС. Носитель оценки того или иного свойства 
ХТС называется параметром качества или свойства, критерием 
качества или свойства, критерием качества ХТС, а в связи с оп
тимизацией — к р и т е р и е м  о п т и м а л ь н о с т и .

Различают следующие большие группы критериев: критерии 
оценки степени использования сырья, энергии и качества выпус
каемой продукции; такими критериями являются: степень превра
щения, селективность, КПД и т. д .; критерии оценки качества 
функционирования ХТС; сюда относятся критерии для оценки та 
ких свойств, к ак  устойчивость, чувствительность, надежность 
и др.; экологические критерии; социально-психологический крите
рий; он характеризует обслуживаемость системы, условия рабо
ты на местах и т. д .; экономические критерии, оценивающие, на
пример, капиталовложения, себестоимость, приведенные затраты , 
доход и т. п. ж

Связь м еж ду  критериями качества, переменными и параметра
ми ХТС называют м о д е л ь ю  к а ч е с т в а  или ц е л е в о й  ф у н к 
ц и е й

F  =  F ( \ ,  Y . U . P . t ) .
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, о X, Y — векторы параметров состояния входных и выходных 
, ,гонов; U — вектор управлений; Р — вектор параметров (физи- 
ь, химические, экономические и т. д . ) ;  т  — время (для критериев 

ппамнки, надежности и т. д . ) .  Ц елевая функция может быть за- 
па аналитически, в виде алгоритма (программы, корреляцион- 

,)й зависимости и т. д . ) .

, I ТИПОВЫЕ ЗАДАЧИ СИНТЕЗА,
ДИАЛИЗА И ОПТИМИЗАЦИИ ХТС

рсди разнообразных математических задач , связанных с разра- 
икой новых и совершенствованием существующих ХТС, следует 

особо выделить задачи синтеза, анализа и оптимизации.
Глобальная задача синтеза показана на рис. 6.7. Из заданных 

I идов сырья, энергии, технологического оборудования, различных 
утей химического превращения исходных веществ в целевые про

ек ты  необходимо создать ХТС, обладающую требуемыми свой- 
гнами. В символической записи задача  синтеза имеет вид:

o*tr Z7 (X , U , S ,  Р ) ; (6.6)
x.u.s
М (X , U , S ,  Р) = 0 ;  (6.7)

N (X , U , S ,  Р ) > 0 , (6.8)

де F — целевая функция; М — модели элементов ХТС; N — огра
ничения; X — вектор переменных состояния; U — вектор управле- 

ий; S — вектор структурных переменных; Р — вектор параметров
модели.

Из-за большой размерности задачи синтеза необходимо про
водить декомпозицию общей проблемы. Декомпозиция задачи син-

Дано: /  С ырьс А  
I Виды энергии )

Требования к  ХТС: 1 Подходы и методы синтеза структур ы  ХТС
I

Г л уб о кая  переработка 
сы р ья , полное использова -  
мне сы рьевых ресурсов, 
минимизация отходов 
производства, опт имальнос 
использование оборудования ОПТИМАЛЬНАЯ СТРУКТУРА 

ОПТИМАЛЬНЫЕ ПАРАМЕТРЫ ОБОРУДОВАНИЯия^

Рис. 6.7. Общая постановка задачи синтеза оптимальной структуры
ХТС
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Модификации
стуктур ы
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технологических II Модификация
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О птимум но техно- Нет

менным найден?
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Н е т
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^  К о н е ц

Рис. 6.8. Один из вариантов декомпозиции исходной задачи 
синтеза оптимальной структуры ХТС

теза может быть проведена по группам измеряемых величин (рис! 
6.8) или на основании последовательности выполнения основный 
операций (рис. 6 .9). В этом случае можно использовать известны* 
методы для синтеза отдельных подсистем. Необходимо о т м е т и т ь !  
что задачи синтеза не могут быть ^ л н о с т ь ю  формализованы и 
требуют творческого участия инженера.

Задача синтеза обычно многовариантна, ибо одни и те ж е  зн а4  
чения выходных параметров ХТС могут быть обеспечены при p & f  
личной структуре системы и разных режимах функционирований 
ее элементов.
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Задача синтеза имеет определенные особенности при проек
тировании новой и реконструкции существующей ХТС. Так, при 
( >здании новой ХТС обычно имеется много возможностей выбора 
.цементов и связей м еж ду ними. При реконструкции ХТС прихо- 
ится сохранять все или часть ее элементов, а т акж е  все или часть 

с нязей м еж ду элементами.
Задачи анализа ХТС подразделяют на анализ структуры и к а 

чества функционирования. Цель а н а л и з а  с т р у к т у р ы  ХТС — 
выявление ее структурных особенностей и нахождение последо
вательности расчета элементов, а цель а н а л и з а  к а ч е с т в а  

у н к ц и о н и р о в а н и я  ХТС — получение количественных оце
нок ее основных свойств: чувствительности, надежности, устойчи
вости и т. д.

Задача оптимизации ХТС является комплексной. Она включа
ет в себя к ак  оптимизацию структуры, так  и оптимизацию режи
мов функционирования элементов. Цель оптимизации — обеспече
ние наиболее высоких технико-экономических показателей ХТС.

Следует отметить связь, которая существует м еж ду  задачами 
оптимизации, синтеза и анализа. Действительно, при создании

Рис. 6.9. Этапы синтеза оптимальной структуры 
системы
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нового производства выполняется синтез нескольких альтернат^ 
ных вариантов, анализируются их технико-экономические п о к а Я  
тели, производится поиск окончательного оптимального в а р и а н Я  
Д л я  решения этих задач широко используют различные м е т ^ ^  
расчета ХТС.

6.5. РАСЧЕТ ХТС

Методы решения этой задачи можно разделить на две  групп: 
интегральные и декомпозиционные.

Суть и н т е г р а л ь н ы х  м е т о д о в  расчета з а к л ю ч а е т ^ ^  
объединении систем уравнений, описывающих работу о т д е л ь н а  
аппаратов, в одну большую систему уравиеннй и решении э т щ  
системы. *

Так, например, для ХТС, приведенной на рис. 6.6, может 
записана следующая система уравнений:

- П) - (1) “п)х2 •

— y j  , л 2

»[l ) ^ A l ) ( x \ l \ x ^ . x ^ . x ^ ,  и“ >).

у\7) = /i*> (x{J\ xf>, xi*>.xi*), хР*. U<’>). 

У?' -  А2)(х?\  х<’ >, U<’ >).

■(*) М) ■*2 * r(2) —(2)

’Р». -f2)
’4

4 2>,и<г>).

x<2>.

H,) =  /IS,( x i * ) . x ‘3» .u W ) .  

»i*) = /J3)( x i , , , x J s , .U (S)) ,  

/ '3>(x{s), 4 s , , u ( 3>),y i3>

■ (3 )> r (3)

или с учетом уравнений связей (6 .3 ):  
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При заданных значениях дг2(|>. U(l), U(S), U(S> последняя 
сИстсма уравнений включает 11 неизвестных.

К недостаткам этой группы методов следует отнести: 1) боль- 
IIIую размерность единой системы уравнений; 2) специфичность 
к 1ждой системы уравнений, соответствующей конкретно рассмат- 

I рцваемой ХТС.
I Первый недостаток обусловлен тем, что в реальную ХТС вхо- 
I -хит много аппаратов, каждый из которых описывается сравни
т е л ь н о  небольшой системой уравнений. Однако суммарная размер

ность единой системы уравнений получается настолько большой,
I чго получившуюся систему не всегда удается решить на современ- 
I пых ЭВМ.

Второй недостаток — неповторяемость систем уравнений — 
вызывает необходимость при решении задачи на ЭВМ или состав- 

I лить каждый раз заново программу вычислений, или проводить 
«ручную большую подготовительную работу. При этом достаточ
но сложно автоматизировать решение задачи расчета ХТС.

Суть д е к о м п о з и ц и о н н ы х  м е т о д о в  заключается в том,
I что каж ды й аппарат или группу аппаратов рассчитывают отдель- 
I по, а расчет всей ХТС состоит из последовательности расчетов 
I отдельных аппаратов. При этом размерность каждой системы 
| уравнений небольшая, т а к  к ак  рассчитывается каждый раз  только 

один аппарат. Кроме того, типов аппаратов сравнительно немно
го.

Следовательно, можно заранее составить подпрограммы для 
расчета отдельных аппаратов (модули) и из этих подпрограмм 
составить программу расчета всей ХТС, т. е. автоматизировать 
процесс расчета. В этом смысле декомпозиционные методы обла
дают значительными преимуществами перед интегральными. Ин
тегральные и декомпозиционные методы подразделяют на и т е -  
ра  ц и о н н ы е  и б е з ы т е р а ц и о н н ы е .

Обычно в ХТС выдляют физические потоки двух видов: техно
логические и условные.

Т е х н о л о г и ч е с к и е  п о т о к и  обеспечивают взаимосвязь 
элементов м еж ду собой, а т ак ж е  м еж ду системой и окружающей 
средой. Под у с л о в н ы м и  п о т о к а м и  понимают внутренние 
источники (стоки) вещества и энергии (физические и химические 
превращения внутри элементов ХТС), а т ак ж е  рассеивание (поте
ри) вещества или энергии в окружающую среду.

Каж дому внутреннему источнику (стоку) вещества соответст- 
пует фиктивный материальный поток, а каж дому внутреннему ис
точнику (стоку) теплоты — фиктивный тепловой поток.

Преобразования входных потоков в выходные (6.1) подчиняют
ся законам сохранения массы и энергии, т. е. для каждого элемен
ту ХТС может быть записана система уравнений материалыю-теп- 
ловых балансов (М ТБ), включающая следующие независимые 
Уравнения:
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материального баланса по общему массовому расходу в е н  
ства Т

У  О/. 
i - i

‘ 0; (64)

материального баланса по массовым расходам ком п он ен тов !

( Ш

теплового баланса I

Л
2  0,с/у- ь 2  с ; - 0 ;  У-= 1 (1 )я ;  
1-1 k-l

где G{ — массовый расход вещества i-то потока; с</ — доля Л  
компонента в единице общего расхода вещества (р — число коК 
понентов); С * * — массовый расход k-то фиктивного потока; с Я  
средняя удельная теплоемкость; U — температура; Q** — р а с х в  
теплоты k-то теплового фиктивного потока.

При известных значениях общего расхода, температуры и с# 
става всех потоков технологической схемы из уравнений (6 .9 )Д
(6.11) легко определить тепловые нагрузки и массовые покомпЯ 
нентные расходы каждого элемента ХТС.

Наиболее часто задача расчета параметров состояния п о т о !и  
ХТС формулируется следующим образом:

при заданном наборе переменных входных потоков системы и уп р авл яв  
ти х  параметров каждого элемента ХТС необходимо определить значения пер*" 
ценных промежуточных и выходных потоков.

Расчет параметров состояния разомкнутой прямоточной схем » 
сводится к последовательному однократному расчету эл е м е н те !  
ХТС в соответствии с уравнениями (6.1) и (6.2). Например, д Д  
схемы, изображенной на рис. 6.10, заданными являются значения

----------------------------------------- К "  ;V*'

uf> 11*1 \pxFt

xf*>, К (Ч и?)иг « tU}

х?>

Рис. 6.10. Разомкпутая схема:
X — вектор параметров состояния (-го входного 
параметров состояняя *-го выходного потока
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■о потока /-го элемента ХТС; У ® ) -  в е к т в  
/•го влемеита XTC; U — вск ;о р  у п р а в л е в Я



Рис. 6.11. Замкнутая схема

,  Рис. 6.12. Варианты разомкнутой схемы, соответст
вующей замкнутой схеме, приведенной на рнс. 6.10

г ара метров векторов входных потоков Х/1*, Х2<4) Х2<*> и значения 
векторов конструктивных и технологических параметров и<!>,...

По уравнению (6.1) с помощью специального вычислительно
го блока (программного модуля) можно определить Y/1). В соот
ветствии с (6.2) Xi<2>=Yi<‘>. Теперь можно найти Yi(I> и Y2<J>, а 
затем аналогичным образом найти параметры состояния потоков 
элементов 4, 5, 6, 3, 7.

Расчет замкнутых циклических схем основывается на разрыве 
обратных связей. В схеме на рис. 6.11 можно разорвать, напри
мер, потоки 1, 2, 3  и, таким образом, получить разомкнутую схе- 
му (рнс. 6.12, а). При разрыве р-го потока, связывающего &-й 
блок с /-м, вектор переменных после разрыва будем обозначать 
через Хр*, а вектор переменных до разрыва Yp*.

Для соответствия режима в разомкнутой схеме режиму в з ам к 
нутой схеме необходимо, чтобы для каждого разорванного потока 
выполнялось равенство

З адаваясь  произвольными значениями Хр*, после расчета ра
зомкнутой схемы будем получать различные значения Yp*.

Таким образом, векторы Yp* ( р =  1, 2, 3) на рис. 6.12, а  я в л я 
ется некоторыми функциями \р*:

Подставив (6.13) в (6 .12) , получим систему нелинейных ур а в 
нений:

(6.12)

(6.13)

J » • • • 9 (6.14)



Более удобно эту систему представить в виде

F ( x ; .......... х р )„ - .Л з  = “ М Х1............Хр) =  °- (в.15)

Если параметричность всех потоков одинакова и равна т ,  - Я  
для  расчета схемы, представленной на рис. 6.11, а, необходим 
решить систему уравнений, порядок которой равен Зш. При э т о !  
для  нахождения правых частей уравнения (6.15) на каждой и тЯ  
рации необходимо рассчитывать разомкнутую схему (рис. 6.12, а !  
в последовательности 1, 2, . . . ,  9.

Д л я  решения системы нелинейных уравнений используют р а в  
личные методы: Ньютона, простой и модифицированной и терац и я  
Д ля  уменьшения затрат машинного времени на вычисление п р2  
вых частей системы уравнений (6.15) применяют квази п м отош Н  
ские методы.

Систему (6.15) можно упростить. Разорвем вместо потоков 1, 
2, 3  потоки 3  н 6. Легко видеть, что полученная схема (рис, 
6.12, б) т ак ж е  разомкнутая. Вначале рассчитаем совокупность 
блоков 1, 2, 3  (в  последовательности 3, 1, 2)\ независимость их 
расчета видна из рис. 6.12, б. Другими словами, сначала решим 
систему уравнений

Х в - * ( х б) = 0- (6.1в|

После этого рассчитаем блок 4, а потом совокупность блоков 5, 
6, 7 и, наконец, блок 8. Расчет совокупности блоков 5, 6, 7 эквн* 
валентен решению системы уравнений:

Хз - чр( х з)  =  0- (6.17)

В результате решение одной системы уравнений порядка 3т  за
меним решением двух  систем порядка т .

Таким образом, непосредственно перед расчетом ХТС необзв>* 
димо выполнить анализ ее структуры, который заключается в вы» 
делении комплексов, т. е. совокупности элементов ХТС, р а с с ч и т Л  
ваемых совместно, определении оптимального множества разрь!| 
ваемых потоков и определении последователньости расчета полу* 
ченной разомкнутой схемы. В том случае, когда число обратн|Н 
связей невелико, анализ структуры может быть выполнен вру% 
ную. Если схема сложная, используют специальные алгоритм** 
структурного анализа, реализованные в виде программы ЭВМ.-Я 

Рассмотренный метод весьма универсален и эффективен п р в  
расчете параметров состояния потоков, оценке ч ув ств и тел ь н о е^  
целевой функции к изменениям некоторых параметров и при оп
тимизации.

Н а стадии предпроектной разработки, когда требуется оц ен и  
эффективность функционирования производства по укрупненрЦ 
показателям, можно воспользоваться упрощенными, линейны 
моделями элементов ХТС
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[А]Х. (6.18)

r l e Y и X —  векторы параметров состояния входных и выходных 
п о то ко в ; [А ] — матрица преобразования или операционная мат
рица, элементы которой соответствуют коэффициентам функцио
нальной связи м еж ду  элементами векторов входных (jci,. . . , дст ) 
„ выходных (у\,...,уп) переменных данного ап парата .  Элементами 
м,1трицы преобразования могут быть коэффициенты разделения, 
(1опень превращения, стехиометрические коэффициенты, степень 

ч орбции, КПД и др., а т а к ж е  коэффициенты уравнения линей
ной регрессии.

Например, линейная модель реактора окисления диоксида се
ри при заданной степени превращения а  м ож ет  быть записана

SO : -f 0,502 SOj 

j у\ = * i( l  -"о); У1 =  х г  — 0,бсит,; 
и л и  в матричном виде

V I  Г.
I I — 0,5а

y.i

У\
Y

Уз^хз + ахх; Ук^=х\,

—ооо

Х\
1 0 0 Х2
0 1 0 X3
0 0 1

1*1 IX]

в реактор; у\,...,у*  — то же, на выходе реактор#.
М атематическая модель ХТС при и с п о л ь з о в а н и и  линейных мо

лелен отдельных аппаратов может быть записана следующим об
разом:
[CJ[X<I>. Х<а>............Х<*>, Х<^>. Y ]T = 0 .  (6.19)

где Х<*) — вектор-строка входных элементов fe-ro аппарата; Y — 
ректор-строка выходных переменных системы; [ С ] — эквивалент

ная матрица преобразования, элементы которой соответствуют 
элементам операционных матриц отдельных аппаратов : N — число 
•нитратов; Т — знак транспонирования.

При расчете ХТС значения входных переменных системы и 
проектных технологических и конструктивных параметров выделя
ют в самостоятельный вектор U с соответствунощей ему матрицей 
преобразования [ В(] . Т ак  к ак  выходные переменные не оказыва- 
Ют влияния на остальные параметры, они м о гу т  быть рассчитаны 
°тДельно, после определения промежуточных переменных. Тогда 

! М;|тематическое описание ХТС может быть представлено в виде:
I [С1] И » ,..., х<*>..... Х‘">]т + [В,] ит = 0, (6.20а)

-  [С2]  [Х < » ............Х<">] т  +  [В 2] UT .  (6.206)
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где [С , ] .  [С 2] ,  [В , ] .  [В 2]
эквивалентные матрицы п р ео в  
разования; Х|(*>— вектор вхоД 
ных переменных к-го эл ем ей  
та ХТС, за исключением п ер е  
менных, входящих в вектор ( I  
Y — вектор выходных пере 
менных системы.

Система уравнений (6 .2Н  
является линейной, п оэтоД  
расчет ХТС по уравнениям Л  
требует итерационного уточнЯ 
ния параметров состояния п Я  

токов между аппаратами. ХТС рассчитывают в два  приема: с ц я  
чала в результате решения системы линейных уравнений (6 .2 0 Л  
(например, методом Гаусса) определяют вектор промежуточны! 
переменных, а затем по уравнению (6.206) определяют вектор вьн 
ходных переменных системы.

Построение эквивалентных матриц преобразования поясним Я  
примере ХТС, приведенной на рис. 6.13. Математические модели 
отдельных элементов имеют вид:

Рис. 6.1S. Схема замкнутой ХТС

NH.

М3.

" * 4" Д ц  . . .  в м * Г
% *2

*5 = •
• *1

*« _ « .И  • • • *34 _

* 10* ’ 1̂1 с и № 4.

*11 = | • 1
* 1» _С31 «32

~*7 * ка W
 

__
__

__
__

__
__

__
_1

* 4  ‘

= * 5

- * 8 . *21 *22 *23 . * 1 2 .

Г *»1 _  rf,Jl  р Ч
1 *4 1 L^21 <*22l 1*13.1

На основании матриц преобразования отдельных элемента! 
ХТС могут быть получены эквивалентные матрицы преобразо^И
ния [Ci] и [В|]. 
имеет вид:

Система уравнений (6.20а) для

- 1 0  0 0 0 «13 «14 * 4
0 - 1 0 0 0 «2 3 «24 * 5

*и *12 —  1 *13 0 0 0 *»
0 0  е31 —  1 0 О V О * 1 2

*21 *22 0 *23 —  1 0 0 * 8
0 0  0 0 d \\ - 1 0 * 3
0 0  0 0 d i\ 0 — 1 _  •*!«

[сТГ
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+

«1 1 «1 2 0 0

«2 1 «2 2 0 0

0 0 0 0

0 0 0 Сз2
0 0 0 0

0 0 <*12 0

0 0 d  22 0

* 2

*13
**

= 0 .

[В ,]

Например, первые строки [C i]  и [B t] заполняются следующим 
г.разом: из математической модели элемента № 1 следует, что

л , « 1 1 * 1  +  « | 2 * 2  +  « 1 3 * 3  +  «1 4*1 4 -

Последнее уравнение может быть переписано в виде

1 *1  +  « 1 1 * 1  +  <*12*2 +  « 1 3 * 3  +• «1 4 * 1 4  =  0 ,

или

— I * 4  “t “ 0 * 5  +  0д?7 +  0 jf [2  +  OjTj +  я  13*3 +  «1 4*1 4  +  « ц * 1  +  ^12*2 4*

0Xj3 + OJC9 =  0 ,

ИЛИ

[ -1 0 0 0 0 а , 3 д и ] [дг, Jf5 * 7  *12 *8 * j  . * 1 4 ]T +
первая строка матрицы [C t ]

[«11____«1 2  0  0 ]  [ *  1 * 2  * з  * 9 ] Т =  0 .
нерва* строка матрицы [В ,]

Таки м  образом, получили первые строки эквивалентных мат
риц преобразования [С ,]  и [Bi J .  Аналогично заполняются м ат
рицы [С 2] и [ В2].

Принципы составления материальных и тепловых балансов 
Элементов ХТС (отдельного процесса или реактора) описаны в 
г-т. 2 (см . с. 56).

Информация о параметрах потоков и о нагрузках на элемен
ту ХТС, полученная в результате расчета систем уравнений ба- 
•тансов, может быть представлена в виде сводной таблицы мате
риальных и тепловых балансов, таблиц покомпонентного соста- 
h 1 потоков, диаграммой балансов.

Сводную таблицу балансов составляют таким образом, чтобы
11 левой ее половине были перечислены и просуммированы все 
Статьи прихода, а в правой — все статьи расхода.

Таблицы покомпонентного состава содержат число строк, рав- 
"°е количеству технологических потоков. В столбцах для каждого 
М()тока указы ваю тся общий расход, расход и концентрация отдель- 
11ы* компонентов, температура и энтальпия.
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Рис. 6.14. Диаграмма материального баланса простой зам 
кнутой ХТС

Диаграммы  балансов (рис. 6.14) изображают на миллимст 
ровой бумаге, строго соблюдая масштабы и размеры полос, от 
вечающих массовым и тепловым расходам физических потоков 
ХТС.

В центре листа бумаги изображают ствол (общее количество 
веществ и -теплоты ), разветвленный влево и вправо на полосы 
входящих и выходящих потоков (каж дую  из них вычерчивают к 
соответствующем масш табе). Обычно диаграммы балансов исполь 
зуют для  небольших подсистем.

6.6. ОСОБЕННОСТИ ЗАДАЧ ОПТИМИЗАЦИИ ХТС

З адача  оптимизации ХТС является типичной задачей нелинейного 
программирования. Д л я  этого необходимо найти экстремум целе
вой функции F:

extr F ( x x, . . . ,  х п) 

прн наличии ограничений типа равенств
?/(*1 ............х„)  =  О I  =  I ..................т\ т < п

и ограничений типа неравенств 
............х а) >  О А = » 1 ..............г .

Ограничениями типа равенств при оптимизации ХТС являю т
ся математические модели элементов ХТС (6.1) и уравнения свя
зей м еж ду переменными (6.2).

Ограничениями типа неравенств являются дополнительные ус
ловия, вытекающие из регламента производства (например, t c v  
пература в реакторе окисления диоксида серы не должна превЫ' 
шать 870 К или давление в сушилке в процессе сушки темплси;1 
должно быть не более 0,5 М П а).
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^Ш _0 ж е  время задачи оптимизации ХТС имеют ряд специфи- 
^ ^ о с о б с и и о с т е й .  Необходимо отметить прежде всего высокую 

^ ^ Е п ц о с т ь ,  связанную с большим числом независимых перемен- 
такж е  большое число ограничении.

н

^^■ «тематические описания многих аппаратов достаточно слож- 
^ К ап р и м е р , материальные и тепловые балансы каталитических 
^ ■ о р о в ,  абсорберов и иЛоторых других аппаратов описывают- 

Рса стсМами дифференциальных уравнений в частных нронзвод- 
сч ^ С л о ж н о сть  задачи оптимизации Х Т С  обусловлена большим 
j^KecTBOM входящих в нее элементов и наличием обратных свя 
зей между ними.
’^ В  настоящее время имеется два основных подхода к оптими

зации Х Т С :  оптимизация Х Т С  как  единого целого и поблочная 
Оптимизация (декомпозиционные методы).

При оптимизации Х Т С  как  единого целого все оптимизируе
мые п ерем енны е (чаще всего это векторы управлений отдельных 

ементон ХТС) варьируются одновременно в соответствии с выб
ранной оптимизирующей процедурой (например, с помощью симп
лекс-метода, метода Бокса, градиентных методов оптимизации) *.

Для расчета целевой функции

Y(*)f <6-21) 
где F(t) — часть критерия оптимизации, относящаяся к к-му бло
ку; Х(*\ Y<*>, U(*> — векторы входных, выходных и управляющих 
переменных k-ro блока.

Необходимо вычислить параметры состояния всех технологиче
ских потоков ХТС, поэтому на каждом шаге оптимизации требу
ется выполнять расчет всей системы.

При поблочной оптимизации задача оптимизации схемы сво
дится к ряду взаимосвязанных задач оптимизации отдельных ап
паратов или групп аппаратов (блоков).

При делении общей задачи оптимизации схемы на частные 
подзадачи отдельных блоков основная трудность состоит в том, 
чтобы сконструировать критерии оптимизации для каждого блока. 

{азанная трудность обусловлена взаимным влиянием блоков в 
хеме.|Если произвести оптимизацию некоторого блока на осно- 

и '"Ии[критерия, отражающего работу только этого блока, то не- 
J J g p o .  будет ли это хорошо с точки зрения общего критерия 

’• *), поскольку прн оптимизации выделенного блока не учнты-
j T  Работа остальных блоков системы. 

тоО ■»СТЬ’ |,апРимеР. необходимо оптимизировать отдельно реак- 
Л1« Я  Условия максимума выхода целевого продукта. Однако увс- 
п„б0ч!!е его выхода может сопровождаться увеличением выхода 

продуктов, что, в свою очередь, может отразиться на

* Bi
"к-1адп !,Г'1ителмшс методы оптимизации описаны в кн.: Химмельблау Д . 

нелинейное программирование. — М.: Мир, 1975.
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работе аппаратов разделения. Кроме того, могут возрасти pacxoJ 
ды сырья. Таким образом, задачу автономной оптимизации от! 
дельных аппаратов необходимо ставить так , чтобы исключит)! 
взаимное влияние блоков.

Существующие декомпозиционные методы (метод ион, м е то Г  
закрепления промежуточных переменных, метод динамическо1 
программирования и др.) даю т возможность свести задачу опт! 
мизации к итерационной процедуре, на каждой итерации которо! 
автономно оптимизируются отдельные блоки. ____

В качестве примера кратко рассмотрим декомпозиционный м еВ  
тод закрепления переменных. Метод позволяет временно изолнраш 
вать блок (агрегат , аппарат) ,  исключив его влияние на о с т а л ь н ы е  
блоки схемы, и основан на принципе закрепления входных и в ы !  
ходных переменных блоков схемы. Предположим, что входные я  
выходные переменные ХТС заданы. Д адим каждой п р о м е ж у т о к  
ной переменной в схеме некоторое значение. Рассмотрим fc-й блощ  
и будем искать значения его варьируемых параметров, обеспечи
вающих максимум функции F (6.21). Так как  значения входных! 
н выходных переменных k-ro блока фиксированы, изменение ег<! 
варьируемых параметров (конструктивных и технологических) н а  
отразится на режиме работы остальных блоков и в вы р аж ен и й  
для F изменится только Я*>. Тогда можно считать, что при ф и к с Д  
роваипых входных и выходных переменных k-ro блока о п ти м и за !  
ция схемы по его варьируемым параметрам эквивалентна оптн4 
мизации данного блока с критерием Я*».

Таким образом, оптимизация схемы сводится к оптимизации 
отдельных блоков:
max Р =  max + . . .  +  max (6.22И

U Ь<1) ц(ЛГ)

Общий алгоритм оптимизации схемы в данном случае выгляч 
дит следующим образом. Вначале задаю тся значениями всех проч 
межуточных переменных. Затем в соответствии с (6.22) оп ти м и зм  
руют отдельно каж дый блок, используя для него критерий Я *1, В  
следовательно, получают оптимальное значение F. Д алее , с о г л а я  
но применяемому поисковому алгоритму изменяют значения п р Л  
межуточных переменных, после чего опять проводится оптимизм 
ция отдельно каждого блока схемы и т. д.

Необходимо отметить, что оптимальные конструктивные и т е ш  
нологические параметры (управления) каж дого  элемента ХТН 
при оптимизации должны удовлетворять ограничениям типа рШ 
венств

*<»>-/<»>(*{*>......... ,»> ,« !»> ...........„(*>). (6 .2 *

i  =  I .......... п
Заметим, что решение задачи возможно, если число управлении
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Рис. 6.15. Схема реактора с рецик
лом

«,(*) больше числа выходных переменных блока или равно ему:
г > П.  (6.24)

При г = п  управления и/*> определяются из системы (6.23) одно
значно.

Если условие (6.24) не соблюдается в некотором аппарате, тог
да данный аппарат у ж е  не может считаться блоком и должен 
Лить подсоединен к одному из соседних аппаратов, т. е. к аппа
ратам, с которыми он связан входными или выходными потоками. 
Можно объединять в один блок и большее число аппаратов.

Иногда уравнения аппарата, не содержащие варьируемых па
раметров, рассматривают как  соотношения, которые н аклады ва
ются на входные и выходные переменные соседних аппаратов. 

Покажем это на примере схемы, состоящей из смесителя, ре
ктора и абсорбера (рис. 6 .15). Д л я  смесителя можем записать 

уравнения:
=  a yx\l) - f  I =■ I ........... л . (6.25)

Предположим, что в аппаратах 2 и 3 выполняются условия (6 .24). 
Примем эти аппараты за блоки. Будем считать, что параметрич- 
пость всех потоков одинакова и равна п. ’

Соотношения связи имеют вид:

(6.26)

• 4 , , = уГ >; (6-27)

« 1 ~ У (Л г  <6-28)
С учетом (6.26) и (6.28) уравнение (6.25) можно переписать так : 

+ « * $ , .  (6.29)

Поскольку блоками в данном случае сл уж ат  аппараты 2 и 3, д е 
композиционный метод выглядит следующим образом. На 1-м 
Уровне блоки 2 и 3  оптимизируются в отдельности при фикенро- 
чанных значениях переменных: х <(2), у<(1), дс<<3>, 1/л-н(3).

На втором уровне максимизируется функция F по независи
мым переменным и дс<<3>. Переменные г/*<а> и yn+i<3) считаются 
Зависимыми и определяются из соотношений (6.27) и (6.29).
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Основное достоинство декомпозиционных методов coctoi 
том, что на 1-м уровне приходится оптимизировать не всю 
а отдельные блоки.

Таким образом, задача оптимизации большой размерностД. 
дится к ряду взаимосвязанных задач меньшей размерности, ( j  
ко в декомпозиционных методах приходится осуществлять hJ  
ционную процедуру на 2-м уровне, причем число и тер ац м  
переменных тем больше, чем на большее число блоков раа 
ется данная схема. Таким образом, приемлемый путь л е ж ]  
разумном сочетании всех подходов. 7

6.7. ЧУВСТВИТЕЛЬНОСТЬ ХТС

Чувствительность ХТС — это свойство системы изменять харя 
ристики ее функционирования под влиянием изменений собст1 
ных параметров системы (параметров элементов и п ар ам ?  
технологического режима) и внешних возмущающих воздейст!

Введем некоторые определения. Пусть элемент ХТС опис 
ется уравнением
Y =  ^  (X ,  U ,  Р ) ,  (640)

где X, Y, U — векторы входных, выходных и управляющих пере
менных; Р — вектор параметров математической модели.

Под чувствительностью выходной переменной о тн о си тел ьн ей  
раметра р/ будем понимать величину:

Sp‘j = дУ‘1дР1- (6,31)

Аналогично определяется чувствительность выходной перем ем Р  
относительно входных и управляющих переменных: К

S ' ' - д у , /д х к . ( « »

Ь  =  ди,/ди,. АfU .dyi/dui.

Иногда используют нормированные чувствительности:

5 'О и
dyi Р! (6.34)
Ьр) У1
dyi хк (6.35)
дхк yi
dyi  ui (6J 6)$ у1 =  ау‘ и‘ 

“I дщ  у,
Эти величины безразмерны и с их помощью можно соП0^тН| 
и оценивать влияние различных параметров и у п р а в л е н и и  
ходные величины элементов ХТС.



Д  ( „сслсдопаиия влияния различных параметров на поведе- 
Щ Д целом используют оценку чувствительности критерия
Ж*ф^™',И0СТИ ФУнкциониРования (целевой функции, F ) :

Г М - , , .  (6J7|
<'/7
|Мм краткую характеристику встречающихся в химической

, ц 1н задач, для решения которых используется анализ чув-
К Х - 1 Ы 1 0 С Т И .
■  Определение степени значимости задач. С помощью анализа 
^ Е н ю л ы г а с т и  можно определить, какие параметры оказывают 
Еиболыпее влияние на «поведение» технологического процесса и 
К  oTiii и го льн ы й  порядок по отношению к соответствующему кри- 
Ерню  ('. помощью этой информации инженер-проектировщик ус- 
{нарлин.чет требования к системе автоматического регулирова
ния, выпирает каналы управления производством, задает  входные 
переменные таким образом, чтобы их флуктуации воздействовали 
на технологический процесс по возможности в меньшей степени.

Выпор необходимой точности моделей отдельных аппаратов 
при моделировании ХТС. Д ля  каждого элемента ХТС может су- 

Ьествоиа п> ряд моделей, отличающихся точностью, а следователь
но, с.! ж костью. При применении точных моделей достигаются 
■очные результаты, но получение их может потребовать слишком 
больших затрат машинного времени, д а ж е  на современных ЭВМ. 
Данная проблема может быть решена следующим образом. Вна
чале анализируется чувствительность критерия, характеризующего 
работ схемы, по отношению к параметрам грубых моделей раз
ных аппаратов схемы. Д ал ее  рекомендуется использовать более 

Рочные модели для тех аппаратов, по параметрам которых наблю
дается наибольшая чувствительность. * 

| формирование критериев устойчивости. Методы теории чувст- 
■|тел ногти нашли применение для анализа устойчивости катали- 
E .4t£Kllx реакторов с различными тепловыми обратными связя- 
I®- Т;|к, например, для реакторного узла (см. рис. 6.1) сформиро- 

Ж критерий, позволяющий оценить его устойчивость. Система 
Г * 011' ива, если

К " < 1 +  - J  . (6.38)
г.
Hot j , ('c/(krF)\ kT — коэффициент теплопередачи; F — поверх- 
I С)|' " ‘"лопередачи в теплообменнике; G — расход газа  на входе 
•юд, ' s,y;  ̂— средняя теплоемкость; Т„, Тк — температуры на 
К "  113 выходе из реактора, 

ри р  ' Ими$ация ХТС с учетом чувствительности. В математиче- 
■ одя  1". на основе которых проводится оптимизация ХТС, 

и /к " Фаметры, определяемые с той или иной степенью точно-
V  "станты скоростей химических реакций, коэффициенты теп
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ло- и массопередачи и др .) .  Кроме того, при реализации про|Я, 
лепного процесса возможны непредсказуемые изменения н а д ^ В !  
рых параметров (например, падение активности к а т а л и з » » '  
вследствие спекания, механического разрушения, о травлени я)^В 1  

Анализ чувствительности целевой функции по отношению 
менению параметров позволяет предсказать возможные о т к ^ ^ |  
мня от оптимального режима. Если эти отклонен./ велики, 
сообразно находить оптимальный режим, учитывая чувствитЖ^ 
пость критерия. В этом случае инженер-технолог вынужден 
па определенный компромисс м еж ду оптимальностью и чувсХ ? 
тельностью. Действительно, пусть /-'(U, р) — критерий оптимада 
ции. Пусть так ж е  U* — точка минимума функции У7 ( U, р ) ,  где Ж ] 
некоторое среднее значение параметра. Если U* лежит в о б л 4 ^  
высокой параметрической чувствительности, то неизбежные иеЖ! 
ности параметра р могут существенно снизить эффект оптиц^Е 
ции. Если поиск оптимума проводить с учетом чувствителыкмщ 
то получим точку U**, в которой значение целевой функции хуще 
однако этот режим менее подвержен влиянию изменения п ар аХ ь  
ра р и может оказаться более выгодным. Таким образом, з а м а  
оптимизации с учетом чувствительности является задачей с Ж[- 
мя критериями: /r (U, р) и d f ( U ,  р)/др.

Существуют различные способы решения этой задачи. M o lf t ,  
например, сформировать обобщенный критерий:

дР (U, р)F ' ~ ( \ - a ) P ( U , p )  + a ------ V - .-r-7-  , (6.39)
Р 1

где а ( 0 ^ а < : 1 ) — весовой коэффициент.
Второй способ заключается во введении ограничения на чуШ- 

внтелыюсть. Решается задача :
min/^U./O №

и
при условии

dF (U . р) I <  ̂ (0 | )

др \ *’ Ж
где е — некоторый допустимый уровень чувствительности.

6.8. НАДЕЖНОСТЬ ХТС
-|gDOf0

Надежность ХТС — это свойство системы вырабатывать продукцию 
качества с заданной производительностью в течение у с т а н о в л е н н о г о  - r - j  
обеспечивая требуемые технико-экономичЛкие показатели.

Функционирующая ХТС может находиться в одном 
состояний: либо в состоянии безотказной работы, либо в

* Параметрическая чувствительность применительно к единичному P V s
рассмотрена в гл. 3.
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_  ( ,тказа. Состояние безотказной работы характеризуется тем, 
все показатели выпускаемой продукции и производительность 

К . ,  нонки находятся в заданных пределах. Состояние отказа ха-
• j Kit ризуется выходом за установленные границы одного или не- 
Й  п,к их показателей качества выпускаемого продукта или про-

'.t... in
При внезапном отказе оборудования происходит скачкообраз- 
и (мсненис его характеристик (поломка вала мешалки, выход 

‘J >я газодувки и т. д . ) .
И При постепенном отказе происходит непрерывное ухудшение 
-до.плтелей работы системы (снижение активности катализатора 
веж'.и1 гвие отравления его каталитическими ядами, коррозия тру- 
j 0b i плообменника, забивка пылью насадки адсорбера). Отказы 
ног} быть частичными и полными. В условиях частичного отка
за и ряде случаев работоспособность системы может быть еще 
обепечена. Например, в случае выхода из строя одного или не
си». ь> к их параллельно работающих реакторов выпуск продукции 
продолжается на оставшихся реакторах, хотя общая производи
тельность системы снижается. Полный отказ системы характеризу
ется прекращением ее функционирования из-за возникших неис- 
npai юстей. Отказы являются случайными событиями. В большин
стве случаев нельзя точно предсказать вид возможного отказа и 
мом' нт времени, в который он произойдет. Поэтому расчеты на
деж ости производят с использованием теории вероятности.
■  О дним из наиболее употребительных количественных показа
телен надежности является интенсивность потока отказов, кото
рая характеризует частоту их возникновения.
■  Интенсивность потока отказов к — это среднее количество от

казов ремонтируемого объекта в единицу времени:

■V N
^  mt ( t  +  Дт) — V  mi (т )
/-1____________ Г-1_____

(6.42)

г Де "М т + А т )— число отказов за  время т+Дт; т< (т ) — число от- 
■ Р н за время т.

1а рнс. 6.16 показана типич- 
крнвая интенсивности отка- 

Си 111 времени эксплуатации 
На ней можно вы- 

гк П т*)и характерных уча-

L  ̂||;и ток / характеризует пе- 
"Риработки. В этом перио- 

4 J Te,|CHBiiocTb отказов возра- 
Ч  проходит через макси-
Отк азы в это время с в я за 

Рис. 6.16. Кривая интенсивности 
отказов

189



ия 1 

Риа

ны с пусковыми издержками (дефекты монтажа оборудования 
сборки деталей и узлов системы).

Участок II — период нормальной эксплуатации. В этот перип 
интенсивность отказов приблизительно постоянна. Отказы п р о »  
ходят по случайным причинам. Ж

Участок III — период физического износа оборудования. И н т е Я  
сивность отказов в это время монотонно возрастает. I

Кроме интенсивности отказов для количественной оценки ч а я  
то пользуются величинами: вероятностью безотказной рабо^Н  
Р (т) за время т и вероятностью отказа.

В е р о я т н о с т ь  б е з о т к а з н о й  р а б о т ы  за время т е с щ  
вероятность того, что данный объект в рассматриваемых у с л о н и Л  
будет работать безотказно в течение времени т:
Р  (т) = N (х)/М, (0.43)

где N (т) — число объектов, оставшихся в работоспособном состоя! 
нии с момента начала испытаний до момента времени т; М — об^ 
щее число объектов, за которыми велось наблюдение.

В е р о я т н о с т ь  о т к а з а  Р(х ) — это вероятность того, чтд 
данный объект в рассматриваемых условиях откаж ет  в течений 
времени т, отсчитываемого с момента начала испытаний:
Я ( т ) + Р ( т )  =  1, (6 .4 4 *

так  к ак  объект всегда находится либо в работоспособном состш-1 
нии, либо в состоянии отказа.

С целью обеспечения надежности ХТС осуществляется комп* 
леке мероприятий как  на стадии проектирования, так  и на с т а д и и  
эксплуатации производства.

На стадии проектирования разрабатывается оптимальная 
структура системы, обеспечивающая заданный уровень надежно* 
сти. Особое внимание уделяется вопросам включения в схему рев  
зервного оборудования.

Используют три вида резервирования:
1) нагруженный резерв (оборудование, работающее парал-й 

лельно с основным и выпускающим продукцию, например п е ч *  
обжига колчедана в производстве серной кислоты);

2) незагруженный резерв (теплый): оборудование находитсЯ  
во включенном состоянии и в любой момент готово к работе, одИ 
нако в режиме резервирования оно продукцию не выпускает; 1

3) ненагруженный (холодный) резерв: оборудование находит-1 
ся в состоянии готовности, но его не включают, пока в этом п е в  
необходимости (например, холодильники в сушильно-абсорбцион
ном отделении производства серной кислоты).

Инженер-проектировщик должен разумно вводить р езер вн о *  
оборудование в схему, так  к ак  резервирование требует определен* 
ных затрат. На стадии проектирования и конструирования оборУ1*  
дования надежность обеспечивается выбором необходимых коэфЯ
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фцциент°в прочности, запасов производительности и других ха
р а к т е р и с т и к , влияющих на надежность, в том числе выбором кон
с т р у к ц и о н н ы х  материалов и технологии изготовления.

Наконец, в период эксплуатации надежность обеспечивается 
строгим соблюдением правил эксплуатации оборудования, задан- 
|1Ыми технологическими режимами, профилактическими осмотра
ми и ремонтами.
б9 . ЭНЕРГОТЕХНОЛОГИЧЕСКИЕ СИСТЕМЫ.
ЭКСЕРГЕТИЧЕСКИИ АНАЛИЗ

Основное направление развития химической и нефтехимической 
промышленности связано с созданием систем большой единичной 
мощности, сочетающих максимальное использование сырья и энер
гии и называемых э н е р г о т е х н о л о г и ч е с к и м и .  Отличитель
ной особенностью энерготехнологических систем является строгая 
сбалансированность производства и потребления энергетического 
пара, основанная на утилизации вторичных энергетических ресур
сов, в частности теплоты экзотермических реакций. Например, при 
производстве серной кислоты суммарное количество энергии, вы
деляющееся главным образом в виде тепловой, составляет в за
висимости от вида используемого сырья от 5000 до 8000 МДж 
на I т  кислоты. Д ля  современного комплекса производительностью 
6000 т H2S 0 4 в сутки мощность теплового потока достигает 
480 тыс. кВт (мощность средней ГЭС). Использование только 5% 
мощности выходящего теплового потока позволяет полностью кои- 
псиенровать затраты  энергии па производство кислоты. Остальная 
энергия должна использоваться для получения высокопотенциаль- 
ного пара. На рис. 6.17 приведена схема энерготехнологической
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системы производства серной кислоты под давлением. 
и осушенный воздух в аппаратах 14 и 13 компримируется дЗ 
ления 0,5 М П а в компрессоре 3  и поступает в установку д л^  
гания серы 4. Сернистый газ , содержащий 11,5— 12,5% д Но 
серы с температурой около 1470 К, подается в котел-утнлЛ 
5, вырабатывающий пар с давлением 4 М Па и температурой J  
Пар (750— 1000 кг на 1 т кислоты) используется для  выра( 
электроэнергии в ТЭЦ и может обеспечить работу паровьш 
бин для  привода компрессора и питательных насосов. Очище 
в фильтре 6 газ  последовательно проходит контактные апп*
7 первой ступени контактирования. Степень окисления диоь 
серы после первой ступени 94—95%. После промежуточно] 
сорбции, проводимой в аппарате 1 1 , газовая смесь нигрри Д  
теплообменниках и подается на вторую ступень контактиро^ 
в реактор 9  и, далее, через экономайзер 10 п о с т т е т  в абсг 
12. Общая степень окисления диоксида серы достигает 9 ^ ^ _  
Система полностью независима от внешнего источника эл е| ^ н  
энергии. Д л я  привода газовой турбины используется э и е р гй ^ Н  
рячнх отходящих газов, которые обеспечивают 60—70% т р ^ В  
мой мощности. Остальная энергия поступает в виде э л е к т ^ Н  
ской, для выработки которой используется перегретый пар. 1 ^ Н  
тельная вода для  котла-утилизатора нагревается в экономайз^И
1 и 10, используя тепловую энергию газовой смеси, в ы х о д я щ ^ Н  
второй ступени контактирования и из газовой турбины. П р и *  
иостью автономной работе системы вырабатывается дополнит^Б 
но около 700 кг пара на 1 т серной кислоты. ®

В связи с увеличением энергетических нагрузок, характе(^И  
д ля  больших агрегатов, инженер-технолог должен стрем и ть^В  
созданию ХТС с максимальным использованием энергии Texi^H 
гическнх потоков внутри системы без подвода энергии извне.Д 

Однако п р а к т и ч е с к а я  возможность использования т е п л о т ы . 
лична и тем меньше, чем ближе температура источника т е п л о в *  1 
температуре окружающей среды. I  - j

С точки зрения технической применимости ценность Л1Я" 
энергии определяется не только количеством, по и тем, в к в
степе.......... . может быть превращена в другие милы э н е р г и е й

Мера ресурсов превратимой энергии системы н а з ы в а е т с я »  . 
с е р г и е й. Ж ,

Эксергия системы в данном состоянии измеряется количеством м еХ ^ ^ Н  
ской или другой полностью превратимой энергии, которое может быть 
чено от данной системы в результате ее обратимого перехода из даниогв^щ  
яния в состояние равновесия с окружающей сдедой.

Эксергия ХТС остается неизменной только при • 'г Л З *  
проведении всех процессов внутри системы и при взаимодеМ ^^И 
с окружающей средой, имеющей постоянные параметры.

Разность общей эксергнн, вводимой в систему Е,я и
определяет суммарную величину потерь ОТмой из нее Еаых. 
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М о с т и  в 

i 7'"1Ш* (6.45)
Т олько  в обратимом процессе выполняется эня*

■ошени -к, ер, ни, отводимой из системы, к подведенной эксепг 
^ В е 1'Я э к с е р г и ч е с к и м  КПД котооый Л п ? !  р п т ' 
Кень приближения к идеальному: характеризует сте-

2 £ пот
(6.46)I —

Для определения необходимо составить эксергический ба- 
L „ Ci д чего необходимо определим, эксергию каждого вида 
■ергин
Г Выражение для определения эксергии суммируется из следую-

^ H g  составляющих:
■  r=£„ f  + £ ф + £ * .  (6.47)

где £к —  кинетическая; Е „ —  потенциальная; Е ф—  физическая; 
^ H i i  ми ческа я эксергия.

Г Кинетическая и потенциальная эксергия совпадают по своим 
Нмченн м с соответствующими видами энергии. Физическая эк- 

сергия это часть эксергии, которая является результатом несов- 
Вадени 1 емиературы и давления рассматриваемого вещества с 

температурой и давлением окружающей среды. Эксергия, возни-
i,-i различия составов, называется х и м и ч е с к о й  э к -  

f с е р г  i: е й. Сумма химической и физической эксергии называется 
■ Т е р м и ч е с к о й  э к с е р г  и е й Е т:

(6.48);ф.

i * - f - / 0 - 7 - 0( S - 5 0);

^ ™ > / - ( * о ) Л Г ь

(6.49)

(6.50)

/
— энтальпия и энтропия технологического потока; Т0 — 

^ ^ • Р ч у р а  окружающей среды; N( — химический потенциал
■  ЭДярное содержание i-ro химического компонента потока; ин- 
Ьым р*'1* относится к термодинамическим функциям, определен
ий «jFPn параметрах окружающей среды.
^°Pv 1ргия материальных и тепловых потоков определяется по

■

“ 38,

(6.51)

(6.52)
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где Q — поток теплоты; Та — температура окружающей сред 
Т — температура источника теплоты.

Потери эксергии принципиально всегда можно уменьши 
(т. е. увеличить К П Д ), однако при этом необходимо сопостави 
технические и экономические затраты  с достигаемым эффекто 
Именно здесь и проявляются все преимущества эксергическон кой 
цепцнн. Важной особенностью эксергетического анализа я в л я е т  
непосредственная связь с технико-экономическими характерист* 
ками.

Если потоки эксергни выразить через стоимость, то можн 
экономически оценить все превращения эксергни и происходящие 
при этом потерн.

Термоэкономический критерий эффективности функционировав 
пия ХТС будет являться композицией аддитивных функций, кот 
рые измеряют эксергию, оборудование и другие аналогичные за^ 
траты в денежных единицах:

min С = 
и

min

у с  ,Е,т +
)

у
—к

Еш,к
(6.531

где С — стоимость единицы эксергни продукции; £< — эксергия 
потребляемого системой сырья и энергии; С< — стоимость единиц 
эксергии соответствующих потоков сырья и энергии; Е„„к— эк* 
сергня производимой продукции; К/ — капитальные затраты /-* 
подсистемы; U — вектор оптимизируемых переменных.

По критерию (6.53) целесообразно проводить, например, оп 
тимальное проектирование агрегата  производства аммиака боль* 
шой мощности, который помимо аммиака вырабатывает диокси 
углерода, используемый в производстве карбамида, и высокой 
тенциальный пар.

Г л а в а  7 

Сырьевые проблемы химической промышленности

В любом химическом производстве, которое можно рассматрнва 
в иерархической структуре ХТС как  отвечающее уровню «химичек 
ский завод», снабжение сырьем составляет самостоятельную под 
систему. Характерная задача на 3TtfSt уровне — обеспечение пре/р 
приятия разнообразным, дешевым и доступным сырьем, посколы 
сырье является одним из основных элементов, определяющим в зн 
чительной степени технологию того или иного продукта, его себ 
стоимость и качество. С ы р ь е м  называют природные материал 
и полупродукты, используемые в производстве промышленных т
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,, ров. Д ля  приготовления ряда химических материалов нсполь- 
, ют отходы других предприятий. Химическая промышленность 

[п отребляет  так ж е  некоторое количество сельскохозяйственного 
сырья, но его объем постоянно снижается. Так, производство спир- 

к, органических кислот, глицерина, моющих средств теперь пре- 
I имущественно базируется на ископаемом и древесно-растительном 
I сырье. В химическое производство во все большей степени вовле

чется такое сырье, как  уголь, природный газ, нефть, сланцы, а 
,1кже древесно-растительное и сырьевые ресурсы мирового 

I 0кеана.
Используемое в химической промышленности сырье и полупро- 

I . кты должны отвечать ряду требований: 1) соответствовать обще- 
I союзным стандартам (ГОСТ, ОСТ); 2) быть по возможности наи-
I лее дешевым и легкодоступным; 3) иметь высокую концентрацию 

лезной компоненты; 4) должно подвергаться комплексной пе- 
чработке.

I 7.1. ХАРАКТЕРИСТИКА И ЗАПАСЫ СЫРЬЯ

ырье подразделяют на ископаемое, растительное и животное. 
В  химической промышленности, как  уж е  отмечалось, доминирует 
ископаемое сырье, добываемое из земных недр.

Ископаемое сырье. Его делят на рудное минеральное, нерудное 
. минеральное и органическое горючее.

Р у д н о е  м и н е р а л ь н о е  с ы р ь е ,  используемое для  полу- 
ения металлов в технически чистом виде, состоит из природных 

минералов и, как  правило, вмещающей (пустой) породы. Минера- 
|ы руд содержат в основном оксиды и сульфиды некоторых метал- 
ов (Fe30 4, Fe20 3, Cu2S, CuS, FeCuS2, ZnS и др.) и оксиды сее- 

дннений, составляющих пустую породу. В черной металлургии к 
ним относят S i 0 2, А120 3, CaO, MgO и т. п. Однако эти оксиды 
могут служить рудами цветных металлов (например, А120 3 в про- 
и шодстве алюминия). По составу минералов руды бывают окис
ленными— состоящими из оксидов, сульфидными и самородными, 
'уды, в состав которых входят соединения разных металлов, назы- 

нлют полиметаллическими. Типичным примером полиметалличес
ких руд являются медно-никелевые (содержат сульфиды меди, 

мкеля и ж ел еза ) ,  свинцово-цинковые (содержат сульфиды свинца
11 цинка), свинцово-молибденовые и др.

Н е р у д н о е  м и н е р а л ь н о е  с ы р ь е  разнообразно по хими- 
'ескому составу и либо применяется в естественном состоянии — 
‘'есок, глина, асбест, слюда и др., либо потупает на химическую пе
реработку— сульфаты, фосфаты, карбонаты, хлориды, алюмосилн- 
К:> гы и т. п.

Г о р ю ч и е  м и н е р а л ь н ы е  и с к о п а е м ы е  — торф, бурые 
и каменнре угли, сланцы, а  т акж е  нефть н природный газ  — отно-



сят к органическим соединениям и используют в качестве сырья 
источников энергии.

В химической промышленности широко применяют и такие д 
ступные и дешевые виды сырья, к ак  вода и воздух.

Растительное и животное сырье — древесина, хлопок, масла 
жиры, молоко, кожа, шерсть и т. п. — перерабатывают или в пр<| 
дукты  питания (пищевое сырье), или в продукты бытового и прс 
мышленного назначения (техническое сырье).

Стоимость сырья в химической промышленности составляет I  
среднем 60—70% себестоимости продукта; это определяет осноЯ  
ные направления в решении проблемы сырья. Такими взаи м о свЯ  
занными направлениями являются: 1) изыскание и применение б Л  
лее дешевых видов сырья; 2) применение концентрированногя 
сырья; 3) комплексное использование сырья. 1

Решение сырьевой проблемы осуществляется разнообразными 
путями: приближением источников сырья к производству, т. е. иш 
пользованием более дешевого местного сырья; переработкой о т х Я  
дов, пылевых и газовых уносов основного производства в н о в »  
продукты, непосредственным использованием отходов, п р е д в ар и  
тельным обогащением сырья в целях повышения концентрации т а  
лезных компонентов; заменой одного вида сырья другим, б о д Н  
экономичным. Например, переход с каменного угля как  основной  
сырья химической промышленности на нефть и природный газ  д Я  
большой экономический эффект. Расчетные данные свидетельйЯ 
вуют, что себестоимость добычи и подготовки нефти в п е р е с ч е т е !»  
единицу условного топлива в 3,5 раза, а природного г а з а Я  
в 12 раз меньше, чем угля, добытого шахтным способом. i

Дешевый и доступный природный газ и продукты нефтеперерш 
ботки обеспечивают снижение себестоимости продуктов массовоЛ 
производства: пластических масс, синтетических волокон, каучукоН  
моющих средств и др. *

Однако мировые запасы нефти и газа постепенно истощаютеж 
а запасы угля в десятки раз больше, чем нефти и газа . П оэто^| 
в настоящее время имеется тенденция к увеличению доли к ам еЛ  
ного угля , а такж е  горючих сланцев не только в э н е р ге т и ч е с к в  
балансе, но и в химической переработке с целью получения синт(Н  
газов (тС О + л Н г)  и жидкого углеводородного полупродукта. ■ |

7.2. ПРИНЦИПЫ ОБОГАЩЕНИЯ СЫРЬЯ

Важное технико-экономическое значение в рациональной nepe j 
ботке сырья имеет использование 1$онцентрированного сырья, J  
тащенного полезными компонентами. Применение концентри! 
ванного сырья снижает стоимость последующей химической n i  
работки и, следовательно, стоимость продукта производства и 
вышает его качество. Такое сырье способствует интенсификаЛ 
технологического процесса и экономии топлива. Расходы на трау
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г  г>тировку сырья к месту переработки снижаются пропорциональ- 
концентрации ценных компонентов. Возможность получения 

к [центрированного сырья непосредственно связана со значитель- 
II|jм расширением сырьевых запасов, т ак  к ак  позволяет экономич- 
’ перерабатывать бедные руды.

Концентрированное сырье получают его о б о г а  щ е н  н е м ,  под 
ь ,)Горым понимают совокупность процессов первичной (механиче- 
t ,й) обработки минерального сырья, имеющих целью отделение 
иссх полезных минералов (концентрата) от пустой породы. К обо
бщению так ж е  относятся процессы взаимного разделения полез- 
j \ минералов. В процессе обогащения отделяют ценные компо- 
in. ii гы от примесей, используя различия в их физических, физико-хи- 
мическнх и химических свойствах, а такж е  разделяют на компо- 
iu ггы сложные смеси, полиметаллические руды. Методы обогаще- 
н, я разнообразны и принципиально различны для твердого, жид- 
ь ч о н газообразного сырья.

Твердое минеральное сырье входит в состав горных пород в 
виде минералов, представляющих собой физически обособленные 
вещества или смеси веществ. Горную породу предварительно из
мельчают, чтобы нарушить связь м еж ду  кристаллами или зернами 
1 (личных минералов. Измельченная масса поступает на обогаще
ние, в результате которого получают концентрат (фракция, обога
щенная полезными компонентами) и т ак  называемые хвосты. 
Для твердого сырья чаще всего применяют механические способы 
оснащения — рассеивание (грохочение), гравитационное разделе
ние, электромагнитную и электростатическую сепарацию, а такж е  
фа шко-химический метод — флотацию.

1’ а с с е и в а н и е  ( г р о х о ч е н и е )  применяют для разделения 
ч Ч'Лон породы, содержащей минералы, различной прочности и об- 
I пющей при измельчении зерна разной величины. При послеДо- 

"ельном пропускании измельченного сырья через грохоты — ме-
I м и ч е с к и е  сита с отверстиями разных размеров — происходит раз-
■ оние на фракции, обогащенные определенным минералом. Про
изводительность грохота пропорциональна размеру отверстий сита. 
Р сеиванием обогащают, например, одну из фосфатных пород, раз- 
д* ни ее на фосфатный концентрат и пустую породу.

( р а в и т а ц и о н н о е  о б о г а щ е н и е  (мокрое и сухое) основа- 
" 1 >>а разной скорости падения частиц измельченного материала,
II ющего различную плотность, форму и размеры в потоке жидко- 
( ‘ 11 или газа  или на действии центробежной силы. Чаще всего про- 
“ ,;>нт мокрое обогащение.

К гравитационным процессам обогащения относятся отсадка, 
1аЩение в тяжелых суспензиях, на концентрационных столах, 

 ̂ "Новых сепараторах и др. Один из возможных вариантов грави- 
ь ‘Ионного обогащения представлен на рис. 7.1. Суспензия руды

111'Де подается с потоком воды в отстойник, разделенный вертн- 
‘1;1,*ными перегородками на три осадительные камеры с нижними
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сят к органическим соединениям и используют в качестве сырья i 
источников энергии.

В химической промышленности широко применяют и такие дд 
ступные и дешевые виды сырья, к ак  вода и воздух.

Растительное и животное сырье — древесина, хлопок, масла j 
жиры, молоко, кожа, шерсть и т. п. — перерабатывают или в пря 
дукты  питания (пищевое сырье), или в продукты бытового и про 
мышленного назначения (техническое сырье).

Стоимость сырья в химической промышленности составляет i 
среднем 60—70% себестоимости продукта; это определяет основ 
ные направления в решении проблемы сырья. Такими взаимосвя 
заииыми направлениями являются: 1) изыскание и применение 66 
лее дешевых видов сырья; 2) применение концентрированном 
сырья; 3) комплексное использование сырья.

Решение сырьевой проблемы осуществляется разнообразным! 
путями: приближением источников сырья к производству, т. е. ис 
пользованием более дешевого местного сырья; переработкой отхо? 
дов, пылевых и газовых уносов основного производства в новые 
продукты, непосредственным использованием отходов, предвари] 
тельным обогащением сырья в целях повышения концентрации п «  
лезных компонентов; заменой одного вида сырья другим, б о л е  
экономичным. Например, переход с каменного угля  к ак  основной 
сырья химической промышленности на нефть и природный газ дaJ 
большой экономический эффект. Расчетные данные свидетельсп 
вуют, что себестоимость добычи и подготовки нефти в пересчете Ш 
единицу условного топлива в 3,5 раза, а природного газа  — 
в 12 раз меньше, чем угля, добытого шахтным способом.

Дешевый и доступный природный газ и продукты нефтепереря 
ботки обеспечивают снижение себестоимости продуктов массовой 
производства: пластических масс, синтетических волокон, каучуко* 
моющих средств и др.

Однако мировые запасы нефти и газа  постепенно истощаютс! 
а запасы угля  в десятки раз больше, чем нефти и газа . Поэтом; 
в настоящее время имеется тенденция к увеличению доли камеи 
ного угля , а так ж е  горючих сланцев не только в энергетическо! 
балансе, но и в химической переработке с целью получения синтез 
газов ( т С О + « Н 2) и жидкого углеводородного полупродукта.

7.2. ПРИНЦИПЫ ОБОГАЩЕНИЯ СЫРЬЯ

Важное технико-экономическое значение в рациональной перера 
ботке сырья имеет использование ^^центрированного сырья, оба! 
тащенного полезными компонентами. Применение концентрнр( 
ванного сырья снижает стоимость последующей химической пср< 
работки и, следовательно, стоимость продукта производства и п (й  
вышает его качество. Такое сырье способствует интенсификация 
технологического процесса и экономии топлива. Расходы на транс*



портнровку сырья к месту переработки снижаются пропорциональ- 
концентрацин ценных компонентов. Возможность получения 

концентрированного сырья непосредственно связана со значитель
ным расширением сырьевых запасов, т ак  к ак  позволяет экономич- 

перерабатывать бедные руды.
Концентрированное сырье получают его о б о г а щ е н и е м ,  под 

которым понимают совокупность процессов первичной (механиче- 
<ой) обработки минерального сырья, имеющих целью отделение 

нсех полезных минералов (концентрата) от пустой породы. К обо
гащению так ж е  относятся процессы взаимного разделения полез- 

IX минералов. В процессе обогащения отделяют ценные компо
ненты от примесей, используя различия в их физических, физико-хи
мических и химических свойствах, а такж е  разделяют на компо- 

пты сложные смеси, полиметаллические руды. Методы обогаще- 
ия разнообразны и принципиально различны для твердого, ж ид

кою и газообразного сырья.
Твердое минеральное сырье входит в состав горных пород в 

мде минералов, представляющих собой физически обособленные 
нещества или смеси веществ. Горную породу предварительно нз- 

ельчают, чтобы нарушить связь м еж ду кристаллами или зернами 
азлнчных минералов. Измельченная масса поступает на обогаще

ние, в результате которого получают концентрат (фракция, обога- 
юнная полезными компонентами) и так  называемые хвосты. 

Для твердого сырья чаще всего применяют механические способы 
обогащения — рассеивание (грохочение), гравитационное разделе

но, электромагнитную и электростатическую сепарацию, а такж е  
изико-химический метод — флотацию.

Р а с с е и в а н и е  ( г р о х о ч е н и е )  применяют для  разделения 
нердой породы, содержащей минералы, различной прочности и об- 
i п ющей прн измельчении зерна разной величины. При последо

вательном пропускании измельченного сырья через грохоты — ме-
1 1ллические сита с отверстиями разных размеров — происходит раз

лепив на фракции, обогащенные определенным минералом. Про- 
и шоднтельиость грохота пропорциональна размеру отверстий сита. 
Рассеиванием обогащают, например, одну из фосфатных пород, раз-

• |ия ее на фосфатный концентрат и пустую породу. 
Г р а в и т а ц и о н н о е  о б о г а щ е н и е  (мокрое и сухое) основа- 

"о на разной скорости падения частиц измельченного материала, 
моющего различную плотность, форму и размеры в потоке жидко

сти или газа  или на действии центробежной силы. Чаще всего про
е д я т  мокрое обогащение.

К гравитационным процессам обогащения относятся отсадка, 
чогащение в тяж елых суспензиях, на концентрационных столах, 

""нтовых сепараторах и др. Один из возможных вариантов грави- 
Цнонного обогащения представлен на рис. 7.1. Суспензия руды 
“оде подается с потоком воды в отстойник, разделенный вертн- 

‘ 'льными перегородками на три осадительные камеры с нижними
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бункерами — гидравлический классификатор. В камере I оседа 
наиболее крупные и тяж елы е куски, средние — в камере II и ле 
кие—в камере III. Самые легкие и мелкие частицы (обычно пуста 
порода) уносятся из отстойника потоком воды.

К экономичным аппаратам для  разделения минералов и мок«1
рого гравитационного! 

Шпшда',ая н2°  обогащения,основанноН
-------- ■------ го на действии цсптр^Ц

бежной силы, о т н о с и в  
ся гидроциклои. К ор*  
пус гндроцнклона (ри с*  
7.2) имеет ц и л и н д р Л  
ческую и ко н и ческуД  
части. Через боковою 
патрубок по к а с а т е л Д  
ной к цилиндрическом™ 
корпусу подается под! 
давлением разделяе»! 
мая пульпа. При в р а «  
щении пульпы тяжелые 
частицы под действием 
центробежной силы о т «  
брасываются к стеЯ-? 
кам , уплотняются, дви> 
ж утся  по спирально#» 
траектории вниз и вы
водятся в нижней час* 
ти конического корпу4 
са. Взвешенные в ж ид4

Рис. 7.1. Принципиальная схема мокрого гра
витационного обогащения:
I. II. I l l  — осадительные кам еры ; / — выпуск тя ж е 
лой (крупнозернистой) фракции; 2 — выпуск средней 
фракции; 3 — выпуск легкий (мелкозернистой) фрак 
Пии

Рис. 7.2. Схема гидроциклона;
I — центральный (ш ламовый) патрубок; 2 — перего
родка; 3 — камера слива: Л — вход разделяемой су с 
пензии; Б — выход потока легкой (мелкозернистой) 
фракции; В — выход уплотненной суспензии тя ж е 
лой фракции
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шламовому патрубки 
в камеру слива и уда
ляются из нее. Ц ент! 
робежное ускорение ■ 
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го раз выше ускорения 
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Рис. 7.3. Схема электромагнитного сепаратора:
— лента транспортера; 1 — барабан транспортера;
— электромагнит; 4. 5 — бункера

Рис. 7.4. Влияние смачивания

Производительность гидроциклонов определяется объемом пуль
ни, проходящей через аппарат, по эмпирическим формулам, на
пример:
/. =  0 ,9 4 tf ,xrfM VP,  (7.1)

где L — объемный расход разделяемой пульпы, м3/ч; dnx — диаметр 
входного патрубка, см; dm — диаметр центрального (шламового) 
патрубка, см; Р — избыточное давление перед входным патрубком,
кг/см2.

Гравитационные способы применяют для обогащения сырья в 
роизводствах минеральных солей, силикатных материалов, в ме- 
аллургии, а такж е  при обогащении углей.

Э л е к т р о м а г н и т н о е  и э л е к т р о с т а т и ч е с к о е  о б о *  
г а ш е н и е  основано на различиях в магнитной проницаемости 
или в электрической проводимости компонентов сырья. Эти спосо
бы применяют для разделения магнитовоспринмчнвых частей от не
магнитных и электропроводящих от диэлектриков. Разделение осу
ществляют в электромагнитных и электростатических сепараторах, 
имеющих сходный принцип действия. Так, в электромагнитном се
параторе (рис. 7.3) в барабан ленточного транспортера вмонтирован 
электромагнит. Измельченное сырье, проходя над поверхностью ба
рабана, разделяется: немагнитные частицы падают в бункер для 
немагнитной фракции; магнитные частицы задерживаются на лен- 
е, пока лента не выйдет из поля действия электромагнита, а за-

1 ем попадают в соответствующий бункер.
Электростатические сепараторы вместо магнита снабжены элек- 

: родом, соединенным с отрицательным полюсом выпрямителя элек
трического тока.

Ф л о т а ц и я  — широко распространенный способ обогащения, 
применяющийся для  разделения различных сульфидных руд, от
деления апатита от нефелина, обогащения каменных углей и мно- 
1Их других минералов. Флотация основана на различии в изби-
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рательной смачиваемости водой и прилипании частиц обогащаем 
го минерала к  пузырькам пропускаемого через пульпу воздуха.

Смачиваемость минералов характеризуется главным образов 
краевым углом смачивания 0, образующегося вдоль линейной rp a l  
ницы раздела твердое тело — жидкость — воздух (рис. 7 .4). С не- 
смачиваемой частицей минерала 1 жидкость образует тупой к р а |  
вой угол 0, а со смачиваемой 2  — острый. Силы поверхностного] 
натяжения стремятся выровнить уровень жидкости, в с л е д с т в и  
чего несмачиваемая (гидрофобная) частица, прилипая к пузырь-ц 
кам  воздуха, выталкивается из жидкости и всплывает на поверх^ 
ность, а смачиваемая (гидрофильная) погружается в жидкость.

Смачиваемость частиц определяется работой адгезии вода 
минерал
1Гаж_ т =  вж_ г + в г_ г - о ж_ т , (7.2)

где Ож-г, о т-г, Ож-т — удельная свободная поверхностная энергия 
на границе соответствующих фаз.

Прилипание гидрофобных частиц к пузырькам воздуха опредм 
ляется работой адгезии минерал — воздух

W*r-r “  ° * - г  о  + 005 (7.3)1
Плотность агрегата минерал — воздух меньше, чем плотностш 

того ж е объема пульпы, поэтому он всплывает на поверхность.
Большинство минералов природных руд мало отличаются по 

смачиваемости друг от друга . Д ля  их разделения необходимо соз*| 
дать  условия неодинаковой смачиваемости водой отдельных ком-i 
понентов породы, для чего применяют разнообразные химические 
соединения — ф л о т а ц и о н н ы е  р е а г е н т ы .  Они избирательна 
усиливают или ослабляют смачиваемость водой, а такж е  прили- 
паемость к пузырькам воздуха взвешенных минеральных ч ас твц  
Внесенные в пульпу чрлотореагенты, называемые c o 6 n p a T e j ^ ^  
ми  ( к о л л е к т о р а м и ) ,  адсорбируются поверхностью определен! 
ного минерала (минералов), образуя гидрофобный адсорбцион^Н 
слой. Гидрофобизированные частицы прилипают к пузырькам возя 
духа  и поднимаются на поверхность пульпы в пену, находящуюся 
на поверхности пульпы, и удаляю тся вместе с нею. Собирателями 
сл уж ат  поверхностно-активные органические вещества, с о д ер ^ В  
щие полярную и неполярную группы, напрнмер жирные кислоты 
и их мыла, такие, к ак  олеиновая, нафтеновые, а такж е  ксантогенЯ

/ S
ты, чаще всего калия — R —О—С —S -^ C , и т. п.

Полярные группы молекул собирателя при адсорбции н ап р а ^ р  
лены в сторону поверхности минеральных частиц, а неполярные 
в сторону воды, образуя гидрофобную оболочку. Частицы, которьК 
не адсорбируют коллекторы, в частности пустая порода, остаютс| 
в пульпе, образуя так  называемый камерный продукт.
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Минерализованная пена (пенный продукт), которая и дает фло- 
рационный концентрат, должна быть устойчивой, плотной и под
вижной. Т акая  пена создается внесением в суспензию пенообразо- 
илтелей, поверхностно-активных веществ, образующих адсорбцион
ное пленки на поверхности пузырьков воздуха. К наиболее эффек-
1 явным пенообразователям относятся сосновое масло, вспенивате- 
;ш ОПСБ, Т-80 и др. Расход вспснивателей составляет 25— 100 г/т.

Д ля  изменения флотируемости минералов путем регулирова
ния действия на их поверхность собирателей применяется группа 
реагентов, объединяемых под общим названием м о д и ф и к а т о 
ры:  к ним относятся депрессоры, активаторы и регуляторы среды. 
К д е п р е с с о р а м ,  которые повышают смачиваемость твердых 
частиц, относятся известь, цианиды, цинковый купорос, силикат 
натрия (жидкое стекло), сульфит натрия и др. А к т и в а т о р ы  

применяют для активации поверхности) — медный купорос, серная 
кислота', сульфид натрия и др. К р е г у л я т о р а м  с р е д ы  относят 
известь, соду, серную кислоту.

В зависимости от формы разделения компонентов руды разли
чают коллективную и селективную флотацию.

К о л л е к т и в н о й  ф л о т а ц и е й  называют процесс, при кото
ром получают концентрат, содержащий все полезные компоненты, и 
пустую породу. Коллективный концентрат затем может быть раз
делен на отдельные составляющие. Это разделение можно осу- 
юствить с помощью избирательной или селективной флотации. 

При избирательной флотации кроме собирателей и пенообразова
телей в процесс вносят депрессоры, способные усиливать гидро- 
фнльность определенных минералов, препятствуя их всплыванию.

Последующим внесением активаторов снимают действие депрес
соров и способствуют всплыванию минералов, которые в предыду
щей стадии флотации погрузились в жидкость. Эффективность 
флотации повышается добавкой регуляторов, изменяющих pH сре
ди и усиливающих воздействие флотореагентов. Так, при обогаще
нии медно-никелевых руд получают медный, никелевый и пирро- 
тиновый концентраты.

Процесс флотации осуществляется во флотационных машинах, 
де пульпа перемешивается и насыщается воздухом, который дис

пергируется на мелкие пузырьки. По способу перемешивания и аэ- 
Р 1ции пульпы флотационные машины разделяются на механиче
ские, пневмомеханические и пневматические. Широкое применение 
; меют пневмомеханические флотационные машины, в которых пе
ремешивание пульпы осуществляется одновременно импеллером и 
жатым воздухом. На рис. 7.5 представлена схема пневмомехани- 
еской машины ФПМ-6,3 М, разработанная институтом «Меха- 

"обр». Через полый вал 5, который вращает импеллер 3, подается 
жатый воздух, который диспергируется с помощью импеллера и 

поддерживает во взвешенном состоянии частицы руды флотацион- 
чой пульпы, находящейся в камере машины /. Пенный продукт че
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Сжатый

Концентрат } о ~ - ' .

Рис. 7.5. Принципиальная схема пневмоме
ханической флотомашины ФПМ-6.3М:
/ — кам ера машины; 2 — пластинчатые успокои
тели; 3 — импеллер; 1 — сливной порог; 5 — по
лый вал

рез сливной порог 4 подаете 
ся па дальнейший переде| 
па флотационный концепт] 
рат. Производительность тая 
них машин по потоку может 
достигать 6 т/ч.

Д ля  многих процессов 
обогащения применяю* 
пневматические машины! 
На рис. 7.6 представлена 
схема флотационной пнев4 
матнческой машины ФГШ 
100. Машины такого типа] 
применяют для обогащения 
некоторых руд цветных мен 
таллов, угля , солей и ;ipyJ 
гих полезных ископаемых] 
Машина представляет с<м 
бой вертикальную цилиндр 
рнческую камеру 1 с конин 
ческим основанием, имею-j 
щнм угол наклона до 504 
В нижней конической части 
по оси машины ус т ан авл м  
вастся аэратор 6 из листе! 
вой резины, а сверху кре-j 
пится основной трубчатый 
аэратор 5. Он представляет 
собой набор перфорирован» 
пых эластичных трубок, че] 
рез которые подается аэра^ 
ционный воздух. Аэратоя 
этой конструкции обеспечив 
вает хорошее диспергнрова! 
ние воздуха в пульпе и п о я  
держание твердой фазы вЯ 
взвешенном состоянии пр* 
одновременном энергично^ 
перемешивании фаз. З агр у»  
ка машины о с у щ е с т в л я в !  
в верхней ее части черв 

штуцер 2. Пенный продукт (концеж рат) выгружается самотеком 
через кольцевой желоб 4 и пенный сливной порог. Камерный про< 
д укт  (хвосты обогащения) вы груж ается через шиберный карм а ! 
и разгрузочное устройство 7, с помощью которых поддерживаете! 
определенный уровень пульпы в машине. В верхней части устЯ 
новлен пеноотбойник 3, направляющий пену от центра к пернфв

Рис. 7.6. Принципиальная схема пневмати
ческой флогомашины ФП-100:
/ — кам ера машины; 2 — штуцер подачи руды ; 
3 — пеноотбойник; < — кольцевой желоб отвода 
концентрата; 4 — трубчатый аэратор; 6 — нижний 
аэратор; 7 — разгрузочное устройство



рни. Регулированием расхода и давления воздуха, подаваемого 
аэрацию, можно управлять процессами минерализации пены,

, чеством и выходом концентрата. Применяемые в СССР машн- 
11■ j этого типа имеют объем камеры 100 м3 и производительность 

пульпе до 20 м 3/мин.
При расчете флотационных машин определяют время флотации 

т. необходимое для обеспечения заданной степени извлечения х фло- 
(руемого минерала. Величину т получают опытным путем или ни

трированием кинетического уравнения флотации:

и - *= ак р , (7 .4 )

де и — скорость флотации; N — число пузырьков воздуха, проходя
щих через пульпу в единицу времени; флакр — вероятность устойчи- 
ого закрепления частиц минерала на пузырьках; к — константа 

скорости процесса, зависящ ая от свойств флотируемого материала.
Производительность пневматических машин Q (м3/ч) определя

е т  по формуле
Q -  CjOLSk/x (R  •+■ 1/р), (7.5)

де L — длина машины, м; S  — площадь живого сечения камеры 
машины, м2; к — коэффициент, учитывающий изменение объема 
пульпы вследствие насыщения ее воздухом и снижения уровня 
пульпы в машине (к = 0 ,74 -0 ,8 ) ;  т — продолжительность флотации, 
мин; R — отношение жидкого к твердому в пульпе; р — плотность 
твердой фазы, т/м3.

Производительность механических и пневмомеханических м а
шин находят по формуле
Q G0tv»*/T(/? +  l/p), (7.6)

ле vK — объем флотационной камеры, м3; п — число камер в м а
шине.

Число камер в машине определяют по следующему соотноше
нию:
п v x l ( \ m v Kk ) ,  (7.7)

де v — суточный объем флотируемой пульпы, м3.
Т е р м и ч е с к о е  о б о г а щ е н и е  твердого сырья основано на 

Различии в плавкости компонентов сырья. Например, нагреванием 
серосодержащей породы отделяют легкоплавкую жидкую серу от 
"Устой породы, состоящей из более тугоплавких известняков, гип- 
Са и др.

Х и м и ч е с к о е  о б о г а щ е н и е  основано на различии во вза- 
“ ''одействии компонентов сырья с химическими реагентами с по- 
с-1едующим выделением образовавшегося соединения осаждением, 
' "зрением, плавлением и т. п. Примером химического обогаще
ния могут служить восстановительный обжиг медного колчедана 
^ l|I'eS2, в результате чего увеличивается концентрация меди (мед-
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ный штейн); обжиг для  удаления балластных органических при 
сей, кристаллизационной воды и пр.

Основными показателями процесса обогащения являются: 1) пз-1 
влечение полезного компонента в концентрат; 2) выход концентра! 
та ; 3) качество концентрата; 4) эффективность флотации.

Извлечение е полезного компонента в концентрат определяется! 
отношением массы полезного компонента в концентрате к его м а с с а  
в руде и вы ражается в процентах.

В ы х о д  к о н ц е н т р а т а  у  представляет собой отношение! 
массы полученного концентрата к массе переработанной руды ц| 
тоже вы ражается в процентах.

К а ч е с т в о  к о л ц е н т р а т а  характеризуется обычно процента 
ным с о д е р ж а н и е м  р в нем полезного компонента.

Извлечение, исходя из указанных определений, можно, таким] 
образом, подсчитать как
• =  Yp/o. (7 .в|  
где а — содержание полезного компонента в перерабатываемой! 
РУДе, %; или по уравнению
• =  р ( о - » ) / а ( р - » ) ,  (7.9)1

где О — содержание полезного компонента в хвостах флотации. 1 
Э ф ф е к т и в н о с т ь  т] процесса флотации характеризуется от*| 

ношением содержания полезного компонента в концентрате к со-| 
держанию его в исходной руде:
Л = Р/а. (7.10)1

Д л я  выделения ценных компонентов из жидкостей часто при-] 
меняют экстракцию.

Э к с т р а к ц и я  — процесс избирательного извлечения одного! 
или нескольких компонентов из водной фазы в жидкую о р ган и чен  
кую. При этом предполагается, что органическая фаза практически! 
не растворяется в водной. После разделения фаз последующей 
реэкстракцией извлекаемый компонент вновь переводят в водную! 
фазу в более концентрированном виде и одновременно регенерируй 
ют экстрагент.

Хорошими экстрагентами являются карбоновые или нафтено-1 
вые кислоты, амины, четвертичные аммониевые основания, кото-j 
рые хорошо растворимы, например, в керосине, гексане.

Если из водной фазы (в) извлекается какой-либо металл Ме4*1 
карбоновой кислотой HR, находящейся в органической фазе (оМ 
то равновесие этого процесса
M e,?, +  *HR(0) Me Ri(0) +  *Н+Ш) * *

будет характеризовать константа равновесия
[M eR ,]. [Н - % , J

1Ме*+](ш) [H R J -  ’ ■

J
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где W — равновесные концентрации соответствующих компонен
тов в водной и органической фазах.
01 ношение

(7.12)

зывают коэффициентом распределения. С учетом D уравнение
11) можно записать в виде
= D [H+]f.,/[HRJ(«0). (7.13)

Гели из уравнения (8.13) выразить D и полученное соотношение 
прологарифмировать, то получим
l krD = lg / C *  + г р Н , (7.14)

;e K*=/C[HR]*(0>; pH ~-lg[H +].
Так1ш образом, видно, что коэффициент распределения являет

ся линейной функцией pH водной фазы, изменяя который можно 
изменить и направление процесса экстракции. Экстракция широко 
применяется в гидрометаллургии, в химической, фармацевтической, 
пищевой и других отраслях промышленности. Аппараты, в которых 
существляется экстракция, называются э к с т р а к т о р а м и .  Экс- 

тракторы бывают различной конструкции периодического и непре
рывного действия. В последнее время стали внедряться центро
бежные противоточные непрерывно действующие экстракторы боль
шой производительности.

Газовые смеси разделяют, используя различия компонентов сме- 
и в температурах кипения, растворимости и других свойствах. 

Разные температуры кипения дают возможность пр"и сжатии и 
(ильном охлаждении последовательно конденсировать отдельные 
компоненты. *

Широкое распространение в промышленности для  разделения 
газовых смесей находят методы с о р б ц и и  — избирательное пог- 

ощение компонентов смеси жидкими (абсорбция) или твердыми 
(адсорбция) веществами. Поглощенные компоненты выделяют (про
цесс десорбции) нагреванием, обработкой водяным паром и т. п. 
Примером адсорбционного метода служит непрерывный процесс се
лективного разделения газовых смесей при помощи движущегося 
адсорбента — активированного угля , который называется г и п е р 

к о р  б ц и е й. Высокий коэффициент извлечения компонентов из 
смеси и низкий удельный расход пара на десорбцию обусловлива
е т  экономичность данного метода.

Основным аппаратом является адсорбер непрерывного действия 
(рис. 7 .7). Газовую смесь через распределительную тарелку 3  по
дают в адсорбционную секцию 2, над которой находится трубчатая 
олодильная секция 1. Навстречу газу  движется сверху вниз по 

‘ Рубкам холодильника гранулированный адсорбент, охлаждаемый 
“°дой, циркулирующей в межтрубном пространстве холодильника.
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Непоглошенныс
газы

►5

Пар tопп

Рис. 7.7. Адсорбер с двнжуии| 
слоем сорбента:
/ — холодильная секция; 2 — and  
цномная секция; 3 — распредели ! 
Нан тар елка ; 4 — десорбер; S —1 
гр уж ател ь ; S — клапан ; 7 — бапя 
* — подъемная тр уб а ; 9 — p e rc l 
тор; 10 — бункер

Адсорбент, поглотивший 
ределенные компоненты 
зовой смеси, попадает в I 
сорбционную секцию 4 ,| 
непоглощенная часть гг 
отводится из верхней ча| 
аппарата. Десорбцию nor 
щепных газовых компой 
тов и регенерирование у Н  
производят при помощи п* 
регретого водяного n;ip| 
пропускаемого через адсОИ 
бент. Парогазовую смесь о я  
водят через патрубок в ы 0 ^  
да газа , а регенерирован!^^ 
уголь посредством регули^ 
руемого выгрузного мех! 
низма 5 и клапанного уст
ройства 6 п е р е с ы п п е тс ^  
баш мак 7. Д ал ее  уголь 

трубе 8 поступает в бункер 10, откуда он возвращается в ад  с о в  
бер. Часть угля  из бункера отводят в регенератор 9 для B occjH  
новления его активности путем продувки острым паром при в ы !  
сокой температуре. Адсорбер с движущимся адсорбентом 
тивно используют для селективного разделения природного г а з а  
(на фракции C i—Сг, Сз, С<, Cs—Се), газов переработки н еф тЯ  
для выделения этилена из коксового газа  и т. п.

Самым ответственным аппаратом при гиперсорбции я в л я е т (Я  
адсорбер, технологический расчет которого включает о п редел Я  
ние необходимого объема адсорбента, высоту его слоя, средию^Д 
движущую силу процесса адсорбции. Производительность адсо|Д 
бера

- = о

^ Г  ( СИ ---  t « ) l (7.15)1

где G — масса вещества, поглощаемая в единицу времени; VT 
объемный расход газа ;  с„ и ск — начальная и конечная кон ц ен тр ^  
ции газа соответственно.

Необходимый объем адсорбента Va для  обеспечения указание 
производительности определяют по формуле
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v>
Vj_ f" dc 
k J  c — c * ' (7.16)

, k — коэффициент массопередачи, характеризующий количество 
„ci 1ества, адсорбируемого единицей объема адсорбента в едини
цу времени; с* — равновесная концентрация адсорбата над адсор-
Г)ё ном.

Высота слоя адсорбента в адсорбере Н из уравнений (7.15) и 
(7.16) найдется к ак

f« еиv r С dc w r С dc а
" “ 1 T J  (7|7>ск гя

где S — площадь сечения адсорбера; wr — линейная скорость газа
—  I е"II адсорбере; Дс = с„ — ск / J  dc/(c — с*)— средняя движ ущ ая сила

/
процесса адсорбции.

В связи с появлением новых высокопрочных и достаточно ем 
ких адсорбентов гиперсорбцня вновь начинает все больше внед
ряться в практику разделения попутных нефтяных газов, смесей 
тилена, ацетилена и др.

Д ля  разделения около 360 м3/ч исходной газовой смеси исполь
зуется колонна диаметром около 1,5 м и высотой 25 м. Д ля  реге- 

ерации адсорбента после его заполнения адсорбатом в процессе 
работы такой колонны расходуется около 100 кг/ч водяного пара.

7 3. КОМПЛЕКСНОЕ ИСПОЛЬЗОВАНИЕ СЫРЬЯ

Почти все месторождения полезных ископаемых являются комп
лексными и обычно содержат целый ряд ценных компонентов. Н а
пример, в месторождениях железных руд часто присутствуют медь, 
никель, кобальт, цинк, свинец, платиноиды, серебро, золото, селен, 
теллур и др.

Комплексное использование минерального сырья с максималь
ным извлечением попутных полезных компонентов — важнейшая 
задача современности. Она является неотъемлемой частью реше
ния глобальной задачи — защита окружающей среды и сохранения 
природы для будущих поколений.

Комплексное использование сырья особое значение имеет для 
'влечения в промышленное производство бедных руд, переработ

ка которых при условии извлечения из них всех ценных компонен
тов становится рентабельной, поскольку способствует увеличению 

ссортимента продукции предприятий, экономному расходованию 
капитальных вложений в народное хозяйство.
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| Апатита-нефелиновая порода 1 -------------------- ---------------------------

Серная
кислота

-TfcJ
\ Известняк \

Хин. переработка

Гипс

Цемент ~\1
Редкие
земли

Фтористые
соли

'Росфорная 
кислота 

ЕСоли фосфор- 
нои кислоты

Фосфорные
удобрения

| Алюминий

-------------процессы, осуществленные в промышленности
------------- процессы, не осуществленные в  промышленности

Рис. 7.8. Схема комплексной переработки апатито-не- 
фслинового сырья

Сущность комплексного использования заключается в после, 
вательной переработке сырья сложного состава в различные ц< 
ные продукты для  наиболее полного использования всех коми 
центов сырья. Примером может служить переработка апатито-1 
фелиновой руды, добываемой на Кольском полуострове (рис. 7.

Комплексное использование полиметаллических сульфндн 
руд позволяет получать цветные металлы, серу, серную кислоту 
оксид железа для выплавки чугуна. Примером комплексного 
пользования органического сырья является термическая перера 
ка  топлива— угля, нефти, сланцев. Так, при коксовании у гл я  кро>Я 
целевого продукта — металлургического кокса — получают коксЛ  
вый газ и смолу, переработкой которых выделяют сотни ценных в «  
ществ: ароматические углеводороды, фенолы, пиридин, аммиак, в т  
дород, этилен и др. Применение указанных веществ в качестве пр<Я 
дуктов народного хозяйства привело к снижению с е б есто и м о св  
кокса.

Комплексное использование сырья органически связано с наш  
более прогрессивной и экономичной формой организации химическШ 
го производства — комбинированием предприятий. Х арактерны * 
примером комбинирования является использование отходов о с н о в  
ного производства для  вновь организуемых производств. ВысоК>В
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юмнческий эффект подобной связи обусловлен возможностью 
мьзовання дешевого сырья — отходов и совместным ведением 
езаводского хозяйства (централизованное подсобное обслужи- 
ie, транспорт, складирование материалов и пр.). При этом сок- 
аются на 60—70% капиталовложения на общезаводское хо- 
:тво, снижается себестоимость продукции.
,'ровень комплексности использования минерального сырья оце- 
ются коэффициентом комплексности /Ск, представляющим от- 
ение суммарной стоимости извлеченных в товарную  продук

ц и й  полезных компонентов, исчисляемой по действующим оптовым 
,1'v] условным ценам, к суммарной стоимости полезных компонен- 

в исходной руде, рассчитанной по тем ж е  ценам, т .  е.

эК О
цсп<
оба
ВЭИ
ран
зяй

Ц11П
jiotl

L

I 1 • ч

L i s -«А/ 2 -А, (718)
l i e  (От.п — массовая доля ценных компонентов в товарной продук
ц и и ;  ос — то же, в сырье; Се — единые оптовые цены, установлен
н ы е  на компоненты в товарном виде.

7.4 ВОЗДУХ И ВОДА КАК СЫРЬЕ 
ХИМИЧЕСКОЙ ПРОМЫШЛЕННОСТИ

I Химическая промышленность использует воздух и во ду  в огром- 
I них количествах и для  самых разнообразных целей. Это объясня- 

( ся комплексом ценных свойств воздуха и воды, их доступностью 
в удобствами применения. Воздух имеется всюду. Химические 
предприятия строятся возле водных источников.

Воздух. В химической промышленности воздух применяют в ос
новном как  сырье или к ак  реагент в технологических процессах, 
а такж е для  энергетических целей. Технологическое применение 
1 !духа обусловленно химическим составом атмосферного воздуха; 
( хой, чистый воздух содержит (объемная доля в %)'. N2 — 78,10;

I () — 20,93; Аг — 0,93; С 0 2~ 0 ,0 3  и незначительные количества Не, 
Кг, Хе, Н2, СН4, Оз, N 0. Чаще всего используют кислород воз

духа в качестве окислителя: окислительный обжиг сульфидных руд 
Цветных металлов, серосодержащего сырья при получении диокси- 

I с е р ы  в сернокислотном, целлюлозно-бумажном производствах; 
окисление аммиака в производстве азотной кислоты; неполное окис* 
лоние углеводородов при получении спиртов, альдегидов, кислот 
" Ф-

Кислород, выделяемый ректификацией жидкого воздуха , в боль- 
ш,'х количествах расходуют для  кислородной плавки металлов, в 
Лпменном процессе и т. п.; при ректификации получают т ак ж е  азот 
j благородные газы, в основном аргон. Азот используют в качест* 
йе сырья в производстве синтетического аммиака и других азот- 
с,)держащих веществ и к ак  инертный газ.

В о зд ух , применяемый в качестве реагента, подвергается в за- 
иисимости от характера производства очистке от пыли, влаги и
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3контактных ядов. Д л я  этого воздух пропускают через промыв^ 
башни с различными жидкими поглотителями (Н20 ,  щелочи, 
пола мины и др .) ,  мокрые и сухие электрофильтры, аппараты с | Н  
гопоглотительнымн сорбентами и пр.

Энергетическое применение воздуха связано прежде всего с Л  
пользованием кислорода к ак  окислителя для получения т е ш к в Л  
энергии при сжигании различных топлив. Воздух используется а ж  
ж е как  хладагент при охлаждении газов и жидкостей через те! л Я  
обменные поверхности холодильников или в аппаратах п р як о Л  
контакта (например, охлаждение воды в градирнях), при гр: 
ляции расплавов некоторых соединений (например, аммиачной] 
литры).

В других случаях нагретый воздух используется как  теплс^^В 
ситель для нагрева газов или жидкостей. В пневматических бвщ  
ботажпых смесителях используют сжатый воздух для п ерем еЛ п  
вания жидкостей и пульпы (см. флотацию), в форсунках — для раЖ 
пилении жидкостей в реакторах и топках. *

Вода. Благодаря универсальным свойствам вода находит в на» 
родном хозяйстве разнообразное применение как  сырье, в к а ч е с т в  
химического реагента, как  растворитель, тепло- и хладон осн т^И  
Например, из воды получают водород различными способами, вЯ  
дяной пар в тепловой и атомной энергетике; вода служит р е а г е м  
том в производстве минеральных кислот, щелочей и оснований, ■  
производстве органических продуктов — спиртов, уксусного а л ь д Л  
гида, фенола и других многочисленных реакциях гидратации и гид* 
ролиза. Воду широко применяют в промышленности как  деш епыЯ 
доступный, неогнеопасный растворитель твердых, жидких и г а з а !  
образных веществ (очистка газов, получение растворов и т. п .м  
Исключительно большую роль играет вода .в текстильном произ! 
водстве: при получении различных волокон — натуральных, и скуД  
ственных и синтетических, в процессах отделки и крашения п р яж Я  
суровых тканей и др. Расход воды на 1 т вискозного волокна с (в  
ставляет 2500 м3.

Как теплоноситель вода используется в различных системая 
теплообмена — в экзотермических и эндотермических процессах! 
Теплота фазового перехода Ж — Г воды значительно выше, чем 
для  других веществ, вследствие чего конденсирующийся водяной 
пар является самым распространенным теплоносителем. ВодяноЯ 
пар и горячая вода имеют значительные преимущества перед дрУ| 
гими теплоносителями — высокую теплоемкость, простоту регули! 
рования температуры в зависимости от давления, высокую терН 
мическую стойкость и пр., вследствие чего являются уникальными 
теплоносителями при высоких температурах. Воду используют такН 
ж е  к ак  хладагент для отвода теплоты в экзотермических р еак !  
циях, для охлаждения атомных реакторов. В целях экономии рас
хода воды применяют так  называемую о б о р о т н у ю  в о д у ,  т. с. 
использованную и возвращенную в производственный цикл.
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П р и р о д н ы е  в о д ы  содержат различные примеси минераль- 
) н органического происхождения. К минеральным примесям 

юсятся газы N2, 0 2t С 0 2 H2S, СН«, NH3; растворенные в воде 
in, кислоты и основания находятся в основном в дн«.соцш1роиан- 

! л; состоянии в виде катионов и анионов: Na+, К+, NH4+ С а2+, 
W J 2+. Fe2+, Mn2+, HCO3-, C l-  S 0 42- ,  HSiOa- , F“ , NO, . С01~‘и др. 
^ органическим примесям относятся коллоидные частицы 
(V fKOHUX веществ и гуминовых кислот. Состав и количество при
мерен зависят главным образом от происхождения воды. По про- 
„ рождению различают атмосферную, поверхностные и подземные
цоЛЫ.

А т м о с ф е р н а я  в о д а  — вода дождевых и снеговых осад
ков — характеризуется небольшим содержанием примесей. В этой
■ де содержатся в основном растворенные газы и почти полностью 

сутствуют растворенные соли.
П о в е р х н о с т н ы е  в о д ы  — воды речных, озерных и морских 

иоемов — отличаются разнообразным составом примесей — газы, 
i >ли, основания, кислоты. Наибольшим содержанием минеральных 
примесей отличается морская вода (солесодержание более 10 г/кг).

П о д з е м н ы е  в о д ы  — воды артезианских скважин, колод- 
ев, ключей, гейзеров — характеризуются различным составом 

растворенных солей, который зависит от состава и структуры почв 
и горных пород. В подземных водах обычно отсутствуют примеси 

piэпического происхождения.
Качество воды определяется ее физическими и химическими ха

рактеристиками, такими, к ак  прозрачность, цвет, запах, темпера- 
ура, общее солесодержание, жесткость, окисляемость и реакция 

воды. Эти характеристики показывают наличие или отсутствие тех 
или иных примесей.

Общее солесодержание характеризует присутствие в воде ми
неральных и органических примесей. Д ля  большинства производств 
основным качественным показателем служит ж е с т к о с т ь  в о д ы ,  
•^условленная присутствием в воде солей кальция и магния. Жест

кость выражается в миллимоль-эквивалентах ионов С а2+ или M g2+
11 1 кг воды, т. е. за  единицу жесткости принимают содержание 
-0,04 мг/кг ионов кальция или 12,16 мг/кг ионов магния. Различа
ют три вида жесткости: временную, постоянную и общую.

В р е м е н н а я  ( к а р б о н а т н а я ,  или у  с т р а и и м а я) ж ест
кость обусловлена присутствием в воде гидрокарбопатов кальция 
и магния, которые при кипячении воды переходят в нераство
римые средние или основные соли и выпадают в виде плотного 
>садка (накипи):

1 -а (ИСОзЬ •= СаС03 + НгО + СОз
(НСО3) ,  = MgC03 Mg (ОН)2 + ЗГ-Oj + HjO
П о с т о я н н а я  ( н е к а р б о н а т н а я ,  или н е у с т р а н и м а я )  

Жесткость обусловливается содержанием в воде всех других солей

I
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кальция и магния, остающихся при кипячении п растворенноь^И 
стоянии. Сумма временной и постоянной жесткости наЗыва^Н 
о б щ е й  ж е с т к о с т ь ю .  Принята следующая классиф ик^щ  
природной воды по значению общей жесткости (Л0 в м г-экв)^И  
Л0<  1,5 — мала я  жесткость, Л0= 1,5-ьЗ,0 — средняя, Л0 = 3 ,О ч - ^ Н  
повышенная, Л0= 6 ,0 - М 2,0 — высокая, Л0>  12,0 — очень п ы сс^И  

О к и с л я е м о с т ь  воды характеризуется наличием в в о д е ^ |  
ганическнх примесей и выражается в миллиграммах кислор^Н  
расходуемого па окисление веществ, содержащихся в 1 кг в ^ Н  

А к т и в н а я  р е а к ц и я  в о д ы  — ее кислотность или щ е ^ В  
ность — характеризуется концентрацией водородных ионов. Р ^ Н  
ция природных вод близка к нейтральной; pH — водородный паЖ 
затель, равный — lgaJjV, колеблется в пределах 6,8—7,3. ] * 

Производства в зависимости от целевого назначения в ^ Н  
предъявляют строго определенные требования к ее качеств]^И  
содержанию примесей в ней; допустимые количества примесей 
ламентируются соответствующими ГОСТами.

Вредность примесей зависит от их химического состояния я В  
дисперсности, а такж е  связана со спецификой производства, ■  
пользующего воду. Грубодисперсные, механические взвеси засов 
ют трубопроводы и аппараты, уменьшая их производительное 
образуют пробки, которые могут вызвать аварию. Примеси, на| 
дящиеся в виде коллоидных частиц, засоряют диафрагмы электр 
лизеров, вызывают вспенивание воды и перебросы в котлах и а 
паратах, ухудшают отделку тканей и т. п.

Огромный вред приносят растворенные в воде соли и газы, BI 
зывающие образование накипи и поверхностное разрушение м 
таллов вследствие коррозии. В текстильной промышленности соя 
растворенные в воде, приводят к большому перерасходу мы ла ! 
процессах мойки и мыловки вследствие образования кальциевого 
магниевого мыла, не обладающего моющим действием:
2R -  COONa + Са (НС03)2 =  (R — COO>j Са -f 2NaHC03
мыло
При мойке и мыловке в жесткой воде потери мыла достигают 81 
Образующиеся нерастворимые, клейкие кальциевое и магнием 
мыла закрепляются на волокне и прочно удерживают адсорбир< 
ванные частицы загрязнений, что резко ухудш ает окраску (нера| 
иомерность окраски и тусклый тон), дает  жесткий ломкий гриф] 
понижает прочность.

Химические и диффузионные процессы многих производств т е в  
но связаны с активной реакцией воды. К ним относятся произвол 
ство сахара, бумаги, текстильное п р о и зво д ство  и др. О со б Д  
но чувствительны к pH воды все биохимические процессы, н а п р в  
мер брожение, получение антибиотиков.

Природная вода, поступающая в производство, п о д в ер га ете  
очистке различными методами в зависимости от характера п р и м в  
сей и требований, предъявляемых к воде данным производством
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и зм ы ш л е н н а я  водоподготовка представляет собой комплекс опе- 
Ьаций, обеспечивающих очистку воды — удаление из нее вредных 
{, чмесей, находящихся в молекулярно-растворенном, коллоидном 
L извешенном состоянии. Основные операции водоподготовки: очи- 
c iKa от взвешенных примесей отстаиванием и фильтрованием, 
У у'ягченне, а в отдельных случаях — обессоливание, нейтрализация, 
дегазация и обеззараживание.

О т с т а и в а н и е  в о д ы  проводят в непрерывно действующих 
L -стой ных бетонированных резервуарах. Д ля  достижения полно
го осветления и обесцвечивания декантируемую из отстойников во- 
ELу подвергают коагуляции. Коагуляция — высокоэффективный про
цесс разделения гетерогенных систем, в частности выделения из 
в лы коллоидно-дисперсных частиц глины, кварцевого песка, кар* 
Г з н а т н ы х  ft других пород, а такж е  веществ органического происхож- 

ения, например белков. Суть процесса коагуляции сводится к вве- 
ению в обрабатываемую воду коагулянтов, обычно различных 
лектролитов. Ион-коагулянт, имеющий заряд, противоположный 
а р я д у  коллоидной частицы, адсорбируется на поверхности. При 

этом нейтрализуется заряд  частицы и сжимаются сольватные (гид- 
ратные)  оболочки вокруг коллоидных частиц, которые могут объе
диняться друг с другом и седиментировать. Минимальная концент
рация электролита, вызывающая за определенный промежуток 
времени явную коагуляцию, называется п о р о г о м  к о а г у л я -  
ц и и. Чем выше заряд  иона-коагулянта, тем меньше порог коа- 
г  л яц ни .  Так, природные глинистые коллоидно-дисперсные систе
мы имеют отрицательный заряд  и для  их коагуляции используют 
соединения алюминия в виде сульфата или двойных солей — квас- 
! и. Одновременно с коагуляцией происходит процесс адсорбции 
>< >агулятом (осадком) различных органических красящих веществ,
11 результате чего вода обесцвечивается.

Часто, особенно когда в воде находятся не коллоидно-дисперс
ные нещества, а тонкодисперсные взвеси (т. е. более грубые по 
размерам частицы), которые, как  правило, имеют очень слабый 
3 Ряд, для водоподготовки используют процесс флокуляции. Ве
щества,  вызывающие флокуляцню, называют ф л о к у л я н т а м и .  
Флокулянты представляют собой растворимые в воде высокомо* 
л"кулярные соединения (карбоксиметилцеллюлоза — КМЦ; поли- 
а к Р и л а м и д  — ПАА; полиоксиэтилен — ПОЭ; крахмал и д р . ) .  Они 
°бразуют мостиковые соединения м еж ду отдельными частицами 
Дисперсной фазы, после чего эти тяж елы е агрегаты седиментиру- 
,IJr- Флокуляция происходит обычно очень быстро, а расход флоку- 
; ,чмтов весьма незначительный; это делает рентабельным исполь-
* мание такого процесса, несмотря на достаточно высокую стои- 
■м°сть  флокулянтов. Образующийся при коагуляции или флоку- 
,1яЦии осадок удаляется  из воды отстаиванием или фильтрованием.

L- ПРОМЫШЛЕННАЯ ВОДОПОДГОТОВКА
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Ф и л ь т  р о в а н ие — наиболее универсальный метод д м  
ния неоднородных систем. В технике фильтрования наибоТ 
значение имеет развитая поверхность фильтрующего матеп* 
Эффект фильтрования выражается эмпирической формулой ]
d = с V  lw ,

где d — диаметр наименьших частиц, задерживаемых филь^ 
мм; /— эффективная величина частиц инертного зернистого* 
тернала, мм; w — скорость фильтрования, м/ч; с — коэффи? 
пропорциональности, который для кварцевого песка равен 0 J

У м я г ч е н и е  и о б е с с о л и в а н и е  в о д ы  состоит в у7 
нии солей кальция, магния и других металлов. В промышленЯ 
применяют различные методы умягчения, сущность которД  
ключается в связывании ионов С а2+ и М с2+ реагентами в 
ворнмыс и легко удаляемые соединения. По применяемым ре^Н| 
там различают способы: известковый (гашеная известь), содХ|| 
(кальцинированнаясода), натронный (гидроксид натрия) и ф о ^ ^ |  
ный (тринатрийфосфат). Наиболее экономично применение 
бинированного способа умягчения, обеспечивающего у с т р а ^ ^ |  
временной и постоянной жесткости, а так ж е  связывание С 0 2, ^ Н  
ление ионов железа, коагулирование органических и других 
месей. Одним из таких способов является известково-содовый 
четании с фосфатным. Процесс умягчения основывается на 
ющих реакциях: Я

1. Обработка гашеной известью для устранения в р е м е ^ Н  
жесткости, удаления ионов железа и связывания С 0 2: *
Са (НСОдЬ +  Са (OHfc =  2СаСОэ| +  2Н /)

M g (Н С О Д  I 2Са (ОН)* =  2СаСОя| +  Mg (ОНЫ  +  2Н/)

FeSO, +  Са (OHfc =  Fe (О Н )^ +  C aS 0 4J.

4Ге (ОН) 2 +  О* +  211./) 4Ге (0 1 1)3| Д

С 0 2 +  Са (0Н )2 =  СаССЫ + Н/)

2. Обработка кальцинированной содой для устранения п о с ^ В  
ной жесткости: 1

Схема известково-содового способа умяг- Н ,0

M g S 0 4

M g C I ,  + N a jC O j

C a S O ,

- M g C O .I  + N a , S 0 4 

■ M g C O , i  + 2 N aCl 

■C»COj I +

3. Обработка тринатрийфосфатом для более полного оса 
ния катионов С а2+ и M g2f:
ЗСа (ИСОзЬ 4- 2Na;,P04 =  Са3 (Р 0 4Ы  +  GNaHCOj 

3M gCh. +  2Na3P 0 4 =  M g3 (P 0 4h  J  +  6NaCI 
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,распределитель; 7 — сатуратор; 3 — смеситель; 
■ '  „ш ая кам ер а ; 5 — отстойник; 6 — фильтр; 7 — 

а дозатор

4 —
коль-

нерастворимого 
части отстойни-

I  растворимость фосфатов кальция и Mar-  
1 , , ,  ничтожно мала ; это обеспечивает вы- 
Еон .чо эффективность фосфатного метода, 

j ia  рис. 7.9 представлена схема извест- 
L o p o - с о д о в о г о  способа умягчения воды. Во
да ч е р е з  водораспределитель / подается в 
p i\  ратор 2, куда добавляется гашеная нз- 
Jie( ь, и затем в смеситель 3. В смеситель 
13 гозатора 8 поступает раствор соды, и 

9" к очищаемой воды с реагентами идет 
коническую трубу — реакционную каме- 

Ь у  I. Из реакционной камеры вода попа- 
ил* в о т с т о й н и к  5, где происходит отделение 
■осп л ка — шлама, который удаляется из нижней 
Вса .  Умягченная вода проходит фильтр 6, расположенный в верх- 
fcfi части отстойника, и через кольцевой желоб 7 отводится в 

рориые резервуари, а затем поступает на производство.
Значительный экономический эффект дает сочетание химиче- 

рк I метода умягчения с физико-химическим, т. е. ионообменным 
сп >Г)ом. Сущность ионообменного способа умягчения состоит в 
ГД менни из воды ионов кальция и магния при помощи ионитов, 
^г’ обных обменивать свои ионы на ноны, содержащиеся в воде.

сличают процессы катионного и анионного обмена; Соответствен- 
I*0 иониты называют к а т и о н и т а м и  и а н и о н и т а м и .

Н основе катионного процесса умягчения лежит реакция ъб- 
| ионов натрия и водорода катионитов на ионы C a2f и M g2*. 

)V,en ионов натрия называется Na-катионированием, а ионов во* 
f  >да— Н-катионированием:

V ’ [Кат] +  Са(Н С0 3)2^ С а  [Кат] + 2NaHC0 j  
Ц *  Кат] + M gS0 4 Mg [Кат] +  Na2S0 4 
В  K i t ]  + M g C I2^ iM g  [Кат] + 2HCI

l ,!: и] + NaC! Nfa [Кат] +  HC1
IL, приведенные реакции показывают, что ионообменный способ 
В), ет обеспечить к ак  умягчение воды, так  и обессоливание, т. е. 
I*»- ,(>е удаление солей из воды. Количество воды, направляемое 
| ц ^а-катионирование и Н-катионирование, определяется по урав-
Т " " я м

u -

100; (7.20)
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— h-, 
h общ

100, (7.2 Щ

где LNa и Z-н — доля воды, направляемая соответственно на Na- 
Н-катионитовые фильтры, %; Л„, hK, Л0бщ— некарбонатная, к ар б о З  
натная, общая жесткость исходной воды, град; Л3 — заданная щ е Я  
лочность умягченной воды, град.

Реакции ионообмена обратимы, и для восстановления о б м е н *  
ной способности ионитов проводят процесс регенерации. Регенера
цию Ыа-катионитов осуществляют при помощи растворов пова
ренной соли, а Н-катнонитов — введением растворов минеральных! 
кислот. Уравнения регенерации катионитов:
Са [Кат] +  2NaCl ^  Na2 [Кат] +  СаС12 

Na [Кат] +  HCI Н [Кат] +  NaCI

Примером анионного обмена может служить реакция обмена 
анионов ОН-  по уравнению 

[Ан] ОН +  HCI [Ан] Cl +  Н /)

Регенерацию анионита проводят при помощи растворов щело-§ 
чей:

[ Ан] Cl +  NaOH [Ан] ОН +  NaCI

Значительный экономический эффект дает современный способ.; 
обессоливания воды, в основе которого лежит последовательное! 
проведение процессов Н-катионирования и ОН-анионирования. Об-| 
разующнеся в результате этих процессов ионы Н+ и ОН-  взаимо-1 
действуют друг с другом с образованием молекул воды.

На рис. 7.10 представлена схема обессоливания воды с п р и м ер  
пением ионообмена (катионирование и анионирование). Вода рав-1  
номерно подается в Н-катионнтовый фильтр, изображенный на* 
рис. 7.11, где на слое крупного кварцевого песка расположены зер-1 
на катионита, обеспечивающие удаление из воды ионов С а2+,

Рис. 7.10. Схема установки для обессоливания воды 
ионитами:
I  — хатиоиитовыЯ фильтр; 2 — аииоиитовыВ фильтр; 3 — д е га з а 
тор; 4 — сборник воды
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Na+, NH<+ и др. Затем вода поступа
ет в анионитовый фильтр для связы 
вания анионов и далее в дегазатор, 
где происходит выделение растворен
ных в воде С 0 2, 0 2. Полное обессо- 
л и ванне воды может быть достигнуто 
такж е  путем ее перегонки — д и с т и л 
л я ц и и  — на перегонных установках.
Дистиллированная вода необходима в 
производстве химически чистых реак
тивов, лекарственных препаратов, в 
лабораторной практике и т. п.

Повышение технико-экономическо- 
14) эффекта водоподготовки связано с 
применением комбинирования не
скольких технологических процессов, 
например коагуляции, умягчения и ос
ветления с помощью современных методов ионного обмена, сорб
ции, электрокоагуляции и др.

Д ля  современной промышленной водоподготовки значительный 
интерес представляет возможность применения электрохимических 
методов, в частности электрокоагуляции. Э л е к т р о к о а г у л я -  
ц и я  — способ очистки воды в электролизерах с растворимыми 
электродами — основана на электрохимическом получении гидро
ксида алюминия, обладающего высокой сорбционной способностью 
по отношению к вредным примесям. Перенос электричества при 
внесени электродов в воду и пропускании тока осуществляют в 
основном ионы, находящиеся в природной воде (С а ^ ,  M g2+, Na+, 
С1-, НСОГ, SO*-  и др.). Степень участия ионов в переносе тока 
характеризуется их относительной концентрацией и подвижноЙтью 
согласно уравнению

„ =  F (tr* +  и -а), (7.22)

где кт  — эквивалентная электрическая проводимость; F — посто
йная Ф арадея, равная 96 500 Кл; ц;к. и'а — абсолютные скорости 

движения катиона и аниона.
На растворимом алюминиевом аноде происходят два процес

с а — анодное и химическое (не связанное с протеканием электри
ческого тока) растворение алюминия с последующим образовани
ем Л1(ОН)3:
Л1 — З в - - * .  А13+

Л |3+  + 3 0 н - - *  А1(ОН)3

На катоде происходит выделение пузырьков газа  — водорода 
(водородная поляризация), поднимающих частицы веществ на по- 
верхность воды.
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Степень насыщения жидкости р пузырьками водорода прямо* 
пропорциональна плотности тока i (мА/см2) и обратно пропорццЛ 
опальна скорости подъема пузырьков водорода w (см/с):

р  =  Л т , “ ^ Г ’  ( 7 2 3 >

где k — электрохимический эквивалент водорода, г/Кл; т) — выход 
по току, %; рг — плотность газовых пузырьков, г/см3.

К достоинствам метода электрокоагуляции относятся: высокая 
сорбционная способность электрохимического А1(ОН)з, возмож*5 
иость механизации и автоматизации процесса, малые габариты ! 
очистных сооружений.

Д ля  очистки главным образом кислых оборотных вод п р и м е !  
няется н е й т р а л и з а ц и я  — обработка воды оксидом или гид-1 
роксидом кальция.

Важной частью водоподготовки является удаление из воды! 
растворенных агрессивных газов (С 0 2, 0 2) с целью уменьшения 
коррозии. Удаление газов осуществляют методом д е с о р б ц и и ]  
(термической деаэрации) путем нагревания паром. Термическую 
деаэрацию проводят в аппаратах, называемых деаэраторами (ва-1 
куумные, атмосферные, повышенного давления).

Воду, используемую для бытовых нужд, обязательно подверга-1 
ют обеззараживанию — уничтожению болезнетворных бактерий и 
окислению органических примесей, в основном хлорированием при' 
помощи газообразного хлора, а т ак ж е  хлорной извести и гипохло-] 
рита кальция.

Г л а в а  8 

Основы промышленной экологии

Природа планеты Земля представляет собой комплекс живой н] 
неживой материи; неживые составляющие природы — это атмосфе» 
ра, гидросфера (водная среда планеты) и литосфера (твердая обои 
лочка Земли). Живые составляющие земной природы — растения} j 
животные организмы и микроорганизмы. Область обитания ж н4  
вых организмов, точнее оболочку Земли, структура и энергетика! 
которой определена прошлой или современной деятельностью ж н-j 
ных организмов, называют б и о с ф е р о й .  Биосфера занимает 
сравнительно тонкую оболочку Земли — нижнюю часть атмосферы,! 
примерно 10— 15 км, всю гидросферу и верхнюю часть литосферы] 
до глубины 2—3 км. Область биосферы искусственно расшнряетсЯ| 
с развитием науки и техники, например с использованием высот
ных самолетов и космических кораблей, с проникновением чело-j 
века в земные недра путем бурения нефтяных и других разведоч-
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i i i j x  скважин на псе большую глубину, вплоть до мантии Земли 
^Кольская скважина — 10 км, Техасская — 9,85 км, Шевченковская 
на Украине — 7 км ) .

Н ауку , изучающую взаимосвязь м еж ду живой и неживой при
родой, закономерности круговорота веществ в природе и изменения 
этих закономерностей из-за воздействия деятельности человека, 
называют э к о л о г и е й .  Глобальная задача экологии — охрана 
биосферы от диспропорций, связанных с деятельностью человека ,— 
охрана воздушного и водного бассейнов, защита пахотных земель, 
сохранение и воспроизводство флоры и фауны.

8.1. ОСНОВНЫЕ п о л о ж е н и я  эко л о ги и

До определенного этапа развития человеческого общества, в част
ности индустрии, в природе существовало экологическое равновесие, 
т. е. деятельность человека не нарушала природных процессов или 
очень незначительно влияла на них. Экологическое равновесие 
и природе с сохранением естественных экологических систем * су 
ществовало миллионы лет и после появления человека на Земле. 
Так продолжалось до конца XIX в. Двадцатый век вошел в исто
рию как  век небывалого технического прогресса, бурного разви
тия науки, промышленности, энергетики, сельского хозяйства. 
Одновременно как  сопровождающий фактор росло и продолжает 
расти вредное воздействие индустриальной деятельности человека 
па окружающую среду. В результате происходит в значительной 
мере непредсказуемое изменение экосистем и всего облика пла
неты Земля.

Основные источники загрязнений и вредных воздействий на ок
ружающую среду — это энергетические устройства, сжигающие 
твердое, жидкое и газообразное топлива, транспорт, предприятия 
черной и цветной металлургии, химическая, целлюлозно-бумажная 
и нефтеперерабатывающая промышленность, сельское хозяйство.

Состав промышленных выбросов в атмосферу чрезвычайно раз
нообразен; в них содержатся сотни химических соединений в виде 
газов, аэрозолей или паров. Сжигание топлива и многие промыш
ленные процессы поглощают из атмосферы содержащийся в ней 
кислород. Выбросы в атмосферу и извлечение из нее кислорода 
приводят к глобальным и локальным изменениям воздушной сре
ды. Изменение основных компонентов атмосферы — азота, кисло
рода и диоксида углерода — пока незначительны, но они уж е  су
ществуют и свидетельствуют о нарушении природного равновесия 
в атмосфере Земли. Повышение концентрации С 0 2 может в бли
жайшем будущем вызвать изменение климата Земли; расчеты пока
зали, что к 2000 г. температура воздуха должна возрасти на

• Экологической системой (экосистемой) называют совокупность взаимо
действующих меж ду собой живых и неживых компонентов в том или ином 
Участке природной среды.
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0,5 град. Уже сейчас расход кислорода на сжигание топлива п р Л  
вышает естественное поступление 0 2 в атмосферу, что ведет к  нам 
рушению природного углекислотно-кислородного баланса. Всевоз.1 
растающее загрязнение атмосферы оксидами углерода и а зо та !  
фреонами и другими галогенметанамн (CF2C12, CF2C13, CCU) ведем 
к глобальным изменениям в природе; разрушается слой озона, нал 
ходящийся в стратосфере и защищающий все живое на Земле о «  
жестких излучений коротковолновой части солнечного спектра. 1

Выделение аэрозолей от предприятий и транспортных м аш и »  
создает над современными промышленными городами и районами 
шапки мглы, препятствующие проникновению солнечных лучеН  
Высокая концентрация загрязнителей в воздухе над многими крупЗ 
ными городами опасна для здоровья людей, зеленых насаждений! 
а такж е  служит причиной разрушения зданий. Около 85% от об-| 
щего количества вредных веществ в выбросах в атмосферу нри4 
ходится на долю диоксида серы, оксидов углерода и азота, углево-1 
дородов, а так ж е  пыли. Во второй половине XX в. появился новый 
вид токсичных загрязнителей — радиоактивные вещества.

Газопылевые промышленные выбросы часто мигрируют, р а м  
пространяясь на большие расстояния; общеизвестен факт выпаде^ 
ния кислотных дождей от выбросов S 0 2 и тумана H2SO< предпри-j 
ятиями одной страны на территории другой.

В табл. 8.1 представлены приближенные сведения о количестве 
газопылевых выбросов в атмосферу по отраслям мировой про^ 
мышленности:

Загрязнение и отравление водных бассейнов земного шара — 
Мирового океана — вызывает не меньшую тревогу, чем загрязнен 
ние атмосферы. Мировой океан представляет собой бессточный 
пруд, скорость загрязнения которого быстро возрастает. Он игра
ет первостепенную роль во всеобщем круговороте элементов — уг
лерода, азота, кислорода, серы, фосфора, водорода и др., — кото
рый, как  уж е  отмечалось, составляет основу жизни на Земле.

Центральным звеном в круговороте углерода следует счиН 
тать автоматическое поддержание концентрации С 0 2 в а м  
мосфере на определенном уровне за счет буферной системы: 
С а С 0 3 — С а (Н С 0 3) 2 — С 0 2. Диоксид углерода извлекается из ат
мосферы в результате фотосинтеза, который за  счет водорослей,

Т а б л и ц а  8.1. Количество газовых выбросов в атмосферу

Количество
Отрасли ^ выбросов от их 

общей сум м ы , %

Энергетика (тепловые электростанции) 43,0
Черная и цветная металлургия 23.1
Нефтеперерабатывающая промышленность 10,8
Прочие отрасли 23,1
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родных растений, фитопланктона в 8 раз производительнее, чем 
фотосинтез с участием наземной растительности. Таким образом, 
Отравление Мирового океана приводит к снижению содержания 
кислорода в атмосфере.

Промышленные предприятия сбрасывают в водоемы огромные 
количества  сточных вод, содержащих разнообразные токсичные 
вещества .  Опасно загрязнение водоемов металлами — ртутью, свин
цом, кадмием, цинком, хромом. Из промышленных отходов в воду 
попадает свыше миллиона наименований химических соединений, 
причем ежегодно появляются десятки тысяч новых веществ.

Химическая промышленность, а так ж е  целлюлозно-бумажная 
промышленность и металлургия наиболее водоемки. На 1 т готовой 
продукции расходуется вода (м3) :  синтетического волокна — 
2500—5000; пластмассы — 50— 100; бумаги — 400—800; никеля — 
-1000 .

Другой причиной загрязнения водоемов является сельское хо
зяйство, при нерациональном ведении которого в реки и озера по
падают удобрения и ядохимикаты. В результате широкого при
менения трудноразлагаемых ядохимикатов, содержащих ртуть и 
свинец, и попадания этих веществ в водоемы происходит накопле
ние токсичных соединений в растениях и организмах, в то время 
как вредители сельского хозяйства успевают адаптироваться к 
ядам. Применение пестицидов допустимо только при строгом конт
роле и под руководством высококвалифицированных специалистов.

Среди особо токсичных и трудноразлагаемых загрязнителей вод 
< ледует назвать нефть и отходы, содержащие радиоактивные веще
ства. Нефть попадает в Мировой океан при ее добыче и транспор
тировке танкерами. Она образует на поверхности воды тонкую 
пленку, изолирующую воду от воздуха, что изменяет режим кис- 
юродно-углеродного обмена, затрудняет испарение воды, т. е. на
рушает экологическое равновесие в этом районе. Радиоактивные 
вещества попадают в Мировой океан с осадками из атмосферы, со 
точными водами при авариях на атомных электростанциях, но 

больше всего в результате захоронения в океане контейнеров с р а 
диоактивными отходами промышленных предприятий. Бетонные 

онтейнеры со временем разрушаются и вызывают локальное з а 
грязнение вод радиоактивными веществами, губительно действую
щими на все живое.

Твердые отходы производства, сельского хозяйства и быта все
11 большей степени засоряют поверхность Земли. Промышленные 
"тходы — различного рода шлаки, зола, пески, огарки, порода, фос- 
фогипс — отчуждают и отравляют огромные площади Земли, 
и том числе пахотные. Особо большие количества твердых отхо
дов дают предприятия черной и цветной металлургии, начиная со 
стадии горных и обогатительных работ, химические производства, 
Добыча и переработка твердого топлива. Производство синтетиче
ских материалов засоряет поверхность Земли, а так ж е  водоемы
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биологически неразлагаемыми отходами, в частности упаковочиы. 
ми материалами. Стоки и вредные выбросы в атмосферу такж е  
попадают в почву, отравляя ее гумусовый слой.

Защита воздуха, воды, почвы, всей окружающей нас природ^ 
пой среды является глобальной политической задачей первооч 
редной важности. Негативные последствия научно-технической р 
волюции XX в. очевидны для всех, причем особенно опасны генети 
ческие последствия загрязнения окружающей среды. Благодаря 
усилиям ученых, общественных и политических деятелей п р а | [  
тельства ряда стран принимают меры по защите окружающей с р а  
ды, разрабатывают специальные программы.

Сброс сточных вод допускается лишь с выполнением требова
ний, установленных законодательством, с соблюдением утвержден
ных предельно допустимых концентраций токсичных веществ. 
П СССР " • - '-" • р м о  - I f - ><р |1 РП !!\ !С !!0И 1!1 ' !'•’ !'! ?М К 1 Т Ч 1 ц В
препаратов (в частности, некоторых пестицидов), а т акж е  биоло! 
гически неразрушаемых поверхностно-активных веществ (ПАВ).!

Ученые-гигиенисты разработали и утвердили нормы предельно 
допустимых концентраций (П ДК) химических веществ в воздухе, 
воде и в почве.

Под предельно допустимой концентрацией химических веществ понимают 
такую  конценграцию, которая не оказы вает  на человека прямого или косвен
ного влияния, не сниж ает его работоспособности, не сказы вается  отрицательно 
на самочувствии и настроении.

Развернутые таблицы П ДК химических веществ в атмосфер
ном воздухе, в воздухе производственных помещений и в воде 
различного рода водоемов приведены в монографиях и справоч
никах. Установленные в СССР нормативы на ПДК химических 
соединений в воздухе и воде являются одними из самых жестких.

В нашей и других странах введена помимо ПДК величина пр е 
д ел ь н о  допустимых вы бр о со в  (П Д В ) ,  представляющая собой 
контролируемый технический показатель деятельности предприя
тий. Предельно допустимые выбросы устанавливаются санитарно- 
гигиеническими органами для  каждого источника загрязне
ния.

Основной путь для защиты природы от вредных воздействий 
промышленных производств— это создание экологически безвред
ных технологических процессов и безотходных, на первых порах 
малоотходных, химических производств.

8.2. ЭКОЛОГИЧЕСКИЕ ПРОБЛЕМЫ 'м
х и м и ч е с к о й  т е х н о л о г и и

В основных направлениях экономического и социального разви
тия на 1986— 1990 гг. и на период до 2000 г. в разделе XI «Охра
на окружающей среды и рациональное использование природных
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ресурсов» указано : «Шире развивать безотходные и малоотход
ные производства».

Термин «безотходная технология» впервые предложен акад . 
И Н. Семеновым. Под безотходным производством понимается 
создание оптимальных технологических систем с замкнутыми м а
териальными и энергетическими потоками. Такое производство не 
должно иметь сточных вод, вредных выбросов в атмосферу и 
твердых отходов и не должно потреблять воду из природных во
доемов.

Понятие «безотходное поризводство» имеет несколько услов
ный характер; это идеальная модель производства, так  как  
в реальных условиях нельзя полностью ликвидировать отходы и 
избавиться от влияния производства на окружающую среду. Точ
нее следует назвать такие системы малоотходными, дающими 
минимальные выбросы, при которых в результате самоочищаю- 
щей спсЛобности природы сохраняется экологическое равновесие. 
Только создание безотходных производств служит радикальной 
мерой охраны природы и оно оптимально с точки зрения эконо
мики химического производства, т. е. позволяет решить проблему 
охраны окружающей среды не только технически, но и с экономи
чески разумными затратами.

В схеме химико-технологического процесса сырье — химиче
ские реакции — готовый продукт отходы образуются: а) за  счет 
примесей в сырье; б) за  счет побочных химических реакций и 
в) за  счет неполноты протекания химических реакций. Все пути 
уменьшения отходов на каждой стадии технологического процес
са ведут, к ак  правило, к его интенсификации.

Сейчас промышленные выбросы не являются неизбежностью, 
они лишь следствие несовершенства всего производства или его 

т е л ь н ы х  звеньев. Заводы будущего должны работать практи
чески без внешних выбросов благодаря комплексному использо
ванию всех компонентов сырья, комбинированию предприятий, 
коренному изменению технологии с созданием новых технологи
ческих методов и систем (в частности, замкнутых систем) и при
менению оптимальных технологических режимов, отвечающих 
максимальному выходу целевых продуктов.

Сейчас определилось несколько основных направлений охраны 
•жосферы, которые в конечном счете ведут к созданию безотход
ной технологии: 1) разработка и внедрение принципиально новых 
технологических процессов и систем, работающих по замкнутому 
Чиклу, позволяющих исключить образование основного количе
ства отходов; 2) создание бессточных технологических систем и 
кодооборотных циклов на базе наиболее эффективных методов 
''чистки сточных вод; 3) переработка отходов производства и по
требления в качестве вторичного сырья; 4) создание территори
ально-промышленных комплексов с замкнутой структурой матери
альных потоков сырья и отходов внутри комплекса.
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Разработка и в н е д р ен и е  принципиально  новых технологических  
п р о ц е с с о в  и систем, работающих по  замкнутому циклу, по.чволя 
ющих исключить о б р а з о в а н и е  о с н о в н о г о  количества отходов, и вл я  
ется о сновным  направл ением  технического п р о гр е с са .

Значительные успехи в этом направлении достигнуты в черной! 
и цветной металлургии, при переработке материалов для я д е Г  
ной техники, в химической промышленности. В черной м етал л ^ !  
гии, например, внедряется бескоксовый, бездоменный метод полу» 
чення ж елеза  прямым восстановлением концентратов железное! 
руды водородом или синтез-газом; таким путем устраняются ста- 
дни металлургического процесса, наиболее загрязняющие биосфе^ 
ру, — производство кокса и доменный процесс. В новом сн о со в  
полностью исключены вредные выбросы в атмосферу и твердые 
отходы, резко (почти втрое) уменьшается потребление с в е ] ^ ^  
воды. Первое в СССР металлургическое предприятие бескоксовьиД 
и доменных печей планируется в Белгородской области на б Д  
высокосортных железных руд.

Примером создания новых малоотходных процессов в цветной 
металлургии может служить кислородная плавка концентратов! 
цветных металлов (свинцово-цинковых руд ) .  М елкодисперен®  
концентрат окисляют во взвешенном слое техническим кислоро 
дом. При этом от сплава сульфидов отделяются шлаки, которые! 
восстанавливают коксом в электротермической части системы; 
при высокотемпературном восстановлении происходит возгонка 
паров металла (Zn) с последующим его улавливанием. В резуль 
тате проведения процессов в относительно малом объеме реактор 
ров и применения кислорода общее количество отходящих газов 
уменьшается и повышается содержание в них S 0 2; это позволяет 
эффективно и рентабельно перерабатывать отходящие газы на 
серную кислоту. Выброс вредных газов исключен, количество сто
ков и твердых отходов минимально.

Экологически безвредны металлургические (и другие) про
цессы, осуществляемые при высоких температурах с помощью 
плазмы (инертный газ, нагретый до 30 000 К в высокотемпера-j 
турной электрической ду ге ) .  Применение плазменного нагрева в 
металлургических плавильных агрегатах позволит получать высо
кокачественные металлы практически без отходов.

В химической промышленности давно применяют малоотход-^ 
ные рециркуляционные химико-технологические системы с практи
чески полным использованием исхо,§ных реагентов. Это прежде 
всего каталитические процессы в газовой фазе с небольшим вы-j 
ходом продукта за один цикл — синтез амм иака  (см. гл. 10), chh- i 
тез метилового и этилового спиртов (см. гл. 14) и др. Например, 
при синтезе ам м иака  по обратимой экзотермической реакции
N2 + 3 H 2 ^ t2 N H 3
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Рис. 8.1. Рециркуляционная энерготехнологическая система производства серной
кислоты:
/ — испаритель серы; I  — печь для сж игания паров серы; J — сепаратор-пароотдслитель; 
4 — инжектор; 5 — теплообменник; (  — контактный аппарат; 7 — абсорбер триокснда серы; 
А— сборник серной кислоты; 9 — кислотный насос; 10 — холодильник; / — водный конденсат; 
II — ж и дкая  сера от насоса; /// — технический кислород; / У — перегретый пар потреби
телю; V — циркуляционный газ ; VI — газ  иа вторую санитарную  ступень контактирования 
и абсорбции; VII — продукционная серная кислота

фактическая степень превращения не выше 14—20%. Полное ис
пользование исходных реагентов и приближение к безотходности 
достигается многократным возвращением непрор.еагировавшей 
азотоводородной смеси в каталитический реактор, т. е. примене
нием замкнутой (рециркуляционной) системы. v 

Принцип безотходности стремятся осуществить и в производ
ствах ,  издавна осуществляемых по последовательной технологи
ческой связи, например в производстве серной кислоты. В новых 
технологических системах производства серной кислоты использо
ван метод двойного контактирования, двойной абсорбции (см. 
ГЛ.  1 1 ) ,  что дало возможность сократить вредные выбросы в 
атмосферу в 5—6 раз. Еще безопаснее экологически рециркуля
ционная система производства серной кислоты, практически ис
ключающая выбросы в атмосферу (рис. 8.1). В рециркуляцион
ной системе серную кислоту получают из серы под давлением, 
при высокой концентрации S 0 2 в исходном газе. Пары серы окис
ляют в S 0 2 частично в испарителе и полностью в камерной печи. 
Диоксид серы из печи подается в контактный аппарат совместно 
с циркуляционным газом при помощи инжектора. В контактном 
зппарате во взвешенном слое ванадиевого катализатора происхо
дит окисление S 0 2 в SOs; газовая смесь проходит теплообменник 
11 абсорбер, где триоксид серы поглощается концентрированной
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серной кислотой с образованием продукционной серной кислоты, 
а газ , содержащий непрореагировавший S 0 2, вновь подается в 
контактный аппарат для окисления. Основные аппараты схемы — ■ 
печь для сжигания серы и контактный аппарат — совмещают 
функции химического реактора и котла-утилизатора. В результа
те за  счет тепловой энергии химических реакций вырабатывается 
товарный перегретый пар и одновременно из зоны реакции отво
дится излишняя теплота.

Создание бессточных технологических систем и водооборотных  
циклов на б а з е  н а и б ол е е  эффективных методов очистки сточных 
в о д  — важнейшее направл ени е охраны ги др о сф еры  и сниж ения '  
потребления п ри р одн ой  во ды  промышленностью. Эта задача  ре
шается широким внедрением систем водооборота’ в промышлен
ности. Потребление воды в промышленности сокращается путем 
совершенствования технологии и замены водяного охлаждения 
воздушным. В СССР разработаны системы замкнутого водооборо
та практически без стоков и расхода свежей воды.

Основные решения, принятые в вариантах комплексных схем 
очистки и повторного использования сточных вод, примерно оди
наковы и отличаются лишь набором и последовательностью очи
стных установок в соответствии с составом сточных вод. Эти ре
шения следующие: 1) во всех системах предусмотрены рециклы 
сточных вод в основных водоемких производствах с наличием 
локальных очистных установок на определенной ступени рецикла; 
2) в общезаводскую канализацию разрешен сброс только тех сто
ков, которые невозможно или невыгодно повторно использовать 
в данном производстве, но которые можно очистить на общеза
водских очистных установках; 3) все сточные воды разделены на 
самостоятельные потоки: хозяйственно-бытовые, органозагрязнен
ные, сильномиперализованные, слабоминерализованные и лив
невые.

Хозяйственно-бытовые и органозагрязненные стоки проходят 
совместную очистку на биологических очистных сооружениях; 
слабоминерализованные стоки подвергаются физико-химической 
очистке; сильноминерализованкые — физико-химической очистке, 
а затем термическому опреснению. Дистиллят установок опресне
ния используется на ТЭЦ, а рассол — к ак  сырье для электролиза 
или подлежит захоронению. Д ля  стоков, загрязненных особо ток
сичными веществами, содержащих биологически неразлагаемые 
соединения, например «жесткие* ПАВ, или при необходимости 
строгой корректировки состава оборотной воды (флотация, элек
трохимические производства), применяют локальные приемы тон
кой очистки данного стока. Д л я  этого разработаны новые мето
ды очистки сточных вод — радиационные, фотохимические, обрат
ный осмос, озонирование и др. Однако наиболее целесообразный 
прием обезвреживания локальных стоков, содержащих особо ток
сичные, трудно разлагаем ы е соединения, — это изыскание п у т е й
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исклю чения такого стока или его сокращения до минимума чисто 
технологическими приемами.

Водооборотные циклы одновременно с очисткой воды исполь
зуют  и для ее охлаждения в тех производствах, где вода нагре
бается .  Д л я  этого сточные воды после очистки охлаждаю т в гра
дирнях ,  теплообменниках воздушного охлаждения или других 
теплообменных устройствах, после чего вновь возвращаются в 
циклы.

В последние годы водооборотные системы предприятий хими
ческой промышленности и смежных отраслей СССР составляют 
около 90% от их общего водопотребления. Р яд  заводов, напри
мер некоторые нефтеперерабатывающие предприятия в маловод
ных районах, работают без сброса сточных вод в водоемы, сточ
ные воды после биологической и физико-химической очистки пол
ностью используются в замкнутом цикле.

Переработка отходов прои звод ства и потребления в  качестве 
вторичного сы рь я  — самый распространенный с п о с о б  ум ен ьш ени я  
промышленных вы бр о со в .  Разработкой отдельных мероприятий по 
сокращению отходов и очистке выбросов занимаются многие науч
но-исследовательские и проектные организации, а т акж е  практи
чески все предприятия, имеющие вредные выбросы. Д л я  умень
шения количества отходов на действующих предприятиях часто 
осуществляют полную или частичную утилизацию отходов путем 
химической переработки; иногда отбросы производства уничтожа
ют, а в некоторых случаях подвергают биологической переработ
ке в условиях, моделирующих естественные. Существует много 
способов утилизации отходов различных предприятий.

Наибольшее количество отходов использует в качестве сырья 
промышленность строительных материалов — цемента, кирпича, 
плит, блоков, труб, строительных растворов. Сырьем для произ
водства строительных материалов в первую очередь сл уж ат  отхо
ды добычи полезных ископаемых — углей, сланцев и руд (скаль
ные породы, песок), а т ак ж е  зола и шлаки переработки твердого 
топлива и металлургических предприятий. Гранулированные ме
таллургические шлаки сл уж ат  традиционным сырьем производ
ства портландцемента, бетона, труб, плит, кирпича. Цементные 
«аводы строят вблизи металлургических, в одном территориаль
но-промышленном комплексе, вырабаты вая на основе отходов 
высококачественные строительные материалы.

Д ля  производства цемента и других строительных материалов 
используют многие отходы химической промышленности — нефе
линовый шлам, колчеданные огарки, фосфогипс и др. Фосфогипс, 
т- е. гипс (C a S 0 4-2 H2 0 ) ,  содержащий некоторое количество фос
форной кислоты, является отходом предприятий, производящих 
Фосфорную кислоту и фосфорные удобрения. Фосфогипс образу
ется в больших количествах (4,5—8,4 т на 1 т фосфорной кисло- 
i|J) , занимая огромные поверхности земли (в том числе и плодо



родные площади). На складирование фосфогипса тратятся боль
шие средства (около 4 руб. на 1 т ) .  Фосфогипс частично исполь
зуют для химической мелиорации солонцовых почв взамен при
родного гипса, в производстве гипсовых вяжущ их средств. Фосфо
гипс перерабатывают на цемент и серную кислоту, на сульфат 
аммония и мел. Рациональное использование фосфогипса — з а д а 
ча большого народнохозяйственного значения.

Аммиачный способ, доминирующий в мировом производстве 
соды, дает  огромное количество жидких отходов — дистиллерную 
жидкость, содержащую хлорид кальция, натриевые и аммонийные 
соли. Дальнейш ая судьба аммиачного способа зависит от утили
зации этой отбросной жидкости, скапливающейся вокруг содовых 
заводов в виде мертвых пространств (так  называемых белых 
морей) и проникающей в естественные водоемы. Экологические 
недостатки аммиачного способа производства соды совмещены с 
малым коэффициентом использования основного сырья — хлори
д а  натрия: натрий используется всего на 70%, а хлор полностью 
попадает в отвал. Определено несколько направлений частичной 
утилизации дистиллерной жидкости. Наиболее эффективна ее 
комплексная переработка в хлорид кальция, хлорид аммония и 
поваренную соль. На некоторых заводах имеются цехи, вы пуска
ющие эти вещества в качестве товарных продуктов.

Помимо технологических мероприятий по утилизации и сокра
щению выбросов применяют и другие приемы — захоронение от
ходов под землей, уничтожение их сжиганием, термохимическую 
обработку и, наконец, биологический метод переработки отходов; 
он основан на доведении отходов до такой формы, которая либо 
доступна действию микроорганизмов, либо самостоятельно быстро 
распадается или полностью окисляется, т. е. включается в общий 
круговорот природы. Захоронение, т. е. длительная изоляция 
твердых и жидких производственных отходов в полостях литосфе
ры (скважинах, отработанных шахтах и др .) ,  помимо загрязнения 
почвы связано с возможностью проникновения токсичных веществ 
в подземные воды. К сожалению, этот прием еще довольно широ
ко используется на действующих предприятиях.

Часто твердые и жидкие промышленные и бытовые отходы 
сжигают и подвергают их термохимической переработке. Эти при
емы применяют в масштабах городов и крупных промышленных 
комплексов, причем образующаяся при сжигании тепловая энер
гия используется для  отопительных целей или для выработки 
электроэнергии.

С оздани е  территориально-промышленных ком плек сов  (ТПК) 
с  замкнутой структурой материальных потоков сы рья  и отходов 
внутри ком плек са  о сн о в а н о  на комплексном  и сп ол ь зовании  сырья. 
Такие ТПК позволяют получать из каждой составной части до
бываемого сырья ценные продукты и поэтому в значительной сте
пени обеспечивать охрану окружающей среды. Объединение ряда
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производств в единый комплекс облегчает переработку отходящих 
газов и сточных вод, позволяет создать замкнутые системы с пол
ным использованием отходов и теплоты.

Территориально-промышленные комплексы создают на базе 
природных ресурсов, специфичных для данного региона. Различ
ные производства региона кооперируются в ТПК с использовани
ем отходов одних предприятий в качестве сырья для других. 
Классический пример комбинирования предприятий в ТПК — это 
комплексная переработка апатито-нефелиновой руды на Кольском 
полуострове (см. рис. 7 .8).

Комплексное энерготехнологическое использование низкосорт
ного твердого топлива (угли, сланцы) может резко снизить з а 
грязнение окружающей среды выбросами ТЭС и другими отхода
ми. Канско-Ачинский топливно-энергетический территориальный 
комплекс формируется в соответствии с программой энергогазо
химической малоотходной переработки низкосортных углей (см. 
гл. 9 ) .  Программой «Энергия* предусмотрена глубокая техноло
гическая переработка углей в ценное жидкое и газообразное топ
ливо, химические продукты и электроэнергию с минимальным 
количеством отходов. Использование золы ТЭС для производства 
строительных материалов способствует созданию безотходных 
электростанций. Примером комплексной малоотходной переработ
ки топлива в территориально-промышленном комплексе может 
служить энерготехнологический метод использования прибалтий
ских (эстонских) сланцев с твердым теплоносителем. По этой 
схеме до 90% S связывается зольным остатком, содержащим 
MgO и СаО, в M g S 0 4 и C a S 0 4. Электростанции снабжаются 'вы 
сококалорийным газообразным и жидким топливом, практически 
не содержащим серы. Зольный остаток переработки сланцев ис
пользуют в производстве строительных материалов и в селвском 
хозяйстве для раскисления почвы. Химической переработкой слан
цевого газа  и сланцевой смолы получают многие ценные продук
ты — серу, тиосульфат, бензол, толуол, ксилолы, фенолы, флото- 
реагенты, пропиточные масла, электродный кокс и др. Территори
ально-промышленные комплексы формируются так ж е  для малоот
ходной переработки твердых бытовых и промышленных отходов 
В крупных городах, например в Ленинграде.

Все сказанное приводит к выводу, что единственное радикаль
ное решение проблемы дальнейшей производственной деятельно
сти человечества без нарушения равновесия в природе — это соз
дание безотходных или малоотходных производств, работающих 
по замкнутому циклу, без расхода свежей воды. Все остальные 
направления могут рассматриваться либо к ак  временные, пере
ходные меры, либо как  элемент безотходной технологии в преде
лах данного предприятия или комбинированного территориального 
промышленного комплекса. Безотходная технология не только 
единственное надежное средство охраны биосферы — она обеспе
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чивает большие экономические выгоды, в частности, от повышения 
эффективности капиталовложений, снижения затрат  на очистные 
сооружения, уменьшения или полного снятия вторичного экономи
ческого ущерба в результате действия загрязнителей.

8.3. СТОЧНЫЕ ВОДЫ ПРОМЫШЛЕННЫХ ПРЕДПРИЯТИИ 
И МЕТОДЫ ИХ ОЧИСТКИ

Промышленные сточные воды можно классифицировать по про
исхождению, т. е. по отраслям промышленности, по характеру 
технологических процессов, по фазово-дисперсному признаку и п 
составу. В табл. 8.2 показаны отрасли промышленности, стбчные 
воды которых содержат наибольшее количество примесей, опас
ных для живой природы.

Из табл. 8.2, в которой приведены лишь выборочные данные, 
видно, что в промышленных сточных водах может содержаться 
большое количество неорганических и органических соединений.

В СССР основные требования к охране гидросферы регламен
тируются «Правилами охраны поверхностных вод от загрязнения 
сточными водами», принятыми в 1974 г. Требования к составу и 
свойствам воды, утвержденные этими Правилами, приведены в 
табл. 8.3.

В табл. 8.4 приведены примеры ПДК некоторых токсичных 
веществ в водоемах санитарно-бытового и рыбохозяйственного 
значения. Однако и в тех количествах, которые допускаются сани
тарными нормами (П Д К ) ,  токсичные вещества отравляют и засо-

Т а б л н ц а  8.2. Основные токсические примеси в промышленных стоках

Происхождение сточных вод Основные токсичные принеси

Н ефтеперерабатываю щ ая промыш
ленность

Коксохимическая промышленность

Ц еллю лозно-бумажная промыш
ленность

Производство синтетических поли
меров и пластмасс

Производство синтетического к а у 
чука

Производство экстракционной фос
форной кислоты н фосфорных удоб 
рений

Хлорная промышленность 
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Нафтеновые кислоты, нефтепродукты, 
фенолы, сульфиды (H 2S ) ,  хлориды, 
сульф аты , ПАВ, органические взвеси 7 

Фенолы, сероводород, смолы, угле
водороды, тиоцианиды, аммиак, циани
ды , органические взвеси 

М еркаптаны , сульф иды, спирты, аль
дегиды , кетоны, органические взвеси 1 

Стирол, акрилонитрил, акрилаты , суль
фаты, фенолы, ароматические углеводо
роды, альдегиды , спирты, циклогексан, 
органические кислоты, взвеси и др . Г 

Бутилен, бутадиен, ацетон, органиче- 
ские^кислоты  и их соли, ацетонитрил, 
ам м иак , альдегиды , спирты, углеводо
роды и др.

Серная, фосфорная, кремнефторист 
водородная кислоты, соединения фтора, 
хлороводород 

Р туть , хлор, хлориды



Т а б л и ц а  8.3. Требов в о Ас воды

П оказател и  состава 
и своЯета воды

Критерии по категориям водопользовании

В йодных объектах дли хозяй
ственно-бытового снабженца

В водных объектах для 
рыбохозяЯствсниого 

водопользования

Взвешенные вещ е
ства

Плавающие вещ е
ства

Запах , привкус, о к
раска

Температура

Реакция
Минеральный сос

тав
Растворенный кис

лород

Ядовитые вещ ества

Не долж ны  превыш ать 
0,25 мг/л

На поверхности воды не долж ны обнаруж иваться 
пленки нефтепродуктов, масел и других примесей

Вода не долж н а приобре 
т ать  зап аха  и привкуса, интен
сивность которых более 2 б ал 
лов. О краску не долж н а обна
р уж и ваться 

Л етн яя  тем пература воды 
не долж на повыш аться более 
чем на 3 °С  по сравнению со 
среднемесячной температурой

Вода пс долж на при
обретать посторонние з а 
пахи, привкусы и окрас
ку  и сообщ ать их м я 
су  рыбы 

Температура не д о л ж 
на повыш аться по ср ав 
нению с естественной 
температурой водоема 
более чем на 5°Ссамого ж аркого  месяца за  по 

следние 10 лет
pH воды не долж н а выходить за  пределы 6,5—8,5 
Количество сухого  о статка  не долж но превыш ать 

1000 мг/л
Содержание не меньше 

4 мг/л в любой период года

Не долж ны  содерж аться в 
концентрациях, могущ их ока 
зать  вредное влияние на зд о 
ровье населения

В зимний (подлед
ный) период не менее 
6 мг/л; в летний—не ме
нее 6 мг/л в пробе, отоб
ранной до  12 часов дня 

Не долж ны  содер
ж аться  в концентраци
ях, могущих о казать  
вредное, влияние на рыб 
и на организмы, кото
рые с л у ж ат  дл я  рыб 
кормовой базой *

ряют гидросферу. Из табл. 8.4 видно, что по составу сточные воды 
делят на две  группы: 1) содержащие неорганические примеси, в том 
числе токсичные, и 2) содержащие органические примеси, в том 
числе токсичные.

Сточные воды, содержащие органические примеси, оказывают 
особо вредное влияние на биосферу. Вредное воздействие органи
ческих примесей промышленных стоков на водоемы и прилегаю
щие к ним районы весьма разнообразно и оценивается, в частно
сти, х и м и ч е с к и м  и б и о х и м и ч е с к и м  п о т р е б л е н и е м  
к и с л о р о д а .  Органические примеси, попадая в водоемы, св я 
зывают растворенный в воде кислород на различные окислитель
ные процессы и в первую очередь на аэробное* биологическое

* А э р о б н ы м и  называю тся процессы биологического разложения органи
ческих примесей стоков, происходящие с участием кислорода во здуха , а  а н а 
э р о б н ы м и  — без участия кислорода.
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Т а б л и ц а  8.4. Предельно допустимые концентрации 
некоторых соединений в водоемах

Соединение ПДК. иг/м* Соединение ПДК. ыг/м»

Н е о р г а н и ч е с к и е  в е щ е с т в а

Кислоты (H 2SO«, HNOj, 
H Cl)
М ы ш ьяк и его соедине
ния
Соединения ртути (II )

30 Сульфиды
Фтор и его соединения

0,05 Хлор свободный
Цианиды

0,005

О р г а н и ч е с к и е  в е щ е с т в а

Бензол
Ксилолы
М еркаптаны
Нефть и нефтепродукты
Смолы

0,1
1,5

О тсутствие
0,1

0.5 Стирол 0,1
0,05 Толуол 0.5
0,01 Фенол 0,002
0,05 Ф ормальдегид 0,5

2 0 - 5 0 Хлорбензол 0,1

разложение примесей. Таким обра зом , с б р о с  стоков, с о д е р ж а щ и х 1 
ор га н и ч е ск и е  вещества, приводит к дефициту ки сл орода , н ео бх о 
дим ого  дл я  с ущ е ст вования  живых ор гани зм ов  и растений в  в о д о - ! 
емах. Косвенными показателями загрязненности сточных вод (и 
водоемов) органическими веществами сл уж ат  окисляемость или 
химическое потребление кислорода (ХПК) и биохимическое по
требление кислорода (Б П К ).

Под ХПК принимают массу кислорода (м г ) ,  необходимую для окисления 
1 мг вещ ества в С 0 2, Н20 ,  !Ч03 или для окисления органических примесей, со
держ ащ ихся в 1 дм 3 воды.

Д л я  определения ХПК применяется стандартная методика, по j 
которой в качестве окислителя используется дихромат калия 
К2СГ2О7 в присутствии катализатора — сульфата серебра. БГ1К — ] 
главный показатель загрязненности воды органическими примеся
ми, а так ж е  эффективности очистки воды.

Под БПК принимают содержание кислорода (мг/дм5) ,  израсходованного за  
определенный промежуток времени на аэробное биохимическое окисление (р аз
ложение) нестойких органических вещ еств, содержащ ихся в воде.

В зависимости от периода времени, за  которое определяют | 
БПК, различают БПК5 (за пять суток), БПКю (за десять суток) 
и т. д., вплоть до БПКполи (полное), когда все биологически окис-} 
ляемые вещества разложились микроодоанизмами.

Существующие методы очистки сточных вод (рис. 8.2) по их 
основному принципу разделяют на механические, физико-химиче
ские, биологические и термические. На рис. 8.2 дана классифика
ция методов очистки сточных вод по фазово-дисперсной характе
ристике и химическому составу примесей. Ввиду многочисленно

г о
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сти примесей и их сложного состава методы очистки сточных вод, 
к а к  правило, применяются комплексно.

М е х а н и ч е с к и е  м е т о д ы  о ч и с т к и  включают в основ
ном отстаивание, осветление и фильтрацию. Эти наиболее доступ
ные приемы очистки от крупнодисперсных взвесей применяются 
к ак  первая стадия в общей схеме очистки сточных вод. Д л я  этих 
операций применяют типовое оборудование — отстойники, решет
ки, фильтры. Центробежную очистку от грубых взвесей проводят 
главным образом в гидроциклонах различных типов (см. гл. 7, 
рис. 2 ) .

Ф и з и к о - х и м и ч е с к и е  м е т о д ы  применяют для  очистки 
сточных вод от мелкодисперсных, коллоидных и растворенных ве
ществ. Это флотация, коагуляция и флокуляция, экстракция рас
творителями, дистилляция и ректификация, адсорбция, обратный 
осмос и др.

Ф л о т а ц и я  применяется для  очистки от грубо- и мелкодис
персных взвесей. Принцип флотационной очистки, так  ж е  к ак  и 
при обогащении твердого сырья (см. гл. 7 ) ,  заключается в обра
зовании комплексов частица — пузырек воздуха, всплывании пу
зырьков и удалении образовавшегося слоя насыщенной примеся
ми пены с поверхности воды.

Д л я  очистки стоков от мелкодисперсных и коллоидных приме
сей используют их удаление с помощью коагулянтов и флокулян- 
тов (см. гл. 7 ) ,  а т а к ж е  другие приемы, например электрокоагу
ляцию, т. е. электролиз с растворимыми катодами, выполненными 
из металлов (алюминия и ж ел еза ) ,  служащ их коагулянтами. 
Коагуляцию осуществляют непосредственно после удаления круп
ных взвесей.

Д л я  очистки от растворенных примесей применяют обратный 
осмос, ультра фильтрацию, электродиализ, ионный обмен, абсорб
цию, экстракцию, радиационно-химический метод.

О б р а т н ы й  о с м о с  (г и п е р ф и л ь т р а ц и я ) — это процесс 
разделения растворов фильтрованием через мембраны, поры ко
торых диаметром около 1 нм пропускают молекулы воды, но не
проницаемы (или полупроницаемы) для гидратированных ионов 
солей или недиссоциированных молекул. У л ь т р а ф и л ь т р а 
ц и я — разделение растворов, содержащих высокомолекулярные 
соединения, мембранами, поры которых имеют диаметр 5—200 нм.

Г и п е р ф и л ь т р а ц и ю  производят с помощью полимерных 
мембран — ацетилцеллюлозных, полиамидных и др. При фильтра
ции через мембрану должно быть приложено давление, превы
шающее осмотическое; наиболее высокое рабочее давление при
меняется при гиперфильтрации солевых растворов, обладающих 
высоким осмотическим давлением, и составляет 5— 10 М П а при 
концентрации солей 20—30 г/дм3.
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Интенсивность работы мембран определяют по формуле

(8.1)

а нх селективность выражают в процентах и рассчитывают но
формуле

где Уф — объем фильтрата; F — рабочая поверхность мембраны; 
т  —  время фильтрации; с ИСх и Сф— концентрация компонента в 
исходном растворе и в фильтрате.

Д л я  очистки стоков химических, целлюлозно-бумажных, неф
техимических заводов методы гипер- и ультрафильтрации конку
рентоспособны с традиционными способами и перспективны, так  
как энергозатраты сравнительно невелики (причем энергия может 
быть регенерирована), установки просты и компактны; высока 
селективность мембран, достигающая 99% и обеспечивающая по
лучение чистой воды, которую можно возвратить в оборотную 
систему водоснабжения.

Сконцентрированные в мембранных фильтрах примеси — соли, 
индивидуальные органические соединения могут быть утилизиро
ваны.

Э л е к т р о д и а л и з  применяется для опреснения воды, т. е. 
для удаления растворенных минеральных солей, кислот, щелочей, 
а такж е  радиоактивных веществ из сточных вод. Это процесс раз
деления ионов неорганических соединений, проводимый в много
камерном мембранном аппарате (электродиализаторе) под дейст
вием постоянного электрического тока. Электродиализатор (р^с.
8 .3) разделен чередующимися катионитовыми и анионитовыми 
мембранами, образующими чередующиеся концентрирующие и 
обессоливающие камеры. Под действием постоянного тока катио
ны в движении к катоду проникают через катионитовые мембра
ны, но задерживаю тся анионитовыми, а анионы, двигаясь к  ано
ду, проходят анионитовые мембраны, но задерживаются катиони
товыми. В результате, к ак  это показано на рис. 8.3, ионы обоих 
знаков выводятся из одного ряда камер в смежный ряд камер, 
т. е. из одного ряда камер выводится концентрированный рассол, 
•ч из другого — обессоленная вода. При очистке сточных вод, со
держащих соли кислот и оснований, можно получить в чистом 
ниде и утилизировать эти кислоты и основания. Ионитовые мем
браны изготовляют в виде композиций из термопластичного по
лимерного связующего (полиэтилен, полипропилен) и порошка 
ионообменных смол, а электроды— из платинированного титана. 
При производительности электродиализатора 15—20 м3/ч очища
емой сточной воды съем соли за один проход составляет 25—30%

5  =
Смех —  Сф

------------------------- —  100
Ся с х

(8 .2 )
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Рис. 8.3. Схема процесса электродиализа:
/ — като д; 7 — подача промывочной воды в катодную  кам ер у: 3, 4—подача очищаемой водш  
в рассольные и опреснительные кам еры : 5 — подача промывной воды в анодную кам ер у]] 
6 — анод; 7 — отвод обессоленной воды; Я — отвод концентрированного рассола; / — аьйцН  
водорода; // — выход кислорода и хлора

(т. е. степень обессоливания tj = 25^-30% ). Удельный расход энер
гии на сепарацию электролита можно рассчитать по формуле 

2 6 ,8  ( с „ - с к) ЕW
ЛТ|,106

(8.3)

где с„ и с  к — солесодержание исходной и очищенной воды; л » - "] 
выход по току; Е — напряжение на электродах; п — число пар
ных камер в аппарате.

В формуле (8.3) не учтен дополнительный расход энергии на 
преодоление сопротивлений, обратный перенос ионов и др. Недо
статок электроднализа — значительный расход электроэнергии. ,

Физико-химические методы обессоливания с и л ы ю м и н е р а л и з о -  

ванных сточных вод наряду с очищенной водой дают значителИ  
ные количества концентрированных растворов солей — рассолов< 
и рапы, которые накапливаются в системе замкнутого водооборо* 
та. Безотходная технология и экономика производства требу**! 
утилизации этих рассолов с получение** твердых солей, к и с л о  j  
или щелочей. В некоторых странах (Япония, СШ А) имеются Уста  ̂
новки электроднализа для переработки рассолов, полученных прч 
очистке стоков, в твердые соли в виде товарного продукта. С ОЯ 
мощью биполярных мембран в установках электроднализа возч 
можно получение из рассолов кислот и щелочей. Д ругим вре**е1̂
236

приемом избавления от рассолов, накапливающихся в водо- 
,отных системах, является закачивание их в пласты и сква- 

на нефтепромыслах для  поддержания пластового давления, 
f j j ' o  и о о б  м е н н ы й с п о с о б  очистки сточных вод, содержа
щих растворенные примеси минерального и органического проис- 
H j L юния, получает все большее распространение, так  к ак  он 
В з в о л я е т  регенерировать ценные вещества и глубоко очищать 

перед ее повторным использованием в оборотных системах 
И доснаГ)ж ения. Ионообмен целесообразен как  завершающая ста 
лия доочистки и корректировки оборотной воды, а так ж е  для  пол
н о г о  извлечения и утилизации таких токсичных веществ, к ак  ани
лин. формальдегид, ртуть и др. Метод ионообмена и регенерации 
ионитов рассмотрен в гл. 7.

А д с о р б ц и о н н ы й  м е т о д  — один из наиболее доступных и 
эффективных способов глубокой очистки (доочистки) сточных вод 
от растворенных органических веществ. Применяя активные сор- 
б е т ы ,  можно полностью о ч и с т и т ь  воду от органических примесей, 
даже при весьма малых их концентрациях, когда другие приемы 
очистки неэффективны.
■ Сорбентами могут служить мелкодисперсные вещества с раз

витой поверхностью — опилки, зола, торф, глины, коксовая ме
лочь. Наиболее эффективные сорбенты — активные угли различ
ных марок. Адсорбцию осуществляют перемешиванием очища
емой воды с сорбентами. Наиболее экономичны многоступенчатые 
установки с противоточным введением сорбента. Такие установки 
представляют собой к аскад  реакторов смешения (см. гл. 3 и 4 ) .  
Расчет некоторых параметров противоточной сорбционной уста 
новки можно производить по следующим формулам: -концентра
ция вещества в очищаемых сточных водах после л-й ступени с„ 
определяется по уравнению *

е сорб

(8 .4 )

№ с сг0рб — концентрация сорбента в очищаемой сточной воде, 
п д м !; £ — объем сточной воды; п  — число ступеней адсорбции; 

И = а1с. где а  — удельная адсорбция; с  — концентрация примесей, 
Р Танавлнвающаяся в воде после перемешивания с адсорбентом 

V  'фемя т; сис* — начальная концентрация примесей.
I  Доза сорбента Ссоре,, вводимого на каждой ступени установки,

Доза сорбента сСорбя

(8 .5 )

а сорбента с еорв , вводимого на последней ступени установ-
* определяется из уравнения
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^сорб Р^еорв — Y =  О, (8.6)

число ступеней очистки п определяется по формуле

(8.7)

Уравнение (8.6) удобно решать графически. Д л я  этого запи
сывают

и, з ад аваясь  различными значениями с С0рб, получают кривую, на 
которой находят искомое значение сСОрв на пересечении с осью

Х и м и ч е с к и е  ( р е а г е н т н ы е )  м е т о д ы  применяют глав
ным образом для  обезвреживания и удаления неорганических 
примесей. К реагентным методам относятся нейтрализация кисло! 
и щелочей, переведение ионов в малорастворимые соединения, 
соосаждение неорганических веществ. Чаще всего применяется 
нейтрализация кислых стоков основаниями — едкими щелочами, 
известью, известняком, магнезитом, щелочными отходами. Наибо
лее широко применяется гидроксид кальция (гашеная известь). 
Одновременно с нейтрализацией происходит осаждение гидрокси
дов основных солей и карбонатов соответствующих металлов. По
этому нейтрализация сопровождается отстаиванием, уплотнением 
и обезвоживанием полученных осадков. Химические методы очи
стки стоков характеризуются высокими расходными коэффициен
тами по реагентам и громоздкой аппаратурой, особенно отстой
ной. Помимо небольших экономических показателей недостатком 
реагентного метода является образование новых соединений — 
осадков, которые приходится направлять в накопители осадков и 
на шламовые площадки, т. е. дополнительно загрязнять почву и 
занимать земельные участки отвалами.

Р а д и а ц и о н н о - х и м и ч е с к и й  м е т о д  очистки сточных 
вод находится в стадии разработки и внедрения. Исследована 
радиационно-химическая очистка сточных вод целлюлозно-бумаж
ной промышленности, ряда предприадин химической промышлен
ности (производство пластических масс, синтетических волокон), 
а т ак ж е  городских сточных вод, прошедших биологическую очист
ку. Метод основан на радиолизе воды при ее облучении с помо
щью мощных и эффективных источников облучения — ускорен
ных электронов. Продукты радиолиза воды — ионы, пероксиды.

(8.8)

Ссоре.
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родород, свободные электроны обладают высокой реакционной 
способностью по отношению ко многим органическим соединени
ям — вредным примесям. При определенном уровне поглощенной 
энергии возможна либо полная деструкция органических соедине
ний до диоксида углерода и воды, либо трансформация в неток
сичные или менее токсичные вещества.

В особую группу химических методов следует выделить х л о 
р и р о в а н и е  и о з о н и р о в а н и е  сточных вод, содержащих ор
ганические примеси, а так ж е  цианиды и дурно пахнущие неорга
нические вещества. Хлорирование и озонирование наиболее часто 
применяют для  доочистки и обеззараживания питьевой воды на 
городских водопроводных станциях.

Б и о л о г и ч е с к а я  о ч и с т к а  — крупномасштабный и наи
более распространенный способ очистки промышленных и хозяй
ственно-бытовых стоков. Метод основан на биологическом окнс- 
леннн'органических и некоторых неорганических веществ в резуль
тате деятельности микроорганизмов, использующих примеси сточ
ных вод к ак  питательный субстрат, образуя при этом безвредные 
продукты окисления — воду, диоксид углерода, нитрат- и сульфат- 
ноны, а т а к ж е  биологическую массу (активный ил), включающую 
различные группы бактерий. Характеристикой глубины распада 
органических соединений при биологической очистке служит соот
ношение БПК/ХПК. Чем глубже происходит биологическое окис
ление данной примеси, тем выше этот показатель. Удовлетвори
тельно окисляются те вещества, для  которых БПК/ХПК>0,6, 
например альдегиды, органические спирты, кислоты, анилины, 
этилацетат и др.

Биологическая очистка требует строгого соблюдения техноло
гического режима, т ак  к ак  жизнедеятельность и достаточно высо
кий КПД микроорганизмов возможны только в определенных у с 
лови ях— при температуре 30—40°С и pH 5,5—8,5; при нормиро- 
нанин концентрации веществ, оказывающих вредное действие на 
микроорганизмы. Предельно допустимые концентрации (П ДК) 
отдельных веществ в смеси бытовых и сточных вод перед биоло
гической очисткой (мг/дм3) следующие: фенол — 1000; формаль
дегид — 25; синтетические ПАВ (биологически разложимые) — 
20—50; метанол — 5000; цианиды— 1,5; сульф иды— 1; ионы т я 
желых металлов (Zn, Ni, С о ) — 0,5— 1; ртуть — 0,005; минераль
ные соли — не более 10 г/дм3.

Некоторые органические вещества, например «биологически 
Жесткие* ПАВ, не подвержены биологическому окислению, и их 
следует удалять  перед биологической очисткой другими прнема- 
м», например адсорбцией. При концентрации примесей, превыша
ющей П Д К биологической очистки, сточные воды соответственно 
Разбавляют перед направлением их в очистную аппаратуру.

Существует два  основных приема биологической очистки сточ
ных вод — а э р о б н ы й  — при непрерывном притоке кислорода
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воздуха и а н а э р о б н ы й  — в отсутствие кислорода. Универса
лен и повсеместно распространен аэробный метод, позволяющий 
достигнуть максимальной скорости биологических очистятельных 
процессов и максимальной эффективности обезвреживания приме
сей. Анаэробный метод используется к ак  предварительная сту
пень перед аэробной очисткой для понижения концентрации орга
нических примесей до ПДК. На анаэробную очистку направляют 
сточные воды с высокой концентрацией органических примесей; 
снижение их концентрации на этой ступени в 10—20 раз создает 
благоприятные условия для последующей аэробной очистки.

При аэробном методе показатели очистки (скорость окисле
ния ш, эффективность очистки t j )  зависят от температуры, pH, 
интенсивности перемешивания, концентрации кислорода в воде, 
содержания токсичных примесей и биогенных элементов (азот и 
фосфор), степени рециркуляции активного ила и др. Все эти фак
торы влияют на биологическую деятельность микроорганизмов, 
населяющих активный ил или биопленку. Активный ил или био
пленка образуются в аэробных биологических процессах; эти об
разования включают различные группы микроорганизмов — аэро
бов, анаэробов, мезофилов, термофилов* и др. Оптимальные 
условия, отвечающие высокой биологической активности микро
организмов (аэробных и термофильных) и, следовательно, макси
мальной мощности очистных сооружений, — достаточное снабже
ние кислородом (аэрация) до содержания его в воде не менее 
1 мг в 1 дм 3 и температура около 40 °С.

Перемешивание сточной воды с активным илом, обеспечиваю
щее поддержание ила во взвешенном состоянии, и турбулизация 
смеси увеличивают скорость биохимического окисления; при пере
мешивании возрастает скорость лимитирующей стадии массообме 
на — доставки питательных веществ н кислорода к поверхности 
микробных клеток. Д л я  нормальной жизнедеятельности микроор
ганизмов при аэробной очистке необходимо достаточное количе
ство биогенных элементов клеточного материала — азота и фос*, 
фора. Поэтому в сточные воды вводят биогенные добавки — 
сульфат и нитрат аммония, карбамид, суперфосфат. При совмест
ной очистке промышленных и бытовых вод потребность в азоте 
и фосфоре частично или полностью покрывается за  счет присут
ствия этих элементов в бытовых водах.

Аэробную биологическую очистку проводят на земледельче
ских полях орошения, в биологических прудах, биофильтрах, аэро: 
тенках и других сооружениях.

З е м л е д е л ь ч е с к и е  п о л я  о р о ш е н и я  (З П О )— вид очи
стных сооружений, основанных на очищающих свойствах почвы 
и почвенной микрофлоры, воздействии воздуха, солнца и жизне-

* Билогическая деятельность термофильных микроорганизмов наиболее ак 
тивна при повышенной температуре (30—40®С), а мезофильные микрооргаииз- 
мы  нуж даю тся в более низкой температуре (10—2 0 °С ).
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деятельности растений. Сточные волы после механической очист
ки поступают в накопители и биологические пруды, а затем — на 
рошение земледельческих полей.

Б и о л о г и ч е с к и е  п р у д ы  часто используют для  очистки и 
доочистки сточных вод в комплексе с другими очистными соору
жениями. Благодаря небольшой стоимости строительства и экс
плуатации биологические пруды позволяют повысить эффектнв- 
ость и надежность всего комплекса очистки сточных вод. Пруды 

представляют собой каскад  неглубоких (до 1 м) искусственных 
водоемов с естественной или принудительной аэрацией, через ко- 
орые с очень малой скоростью протекает очищаемая вода. Орга

нические примеси окисляются с помощью бактерий, а продукты 
распада усваиваются водными организмами — микроводорослями, 
одними растениями. Водоросли и планктон улучшают кислород- 
ый режим, интенсифицируют процесс окисления и нитрификации. 

Из-за малой скорости окисления органических примесей время 
пребывания сточных вод в прудах с естественной аэрацией сос- 
авляет более 60 сут. В прудах с искусственной аэрацией (м еха

нической или пневматической) требуемая степень очистки стоков 
достигается за 1—3 сут. Однако время полного окисления приме
сей составляет 10—20 сут. Скорость движения сточных вод в пру
дах с искусственной аэрацией около 0,1 м/с, и такие пруды име
ют значительно меньший объем, чем естественные.

Б и о л о г и ч е с к и е  ф и л ь т р ы  (рис. 8.4) представляют собой 
резервуары, загруженные фильтрующим материалом (н асадка ) ,  
на поверхности которого образуется биопленка, состоящая из мик
роорганизмов, простейших водорослей и др. Насадкой биофильт
ров сл уж ат  прочные пористые материалы — шлаки, щебень, кокс,

и

1>ис- 8.4. С хема биофильтров с естественной (а )  и принудительной (б ) аэр а 
цией:
'" о п о р н а я  реш етка; J  — за гр узка  фильтра; Л — трубы дли подачи сточной воды; 4 — во- 
“°Р«спределительиые устройства; 5 — воздухопроницаемые стенки фильтра; 6 — лоток для 

‘ “ода очищенной воды ; 7 — гидрозатвор; в  — трубы д л я  подвода воздуха
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/ — первичный отстойннк; 1 — насос; Л— био
фильтр; 4 — вторичны! отстойник; I .  II .  I l l  — 
рециркуляция сточной воды; IV — сточная 
вода на очистку; V —очищенная сточная 
вода

Ш v

керамзит, блоки из пластмасс. Биологическая пленка адсорбиру
ет, а затем окисляет растворенные и взвешенные органические 
вещества сточной воды, непрерывно протекающей через загрузку  
фильтра. Биофильтры работают при режиме идеального вытесне
ния по очищаемой воде. В высокозагруженных биофильтрах и в 
аэрофильтрах очищаемая вода многократно циркулирует через 
реактор и применяется искусственная аэрация с помощью венти
ляторов. На рис. 8.5 приведена схема установки биофильтра с 
различными направлениями рециркуляции сточной воды. Рецир
куляция необходима не только для  повышения степени очистки 
воды, но и для интенсивного вымывания отработанной биоплен- 
кн (продуктов разложения) с поверхности насадки фильтра.

Эффективность биофильтров зависит от нагрузки по БПК, 
параметров насадки, скорости протекания воды, равномерности 
распределения сточных вод по загрузке  фильтра, температуры 
стоков и окружающего воздуха, интенсивности аэрации и др. 
Обычно остаточное БПК после биофильтров составляет 10— 
25 мг/дм3 (при БПК перед очисткой 150— 1500 мг/дм3) .  Интен
сивность работы аэрофильтров ~ 1 0  м3/(сут-м2) ,  а удельная^ на
грузка по БПК составляет —2200—2500 мг/дм3. Производитель
ность биофильтров диаметром 6—30 м составляет соответственно 
1000—40000 м3/сут очищаемых сточных вод. Биофильтры принад
л еж ат  к трудно регулируемым реакторам и чаще всего использу
ются к ак  вспомогательная ступень очистки в комплексе с други 
ми биологическими сооружениями — биологическими прудами и 
аэротенками.

А э р о т е н к и  — высокопроизводительные и сравнительно л е1 • 
ко управляемые реакторы для биологической очистки сточных 
вод, обладающие сравнительно высокой интенсивностью и окис
лительной мощностью*. Это железобетонные резервуары с непре
рывно протекающей сточной водой, во всем объеме которой раз
виваются микроорганизмы (активный ил). В аэротенк непрерыв
но подается и равномерно распределяется воздух, для дисперги
рования которого применяются различные устройства — перфори
рованные (фильтровальные) пластины, дырчатые трубки, форсун

•  Под окислительной мощностью понимают количество кислорода, кото
рое м ож ет быть перенесено за  сутки  1 м 3 биопленки или активного ила.
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Рис. 8 .6. С хема коридорного аэротенка идеального вы 
теснения:
/ — циркуляционный активный ил; I I  — очищенная сточная во* 
д а ;  ///— воздух; IV — иловая смесь в отстойник

2

Рис. 8.7. С хема аэротенков-смесителсй с пневматической аэрацией (а ) и с ме
ханической аэрацией (б ) :
/ — отделение дегазац и я ; I  — трубопровод дл я  подачи сж атого  во здуха ; 3 — пневматиче
ский аэратор; 4 — зона аэрации; S — механический центробежный аэратор; «  — стабилиза
тор потока; 7 — зона отстаивания; / — выход очищенной воды; // — сточные воды на очи
стку ; I I I  — отвод избыточного ила

ки, аэраторы со съемными диффузорами из пористого пластика. 
Системы аэрации предназначены для снабжения . реакционной 
смеси воздухом, а т ак ж е  для поддержания активного ила во взве
шенном состоянии. Концентрация кислорода, растворенного в̂  ре
акционной среде, должна быть не менее 2 г/м3. Применяют аэро- 
тенки с пневматической, пневмомеханической, механической и 
эжекционной системой аэрации и перемешивания.

Аэротенки, работающие при режиме идеального вытеснения 
по очищаемой воде (рис. 8 .6), представляют собой соединенные 
между собой коридоры, оборудованные системой аэрации. Как в 
любом реакторе вытеснения, в аэротенке-вытеснителе все параме
тры процесса меняются по длине реактора, потребление кислоро
да неравномерно и для наилучшего развития и КПД микроорга
низмов требуется создавать различные условия (например, раз
личную интенсивность аэрации) на каждой ступени. Длина 
коридоров 20— 100 м, а их рабочая глубина — 3,5 м.

Аэротенки-смесители (рис. 8 .7), работающие при режиме, 
близком к полному смешению, — сооружения с пневматической 
или механической аэрацией; поступающая в реактор сточная во
да мгновенно перемешивается со всей массой жидкости и актив
ного ила. В аэротенке-смесителе концентрация органических при
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месей и растворенного кислорода одинакова во всем объеме р е а Д  
тора и потребление субстрата бактериями т ак ж е  происходит р а Я  
номерно. Таким образом, аэротенк-смеситель работает при п о с т Я  
янных условиях и высоких нагрузках, но остагочная к о н ц ен тр Я  
ция примесей в очищаемой воде выше, чем в аэротенках-вытесЯ 
нителях. Я

В условиях биологической очистки, к ак  правило, комбинирую * 
аэротенки разных типов — вытеснители, смесители и отстойную! 
аппаратуру. Очистку обычно проводят в несколько ступеней. Аэро-1 
тенки-смесители целесообразны на первой ступени очистки д л я !  
быстрого окисления основной массы примесей и облегчения рабоЯ  
ты последующих очистных реакторов.

Скорость биологических окислительных процессов и, следова-1 
тельно, интенсивность реакторов невелики; одна из наиболее мед>1 
ленных стадий очистки в аэротенках— растворение кислорода иоз-1 
духа  в воде. Д ля  интенсификации биологической очистки н ач ал и ! 
применять аэрирование сточных вод кислородом в герметически! 
закрытых аэротенках (окситенках). Этот прием позволяет повы*Я 
сить окислительную мощность аэротенков до 5 кг/(м3-сут) .  Я  

При биологической очистке происходит непрерывный приросЯ  
биологической массы, в частности активного ила аэротенков. И з Я  
быточный активный ил, а т акж е  осадки из отстойников подают аЯ  
уплотнители и затем на обезвоживание и сушку. Подсушенные! 
осадки либо сжигают, либо используют как  удобрение в сельском* 
хозяйстве. При использовании в качестве удобрения осадки и ! 
активный ил проходят санитарно-гигиеническое о б е з з а р а ж и в а н и я  
химическими реагентами, термическими или радиационными м е Я  
тодами (на установках с ускорителями электронов). Р а з р а б а т ы Я  
ваются новые методы обеззараживания отходов очистных с о о р у Я  
жений с применением низкотемпературной плазмы или л а з е р н ы м  
лучей. После обезвоживания и обеззараживания осадки из о тсто й Я  
ников представляют собой высокоценные органом ин еральн ы Я  
удобрения; обезвреженный активный ил можно использовать т а к Я  
ж е  как  кормовой концентрат для сельскохозяйственных ж и в о гн ы х Я  

Биологический метод очистки сточных вод получил широковЯ 
распространение благодаря возможности полного окисления и !  
обезвреживания многих примесей, в том числе токсичных, п р о с Я  
тому аппаратурному оформлению, сравнительно небольшим экс*Я 
плуатационным расходам. Недостаток метода — малая  скоростьЯ 
биологических окислительных процессов, для завершения которыхЯ 
необходимы большие объемы очистных сооружений.

Т е р м и ч е с к и й  с п о с о б  обезвреживания сточных вод з а Я  
ключается в полном окислении (сжигании) органических п р н м е Я  
сей с образованием С 0 2, Н20 ,  N2 и зольного остатка. « О г н е в о й !  
м е т о д »  применяется для  небольших объемов сточных вод, с о Я  
держащ их особо токсичные примеси, при извлечении ценных р а с т Я  
воренных минеральных примесей или для  горючих отходов, к о т о Я
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р ы с  могут быть использованы к ак  топливо. Сточная вода вводит
ся п распыленном виде в печь, где приходит в соприкосновение с 
продуктами горения топлива; вода испаряется, органические при
меси сгорают, а минеральные образуют твердый или расплавлен- 
„ый остаток, который выводится из печи. Д л я  огневого метода 
наиболее эффективны циклонные печи или печи КС. Недостаток 
метода — большой расход топлива на испарение воды и большой 
объем печей.

М е т о д  ж и д к о ф а з н о г о  о к и с л е н и я  (мокрого сжига- 
ння) состоит в окислении органических примесей сточных вод кис
лородом воздуха под давлением 15 МПа и при 350°С. При этих 
у с л о в и я х  увеличиваются растворимость кислорода в воде и ско
рость окислительных процессов. При достаточно высоком содер
жании органических загрязнений (более 6% ) теплоты, выделяю
щейся при их окислении, достаточно для  поддержания температу
ры на заданном уровне. В таких условиях сточная вода служит 
топливом, т. е. возможно не только самообеспечение установки 
энергией, но и использование избыточной энергии на других объ
ектах.

На рис. 8.8 показана энерготехнологическая схема мокрого 
сжигания отработанных сульфитных щелоков целлюлозно-бумаж
ного производства, содержащих 6—8% органических веществ, 
('точные воды, нагретые до 150°С в теплообменнике, вводятся в 
реактор типа автоклава, куда компрессором подаетея сжатый 
поздух. В реакторе происходит полное окисление органических

|>ис. 8.8 . Энерготехнологическая система мокрого сж игания сульфитных щ е
локов:

теплообменник; 1 — насос; 3 — реактор мокрого сж и гания; 4 — сепаратор; 5 — сгусти- 
/•>*.: 6 - перегреватель; 7 — турбина; I  — компрессор; Я — генератор; У — сульфитные щело- 
*• II — парогазовая см есь ; I I I  — воздух ; IV — сж аты й  воздух; К — отходящий г а з ; VI — 
■очные воды без органических примесей; VII — конденсат
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веществ до С 0 2 и Н20 .  Парогазовая смесь высокогб давлени, 
проходит циклоны и паропреобразователи. В циклонах отделяет 
ся зола; в паропреобразователях образуется вторичный пар, ис 
пользуемый в паровых турбинах, и конденсат, отделяемый в сеп 
раторах жидкости и вновь направляемый в п ар о о б р азо ватсл ^  
Теплота парогазовой смеси превращается с помощью п а р о в ы е  
турбин в работу, которая передается компрессорам и д р у г и м  
машинам.

Термические методы неэкономичны, особенно при больш им 
объемах стоков; их применение лимитируется составом стоков ш  
целесообразно лишь при содержании более 6% токсичных о р г а и и !  
ческих примесей, удаление которых другими методами з а т р у д н и !  
тельно, например при наличии биологически неразлагаемых о р г а в  
нических веществ.

8.4. ОЧИСТКА ПРОМЫШ ЛЕННЫХ ГАЗОВЫХ ВЫБРОСОВ

В газообразных промышленных выбросах вредные примеси мож*| 
но разделить на две группы: а )  взвешенные частицы (а эр о зо л и ) !  
твердых веществ — пыль, дым; жидкостей — туман и б) газооб-1 
разные и парообразные вещества. К аэрозолям относятся взвешен-1 
ные твердые частицы неорганического и органического п роисхож у 
дения, а  т а к ж е  взвешенные частицы жидкости (тум ана ) .  П ы л ь—«  
это дисперсная малоустойчивая система, содержащ ая б о л ь ш е  
крупных частиц, чем дымы и туманы. Счетная концентрация (чис«1 
ло частиц в 1 см3) мала по сравнению с дымами н тум ан ав^ И  
Неорганическая пыль в промышленных газовых выбросах обра-1 
зуется при горных разработках, переработке руд, металлов, мине?! 
ральных солей и удобрений, строительных материалов, карби дов ! 
и других неорганических веществ. Промышленная пыль оргаии-1 
ческого происхождения — это, например, угольная, древесная, тор*| 
фяная, сланцевая, с аж а  и др. К дымам относятся аэродисперснывЗ 
системы с малой скоростью осаждения под действием силы тяж е*|  
сти. Дымы образуются при сжигании топлива и его деструктив-1 
ной переработке, а так ж е  в результате химических реакций, нап-1 
ример при взаимодействии амм иака  и хлороводорода, при о ки сЯ  
леннн паров металлов в электрической дуге  и т.# д. Р а з м е р ы !  
частиц в ды мах  много меньше, чем в пыли и туманах, и состав-1  
ляют от 5 мкм до субмикронных размеров, т. е. менее 0,1 м км .1  
Туманы состоят из капелек жидкости, образующихся при конден-1 
сацни паров или распылении жидкости. В промышленных выхлоти 
пах туманы образуются главным д^разом из кислоты: серной»! 
фосфорной и др. Вторая группа — газообразные и п ар о о б р азн ы е  
вещества, содержащиеся в промышленных газовых выхлопах, го^И 
раздо более многочисленна. К ней относятся кислоты, галогены * 
и галогенопроизводные, газообразные оксиды, альдегиды, кетоН^И 
спирты, углеводороды, амины, нитросоединения, пары металлом
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/ л н ц а  8 .6 . Предельно допустимые концентрации
* , nv/>uuuLiT ■•ш »гта » ЯП11VI# ЯТМОС(ЬеПЫ

Вещества

ПДК. мг/м*

*  к• т 2
*  1 "

К
i f Вещ ества

и л  о и> Я О. U U

0,2 0.2 Оксиды фосфора
0,1 0,1 ( в  пересчете на
0,35 0,35 РА)
1.5 1.5 Р туть
0,03 0,03 Свинец
0,2 0 ,2 Сероводород

0,01 Сероуглерод
Серы диоксид SOj

_ 0,003 Фенол
Ф ормальдегид

1.0 0,5 Фтороводород
0,008 0,008 Хлор
3,0 1.0 Хлороводород

Тетрахлорид у гл е 
0,085 0,085 рода

П ДК. иг/м»

• - 5  .

I I &

. пс  яЖ В*
В 9 
S.S.
и  О

0.15 0,05

0,0003 0,0003
— 0,0007

0,008 0,008
0,03 0,005
0.5 0,05
0,01 0,01
0,035 0,012
0,05 0,005
0.1 0,03
0.2 0,2
4.0 2.0

Аммиак 
д ист альдегид
Ацетон
lien зол 
1 сксахлоран 
Ксилолы
.Марганец и его 
соединения 
М ышья* и его сое
динения
Метанол 
Нитробензол 
Оксид углерода 
СО
Оксиды азота (в

пересчете на
NA)

пиридины, меркаптаны и многие другие компоненты газообразных 
промышленных отходов.

В настоящее время, когда безотходная технология находится 
в периоде становления и полностью безотходных предприятий еще 
нет, основной задачей газоочистки служит доведение содержания 
токсичных примесей в газовых примесях до предельно допусти
мых концентраций (П Д К ), установленных санитарными нормами. 
В табл. 8.5 выборочно приведены П Д К  атмосферных загрязни
телей.

При содержании в воздухе нескольких токсичных соединений 
, их суммарная концентрация не должна превышать 1, т. е. 

c i/ПДК, +  С2/ПДК1  +  . . .  + с я /ПДКя =  I ,  (8.9)

' Де сI, с 2, .... с я — фактическая концентрация загрязнителей в поз- 
лУ*е, мг/м3; П Д К 1, П Д К2, .... П Д К л— предельно допустимая кон
центрация, мг/м3.

При невозможности достигнуть П Д К очисткой иногда приме
л ю т  многократное разбавление токсичных веществ или выброс 
1 азов через высокие дымовые трубы для рассеивания примесей в 
йерхних слоях атмосферы. Теоретическое определение концентра- 
Ци" примесей в нижних слоях атмосферы в зависимости от высо- 
!J т РУбы и других факторов связано с законами турбулентной 

I диффузии в атмосфере и пока не полностью разработано. Высоту 
[ РУбы, необходимую, чтобы обеспечить П Д К  токсичных веществ
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в нижних слоях атмосферы, на уровне дыхания, определяют 
приближенным формулам, например:

ПДВ
ПДКЯ*;

A F m

где ПДВ — предельно допустимый выброс вредных примесей 1 
атмосферу, обеспечивающий концентрацию этих н сщ еав  в пи  
земном слое воздуха не выше ПДК, г/с; Н — высота тр уб ьгТ
V — объем газового выброса, м3/с; Дt — разность между темпёв 
турами газового выброса и окружающего воздуха, СС; А — к а ]  
фициент, определяющий условия вертикального и горизонтали 
го рассеивания вредных веществ в воздухе, с2/3- ( ° С )1/3 (наприме 
для района Урала /1 = 160); F — безразмерный коэффициент, у* 
тывающий скорость седиментации вредных веществ в атмоссМ 
(для Cl2, НС1, HF f = l ) ;  т — коэффициент, учитывающий ус д Н  
вня выхода газа  из устья трубы, его определяют графически 
приближенно по формуле

т = •
1 ,5 -  103® 2£>г

Я2Д t ( 8.11

где шг — средняя скорость на выходе из трубы, м/с; D, — д| 
метр трубы, м.

Метод достижения П Д К с помощью «высоких труб» слул 
лишь паллиативом, так  к ак  не предохраняет атмосферу, а лив 
переносит загрязнения из одного района в другие.

В соответствии с характером вредных примесей различа* 
методы очистки газов от аэрозолей и от газообразных и парс 
разных примесей. Все способы очистки газов определяются в п! 
вую очередь физико-химическими свойствами примесей, их arjj 
гатным состоянием, дисперсностью, химическим составом и 
Разнообразие вредных примесей в промышленных газовых выбр 
сах приводит к большому разнообразию методов очистки, при* 
няемых реакторов и химических реагентов.

Очистка газов от аэрозолей. Методы очистки по их основно» 
принципу можно разделить на механическую очистку, электрос 
тическую очистку и очистку с помощью звуковой и ультразвуи 
вой коагуляции.

М е х а н и ч е с к а я  о ч и с т к а  г а з о в  включает сухие и Ш 
рые методы. К сухим методам относятся: 1) гравитационное ocal 
дение; 2) инерционное и центробежное пылеулавливание; 3) 
трация. В большинстве промышленных газоочистительных yc j  
новок комбинируется несколько приемов очистки от а э р о з о ^  
причем конструкции очистных аппаратов весьма многочислен!

Г р а в и т а ц и о н н о е  о с а ж д е н и е  основано на осажДе' 
взвешенных частиц под действием силы тяжести при двиЖеЧ  
запыленного газа  с малой скоростью без изменения направлен
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I  , Процесс проводят в отстойных газоходах и пылеосади- 
1,01 П.1Х камерах. Д л я  уменьшения высоты осаждения частиц в 
те'1 „тельн ы х камерах установлено на расстоянии 40— 100 мм мно- 
°са^но горизонтальных полок, разбивающих газовый поток на 
* СС кие струи. Производительность осадительных камер n = S u > 0, 
n.ioc % ^  площадь горизонтального сечения камеры, или общая 
Г'л«йадь полок, м2; w0 — скорость осаждения частиц, м/с. Грави- 
Е » ц о 1|Иое осаждение действенно лишь для крупных частиц диа- 
Т£»ом более 50— 100 мкм, причем степень очистки составляет не 
Е ц с  40—50%. Метод пригоден лишь для  предварительной, гру
бой очистки газов.

И н е р ц и о н н о е  о с а ж д е н и е  основано на стремлении взве
шенных частиц сохранять первоначальное направление движения 
при изменении направления газового потока. Среди инерционных 
а п п а р а т о в  наиболее часто применяют жалюзийные пылеуловители 
с бол мним числом щелей (жалю зи). Газы обеспыливаются, выхо
дя через щели и меняя при этом направление движения, скорость 
газа на входе в аппарат составляет 10— 15 м/с. Гидравлическое 
сопротивление аппарата 100—400 Па (10—40 мм вод. ст.) . Части
цы пыли с d < 20 мкм в жалюзийных аппаратах не улавливаются. 
Степень очистки в зависимости от дисперсности частиц составляет 
20—70%. Инерционный метод можно применять лишь для гру
бой очистки газа . Помимо малой эффективности недостаток этого 
метода — быстрое истирание или забивание щелей.

Ц е н т р о б е ж н ы е  м е т о д ы  о ч и с т к и  г а з о в  основаны 
на действии центробежной силы, возникающей при вращении очи
щаемого газового потока в очистном аппарате или при вращении 
частей самого аппарата. В качестве центробежных- аппаратов 
пылеочистки применяют циклоны различных типов: батарейные 
ииклоиы, вращающиеся пылеуловители (ротоклоны) и др. Цикяо- 
ны наиболее часто применяют в промышленности для  осаждения 
твердых аэрозолей. Газовый поток подается в цилиндрическую 

циклона тангенциально, описывает спираль по направлению 
Д'н конической части и затем устремляется вверх через турбу- 

нэованное ядро потока у оси циклона на выход. Циклоны харак- 
^ • з у ю т с я  высокой производительностью по газу , простотой уст- 
£т ИС1»а, надежностью в работе. Степень очистки от пыли зависит 
в , г а1Меров частиц. Д ля  циклонов высокой производительности, 
200( " |<)сти батарейных циклонов (производительностью более 
част м ч)> степень очистки составляет около 90% при диаметре 
Сниж-Ц ^ * * 0  мкм- Д ля  частиц с d = 5-=-30 мкм степень очистки 
Д И|м;ется До 80%, а при d  = 2ч-5  мкм она составляет менее 40%. 
лНт, 'Р частиц, улавливаемых циклоном на 50%, можно опреде- 
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где ц — вязкость газа , П а-с ;  £>„ — диаметр выходного патрубка 
циклонов, м; N0o — эффективное число оборотов газа  в циклоне;] 
w r — средняя входная скорость газа , м/с; рч, рг — плотность час^ 
тиц и газа , кг/м3.

Гидравлическое сопротивление высокопроизводительных цикло^ 
нов составляет около 1080 Па. Циклоны широко применяют пр 
грубой и средней очистке газа  от аэрозолей. Другим типом цент-  ̂
робежного пылеуловителя служит ротоклон, состоящий из ротора 
и вентилятора, помещенного в осадительный кожух. Лопасти нем  
тнлятора, вращаясь, направляют пыль в канал, который ведет 1  
приемник пыли.

Ф и л ь т р а ц и я  основана на прохождении очищаемого г а з а  
через различные фильтрующие ткани (хлопок, шерсть, химическим 
волокна, стекловолокно и др.) или через другие фильтрующие! 
материалы (керамика, металлокерамика, пористые перегородки и з !  
пластмассы и др .) .  Наиболее часто для  фильтрации применяю?] 
специально изготовленные волокнистые материалы — стекловолоГ 
но, шерсть или хлопок с асбестом, асбоцеллюлозу. В зависимости 
от фильтрующего материала различают тканевые фильтры (в тоЛ 
числе рукавны е), волокнистые, из зернистых материалов ( к е р а м н  
ка, металлокерамика, пористые пластмассы). Т к а н е в ы е  ф и л ь « 1  
т р ы ,  чаще всего рукавные, применяются при температуре очища-1 
емого газа  не выше 60—65°С. В зависимости от гранулометриче-| 
ского состава пылей и начальной запыленности степень очистки 
составляет 85—99%. Гидравлическое сопротивление фильтра Д 
около 1000 Па; расход энергии ~1 кВт-ч на 1000 м3 очищаемого 
газа . Д л я  непрерывной очистки ткани продувают воздушными 
струями, которые создаются различными устройствами — сопла
ми, расположенными против каждого рукава , движущимися на*| 
ружными продувочными кольцами и др. Сейчас применяют*авто-1 
матическое управление рукавными фильтрами с продувкой их' 
импульсами сжатого воздуха.

В о л о к н и с т ы е  ф и л ь т р ы ,  имеющие поры, равномерно рас*! 
пределенные м еж ду тонкими волокнами, работают с высокой эф*| 
фективностью; степень очистки т] = 99,5-^-99,9% при скорости филь-] 
труемого газа  0,15— 1,0 м/с и Д Я  = 500-=-1000 Па.

На фильтрах из стекловолокнистых материалов возможна очи-1 
стка агрессивных газов при температуре до 275 °С. Д л я  тонкой 
очистки газов при повышенных температурах применяют фильт-| 
Ры из керамики, тонковолокнистой ваты из нержавеющей стали, 
обладающие высокой прочностью и устойчивостью к переменным 
нагрузкам ; однако их гидравлическое сопротивление велико— i 
1000 Па.

Фильтрация — весьма распространенный прием тонкой очистки 
газов. Ее преимущества — сравнительная низкая стоимость обо
рудования (за исключением металлокерамических фильтров) и 
высокая эффективность тонкой очистки. Недостатки фильтрации —
250
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f!(),coKoe гидравлическое сопротивление и быстрое забивание филь- 
руюшего материала пылью.

М о к р а я  о ч и с т к а  г а з о в  о т  а э р о з о л е й  основана на 
рромывке газа  жидкостью (обычной водой) при возможно более 
развитой поверхности контакта жидкости с частицами аэрозоля и 
{к).<можно более интенсивном перемешивании очищаемого газа  с 
жидкостью. Этот универсальный метод очистки газов от частиц 
гили, дыма и тумана любых размеров является наиболее распро
страненным приемом заключительной стадии механической очист- 
k Mj в  особенности для  газов, подлежащих охлаждению. В аппара
тах мокрой очистки применяют различные приемы развития по
верхности соприкосновения жидкости и газа  (см. гл. 2 ) .

Б а ш н и  с н а с а д к о й  (насадочные скрубберы) отличаются 
простотой конструкции и эксплуатации, устойчивостью в работе, 
малым гидравлическим сопротивлением (ДР = 300ч-800 Па) и 
сравнительно малым расходом энергии. В насадочном скруббере 
возможна очистка газов с начальной запыленностью до 5—6 г/м3. 
[Эффективность одной ступени очистки для  пылей с d > 5 мкм не 
превышает 70—80%. Н асадка быстро забивается пылью, особен
но при высокой начальной запыленности.

О р о ш а е м ы е  ц и к л о н ы  (центробежные скрубберы) при
меняют для очистки больших объемов газа . Они имеют сравни
тельно небольшое гидравлическое сопротивление —400—850 Па. 
Для частиц размером 2—5 мкм степень очистки составляет ~ 50% . 
Центробежные скрубберы высокопроизводительны благодаря боль
шой скорости газа ;  во входном патрубке w r = 18-т-20 м/с, а в се
чении скруббера шг = 4-=-5 м/с.

П е н н ы е  а п п а р а т ы  применяют для  очиегки газа  от аэро
золей полидисперсного состава. Интенсивный пенный режим соз
дается на полках аппарата при линейной скорости газа  в его пол
ном сечении 1—4 м/с. Пенные газоочистители обладают высойон 
производительностью по газу  и сравнительно небольшим гидрав
лическим сопротивлением (АР одной полки около 600 П а) .  Д ля  
частиц с диаметром d > 5 мкм эффективность их улавливания на 
одной полке аппарата 90—99% ; при d < 5 мкм г] = 75-^90%. Д ля  
повышения т) устанавливают двух- и трехполочные аппараты.

С к р у б б е р ы  В е н т у р и  (см. рис. 3 .1 1 )— высокоинтенсив
ные газоочислительные аппараты, но работающие с большим расхо
дом энергии. Скорость газа  в сужении трубы (горловине скруббе
ра) составляет 100—200 м/с, а в некоторых установках — до 
■200 м/с. При такой скорости очищаемый газ разбивает на мель
чайшие капли завесу жидкости, впрыскиваемой по периметру тру- 
6ы. Это приводит к интенсивному столкновению частиц аэрозоля 
с каплями и улавливанию частиц под действием сил инерции.
* круббер Вентури — универсальный малогабаритный аппарат, 
обеспечивающий улавливание тумана на 99— 100%, частиц пыли 
с d = 0,01+0,35 мкм — на 50—85% и частиц пыли с d  =
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где ц — вязкость газа , П а-с ;  D„ — диаметр выходного п а т р у б к а !  
циклонов, м; No6 — эффективное число оборотов газа  в ц и к л о н е ; !  
w r — средняя входная скорость газа , м/с; рч, рг — плотность ч ас -1  
тиц и газа , кг/м3.

Гидравлическое сопротивление высокопроизводительных цикло-1 
нов составляет около 1080 Па. Циклоны широко применяют при* 
грубой и средней очистке газа  от аэрозолей. Другим типом цент-1 
робежного пылеуловителя служит ротоклон, состоящий нз р о то р а !  
и вентилятора, помещенного в осадительный кожух. Лопасти вен-1  
тнлятора, вращаясь, направляют пыль в канал, который ведет в |  
приемник пыли.

Ф и л ь т р а ц и я  основана на прохождении очищаемого газа  | 
через различные фильтрующие ткани (хлопок, шерсть, химические ! 
волокна, стекловолокно и др.) или через другие фильтрующие! 
материалы (керамика, металлокерамика, пористые перегородки и з !  
пластмассы и др .) .  Наиболее часто для  фильтрации прим ен яю т! 
специально изготовленные волокнистые материалы — стекловолок- !  
но, шерсть или хлопок с асбестом, асбоцеллюлозу. В зависим ости ! 
от фильтрующего материала различают тканевые фильтры (в т о м !  
числе рукавные), волокнистые, из зернистых материалов (к е р а м и - !  
ка , металлокерамика, пористые пластмассы). Т к а н е в ы е  ф и л ь 
т р ы ,  чаще всего рукавные, применяются при температуре очшца-; 
емого газа  не выше 60—65°С. В зависимости от гранулометриче-| 
ского состава пылей и начальной запыленности степень очистки: 
составляет 85—99%. Гидравлическое сопротивление фильтра ДЯ] 
около 1000 Па; расход энергии ~ 1 к В т ’ Ч на 1000 м3 очищаемого 
газа . Д ля  непрерывной очистки ткани продувают воздушными 
струями, которые создаются различными устройствами — сопла-: 
ми, расположенными против каждого рукава , движущимися на
ружными продувочными кольцами и др. Сейчас применяют*анточ 
матическое управление рукавными фильтрами с продувкой их 
импульсами сжатого воздуха.

В о л о к н и с т ы е  ф и л ь т р ы ,  имеющие поры, равномерно рас*] 
пределенные м еж ду тонкими волокнами, работают с высокой эф4 
фективностью; степень очистки ?i = 99,54-99,9% при скорости филь
труемого газа  0,15— 1,0 м/с и ДЯ = 500-Н 000 Па.

На фильтрах из стекловолокнистых материалов возможна очи ! 
стка агрессивных газов при температуре до 2 7 5 °С. Д л я  тонкой! 
очистки газов при повышенных температурах применяют фильт-1 
ры из керамики, тонковолокнистой ваты из нержавеюшей стали, 
обладающие высокой прочностью и устойчивостью к переменным] 
нагрузкам ; однако их гидравлическЛ сопротивление велико 
1000 Па.

Фильтрация — весьма распространенный прием тонкой очистки  
газов. Ее преимущества — сравнительная низкая стоимость обоЛ 
рудования (за исключением металлокерамических фильтров) и 
высокая эффективность тонкой очистки. Недостатки фильтрации —I
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рЫсокое гидравлическое сопротивление и быстрое забивание филь
трующего материала пылью.

М о к р а я  о ч и с т к а  г а з о в  о т  а э р о з о л е й  основана на 
„ромывке газа  жидкостью (обычной водой) при возможно более 
развитой поверхности контакта жидкости с частицами аэрозоля и 
„(Лможно более интенсивном перемешивании очищаемого газа  с 
жидкостью. Этот универсальный метод очистки газов от частиц 
1-ылн, ды ма и тумана любых размеров является наиболее распро
страненным приемом заключительной стадии механической очист
ки, в особенности для газов, подлежащих охлаждению. В аппара
тах  мокрой очистки применяют различные приемы развития по- 
иерхности соприкосновения жидкости и газа  (см. гл. 2 ) .

Б а ш н и  с н а с а д к о й  (насадочные скрубберы) отличаются 
простотой конструкции и эксплуатации, устойчивостью в работе, 
малым  гидравлическим сопротивлением (ДР = ЗО0ч-800 Па) и 
сравнительно малым расходом энергии. В насадочном скруббере 
возможна очистка газов с начальной запыленностью до 5—6 г/м3. 
[Эффективность одной ступени очистки для  пылей с d > 5 мкм не 
превышает 70—80%. Н асадка быстро забивается пылью, особен
но при высокой начальной запыленности.

О р о ш а е м ы е  ц и к л о н ы  (центробежные скрубберы) при
меняют для очистки больших объемов газа . Они имеют сравни
тельно небольшое гидравлическое сопротивление —400—850 Па. 
Д л я  частиц размером 2—5 мкм степень очистки составляет ~ 50% . 
Центробежные скрубберы высокопроизводительны благодаря боль
шой скорости газа ;  во входном патрубке w T= 18-^20 м/с, а в се
чении скруббера шг = 4ч-5 м/с.

П е н н ы е  а п п а р а т ы  применяют для  очистки газа  от аэро
золей полидисперсного состава. Интенсивный пенный режим соз- 
шется на полках аппарата при линейной скорости газа  в его пол

ном сечении 1—4 м/с. Пенные газоочистители обладают высокой 
производительностью по газу  и сравнительно небольшим гидрав
лическим сопротивлением (АР  одной полки около 600 П а) .  Д ля  
частиц с диаметром d > 5 мкм эффективность их улавливания на 
одной полке аппарата 90—99% ; при d < 5 мкм т) = 75-=-90%. Д ля  
повышения т] устанавливают двух- и трехполочные аппараты.

С к р у б б е р ы  В е н т у р и  (см. рис. 3 .1 1 )— высокоинтенсив
ные газоочислителыше аппараты, но работающие с большим расхо
дом энергии. Скорость газа  в сужении трубы (горловине скруббе
ра) составляет 100—200 м/с, а в некоторых установках — до 
1200 м/с. При такой скорости очищаемый газ разбивает на мель
чайшие капли завесу жидкости, впрыскиваемой по периметру тру- 
бы. Это приводит к интенсивному столкновению частиц аэрозоля 
с каплями и улавливанию частиц под действием сил инерции. 
( круббер Вентури — универсальный малогабаритный аппарат, 
обеспечивающий улавливание тумана на 99— 100%, частиц пыли 
с d = 0 ,01-ь0,35 мкм — на 50—85% и частиц пыли с d =
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= 0,5ч-2 мкм — на 97%. Д л я  аэрозолей с rf=0,3-i-10 мкм эффе* 
тивность улавливания определяется в основном силами нпериГ 
и может быть оценена по формуле

4  =  1 - е ~ к с У * .  (&13

где К — константа; L — объем жидкости, подаваемой вгаз,дм*/м 
— инерционный параметр, отнесенный к скорости газа  в го^Г 

вине; при т ^ 9 0 %  \|> является однозначной функцией перепад ! 
давления в скруббере.

Главный дефект скруббера Вентури — большой расход эн ер ги я  
по преодолению высокого гидравлического сопротивления, кот^В 
рое в зависимости от скорости газа в горловине может составлятЯ 
0,002—0,013 МПа. Помимо того, аппарат не отличается н адеж но
стью в эксплуатации, управление им сложное.

Основной недостаток всех методов мокрой очистки газов о а  
аэрозолей — это образование больших объемов жидких отходов 
(ш лам а).  Таким образом, если не предусмотрены зам кнутая  сие* 
тема водооборота и утилизация всех компонентов шлама, то мок^ 
рые способы газоочистки по существу только переносят загрязни ! 
тели из газовых выбросов в сточные воды, т. е. из атмосферы ж  
водоемы.

Э л е к т р о с т а т и ч е с к а я  о ч и с т к а  г а з о в  служит у н Л  
версальным средством, пригодным для любых аэрозолей, пклй* 
чая туманы кислот, и при любых размерах частиц. Метод осно* 
ван на ионизации и зарядке  частиц аэрозоля при прохождений 
газа  через электрическое поле высокого напряжения, создаваемо# 
коронирующимн электродами. Осаждение частиц происходит н Я  
заземленных осадительных электродах. Промышленные э л е к т р й  
фильтры состоят из ряда заземленных пластин или труб, череИ 
которые пропускается очищаемый газ. М еж ду  осадительныци> 
электродами подвешены проволочные коронирующие электроды ! 
к которым подводится напряжение 25— 100 кВ. Теоретическое в ы я  
ражение для  степени улавливания аэрозолей в трубчатых элек
трофильтрах имеет вид
Ч — I — (8.14)1

2ul
(8.15)1rWr

где и — скорость дрейфа частиц к электроду; I — длина электрод  
д а ;  г  — радиус осадительного электрода; и>г — скорость очи щ ага  
мого газа .

На рис. 8.9 приведены идеальны с^ривы е зависимости степени 
улавливания аэрозолей в электрофильтре от размеров части ц *  
Кривые на рис. 8.9 отвечают разным значениям произведения! 
рЕЕ0, где р  — коэффициент, для непроводящих частиц р =  1,5-г 
для проводящих частиц р —3; Е — напряженность электрическогЛ  
поля; Е0 — критическое значение напряженности поля. Ф акти ч ссЯ
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кЛя зависимость степени улавливания аэрозолей г] от диаметра 
,,'ктиц d  для  промышленных электрофильтров определяется экс
периментально. Очистка осложнена прилипанием частиц к электро
ду, аномальным (пониженным) сопротивлением слоя пыли на
электродах и др.

При очистке от пыли сухих газов электрофильтры могут рабо
тать в широком диапазоне температур (от 20 до 5 0 0 ° С )  и д а в 
лении- Их гидравлическое сопротивление невелико— 100— 150 Па. 
Степень очистки от аэрозолей — выше 90, достигая 99 ,9% на мно
гопольных электрофильтрах при d>  1 мкм. Недостаток этого ме
то д а— большие затраты  средств на сооружение и содержание 
очистных установок и значительный расход энергии на создание 
электрического поля. Расход электроэнергии на электростатиче- 
c k v io  очистку — 0,1—0,5 кВт на 1000 м3 очищаемого газа .

З вук ова я  и ул ьт развуковая  к оа гул яция , а  также предварит ель
ная электризация пока  мало применяются в промышленности и 
находятся в  о сн о вн ом  в  стадии разработки. Они основаны на 

I укрупнении аэрозольных частиц, облегчающем их улавливание 
традиционными методами. Аппаратура звуковой коагуляции со
стоит из генератора звука , коагуляционной камеры и осадителя. 

I Звуковые и ультразвуковые методы применимы для агрегирова
нии мелкодисперсных аэрозольных частиц (тумана серной кисло
ты, сажи) перед их улавливанием другими методами. Начальная 
концентрация частиц аэрозоля для звуковой коагуляции должна 

[ быть не менее 2 г/м3 (для частиц d =  1ч-10 мкм).
Коагуляцию аэрозолей методом предварительной электриза

ции производят, например, пропусканием газа  через электризаци-

ис- 8.9. Кривые зависимости сте- Рис. 8.10. Схема мокрого пылеулавливания 
'■■ни у.,;,вливания пыли в элект- с предварительной электризацией:
'^фильтре от размеров частиц: / — кам ера электризации; 1 — коронирующий

, р/;£»-160- 2 - р Е Е , - t o -  3 - р Е Е , -  м е к т р о д ; 3  — ценный аппарат; 4 -  гаэожмдкост- 
-4 0  “ * ’• ной (пенный) слой; 5 — заземленная реш етка;

/ — очищаемый га з ; //— вода; ///— очищенный 
га з ; IV — слив ш лама
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ческого режима этих реакторов, работающих при скорости га; 
шг = 0,02-*-0,7 м/с. Объемы аппаратов поэтому велики и установ 
громоздки.

Д л я  очистки выбросов от газообразных и парообразных пр 
месей применяют и интенсивную массообменную аппаратуру 
пенные аппараты, безнасадочный форсуночный абсорбер, с к р у !  
бер Вентури, работающие при более высоких скоростях газа . Heq 
ные абсорберы работают при шг = 1-4-4 м/с и обеспечивают сра| 
иительно высокую скорость абсорбционно-десорбционных проце] 
сов; их габариты в несколько раз меньше, чем насадочных скруА 
беров. При достаточном числе ступеней очистки (многополочнц 
пенный аппарат) достигаются высокие показатели глубины очис  ̂
ки: для  некоторых процессов до 99,9%- Особенно перспектив^ 
для  очистки газов от аэрозолей и вредных газообразных прим< 
сей пенные аппараты со стабилизатором пенного слоя. Они сра| 
нительно просты по конструкции и работают в режиме высока 
турбулентности при линейной скорости газа  до 4—5 м/с.

Примером безотходной абсорбционно-десорбционной цикличе» 
ской схемы может служить поглощение диоксида углерода из от* 
ходящих газов растворами моноэтаноламина с последующей р егм  
нерацией поглотителя при десорбции СОг. На рис. 8.12 приведе» 
на схема абсорции С 0 2 в пенных абсорберах; десорбция ССЬ про! 
водится т ак ж е  при пенном режиме. Установка безотходна, таЯ  
к ак  чистый диоксид углерода после сжижения передается нотрй 
бителю в виде товарного продукта.

■к

1

j  —

Э - |
ф

—

X L

p L

Рис. 8.12. С хема абсорбционной очистки газов от С 0 2 с получением товарной 
диоксида углерода:
/ — холодильник; 3 — воздухо дувка ; 3 — пенный абсорбер; 4 — насос; 5 -  теплообмен»
«  — псиный десорбер; 7 — кипятильник десорбера; / — газ  на очистку; I I  — вода; II I  
очищенный га з ; IV — диоксид углерода потребителю; V — пар
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Абсорбционные методы характеризуются непрерывностью и 
универсальностью процесса, экономичностью и возможностью из
влечения больших количеств примесей из газов. Недостаток этого 
метода в том, что насадочные скрубберы, барботажные и д аж е  
пенные аппараты обеспечивают достаточно высокую степень из
л е ч е н и я  вредных примесей (до ПДК) и полную регенерацию 
поглотителей только при большом числе ступеней очистки. Поэто
му технологические схемы мокрой очистки, как  правило, сложны, 
многоступенчаты и очистные реакторы (особенно скрубберы) име
ют большие объемы.

Любой процесс мокрой абсорбционной очистки выхлопных г а 
зов от газо- и парообразных примесей целесообразен только в 
случае его цикличности и безотходности. Но и циклические сис
темы мокрой очистки конкурентоспособны только тогда, когда они 
совмещены с пылеочисткой и охлаждением газа.

А д с о р б ц и о н н ы е  м е т о д ы  применяют для различных 
технологических целей — разделение парогазовых смесей на ком
поненты с выделением фракций, осушка газов и для  санитарной 
очистки газовых выхлопов. В последнее время адсорбционные ме
тоды выходят на первый план как  надежное средство защиты 
атмосферы от токсичных газообразных веществ, обеспечивающее 
возможность концентрирования и утилизации этих веществ.

Адсорбционные методы основаны на избирательном извлече
нии из парогазовой смеси определенных компонентов при помощи 
адсорбентов — твердых высокопористых материалов, обладающих 
развитой удельной поверхностью S ya ( SyA — отношение поверхно
сти к массе, м2/г). Промышленные адсорбенты, чаще всего приме
няемые в газоочистке, — это активированный уголь, • силикагель, 
а.тюмогель, природные и синтетические цеолиты (молекулярные 
сита). Основные требования к промышленным сорбентам — высо
кая поглотительная способность, избирательность действия (се
лективность), термическая устойчивость, длительная служба без 
изменения структуры и свойств поверхности, возможность легкой 
регенерации. Чаще всего для санитарной очистки газов применя
ют активный уголь благодаря его высокой поглотительной спо- 
обности и легкости регенерации.

Адсорбцию газовых примесей обычно ведут л полочных реак
торах периодического действия без теплообменных устройств; 
мсорбент расположен на полках реактора. Когда необходим теп
лообмен (например, требуется получить при регенерации десор- 
г>ат в концентрированном виде), используют адсорберы с встроен
ными теплообменными элементами или выполняют реактор в виде 
трубчатых теплообменников; адсорбент засыпан в трубки, а в 
межтрубном пространстве циркулирует теплоноситель.

Очищаемый газ проходит адсорбер со скоростью 0,05—0,3 м/с. 
11осле очистки адсорбер переключается на регенерацию. Адсорб
ционная установка, состоящая из нескольких реакторов, работает
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Рис. 8.14. С хема катал и ти ч есм
очистки газа  от сероводорода »  
взвешенном слое активного у гл я »
/ — циклон-пылеуловитель; 2 — реащ 
тор со взвешенный слоем; 3 — бункД 
с питателем ; 4 — суш ильная к а м е р ! 
5 — элеватор; б  — реактор п р о м ы в ! 
катализатора (ш нек); 7 — реактор »кИ 
тракцин серы (шнек растн о р и тсм ; 
/ — газ  на очистку; II  — воздух с до- 
байкой N ib ; /// — раствор (N H «)j3 
на регенерацию; /V — раствор (М Н «)Я  
V — регенерированный уголь; VI — с и  
жий активный уголь; VII - очищ ш  
ный газ ; VIII — промыпные воды

Активность катализатора снижается по мере заполнения его пор 
серой и когда масса S  достигает 70—80% от массы угля , к а т а л *  
затор регенерируют промывкой раствором ( N H ^ S .  Промывной 
раствор полисульфида аммония разлагаю т острым паром с полу! 
чением жидкой серы.

Представляет большой интерес очистка дымовых газов ТЭЦ 
или других отходящих газов, содержащих SO2 (концентрацие! 
1—2% БОг), во взвешенном слое высокопрочного активного угля 
с получением в качестве товарного продукта серной кислоты 
и серы.

Другим примером адсорбционно-каталитического метода мо] 
ж ет  служить очистка газов от сероводорода окислением на ак ти н  
ном угле или на цеолитах во взвешенном слое адсорбента-ката] 
лизатора.

Широко распространен способ каталитического окисления т о п  
сичных органических соединений и оксида углерода в составе o i l  
ходящих газов с применением активных катализаторов, не требу! 
ющих высокой температуры зажигания, например металлов г р у л  
пы платины, нанесенных на носители.

В промышленности применяют такж е  каталитическое восстав 
новление и гидрирование токсичных примесей в выхлопных га з а м  
На селективных катализаторах гидрируют СО до СН4 и Н2О1 
оксиды азота — до N2 и Н20  и т. д. Применяют восстановление 
оксидов азота в элементарный азот на палладиевом или платино] 
вом катализаторах.

Каталитические методы получают все большее распростране] 
ние благодаря глубокой очистке газов от токсичных примесей (да 
99,9%) при сравнительно невысоких-*гемпературах и обычном д ав 
лении, а т а к ж е  при весьма малых начальных концентрациях при] 
месей. Каталитические методы позволяют утилизировать реакци] 
онную теплоту, т. е. создавать энерготехнологические системы] 
Установки каталитической очистки просты в эксплуатации и ма] 
логабаритны.
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Недостаток многих процессов каталитической очистки — обра
зование новых веществ, которые подлежат удалению из газа дру 
гими методами (абсорбция, адсорбция), что усложняет установ- 
'• и снижает общий экономический эффект.

Т е р м и ч е с к и е  м е т о д ы  обезвреживания газовых выбросов 
, рнменимы при высокой концентрации горючих органических з а 
м ен и те л ей  или оксида углерода. Простейший метод— факельное 
сЖигание— возможен, когда концентрация горючих загрязните- 
jjeii близка к  нижнему пределу воспламенения. В этом случае 
„римеси служ ат  топливом, температура процесса 750—9 00°С и 
теплоту горения примесей можно утилизировать.

Когда концентрация горючих примесей меньше нижнего пре
дела воспламенения, то необходимо подводить некоторое количе- 
с|во теплоты извне. Чаще всего теплоту подводят добавкой горю
чего газа и его сжиганием в очищаемом газе. Горючие газы 
проходя/ систему утилизации теплоты и выбрасываются в атмо
сферу. Такие энерготехнологические схемы применяют при доста
точно высоком содержании горючих примесей, иначе возрастает 
расход добавляемого горючего газа.

Д л я  полноценной очистки газовых выбросов целесообразны 
комбинированные методы, в которых применяется оптимальное 
для каждого конкретного случая сочетание грубой, средней и тон
кой очистки газов и паров. На первых стадиях, когда содержа
ние токсичной примеси велико, более подходят абсорбционные 

Г методы, а для  доочистки — адсорбционные или каталитические.
Наиболее надежным и самым экономичным способом охраны 

биосферы от вредных газовых выбросов является переход к без
отходному производству.

Ь-З. УТИЛИЗАЦИЯ ТВЕРДЫ Х отходов

I 15 химической промышленности и смежных отраслях образуется 
1 ольшое количество твердых отходов, сокращающих земельный 
Фонд и отравляющих почву. Направления утилизации ряда круп
нотоннажных отходов металлургической и химической промыш
ленности (шлаки, зола, пустая порода, фосфогипс) указаны  на 

227—228. Важным условием охраны почвы является строгое со- 
г’ подение научно обоснованных методик внесения удобрений и 
"работки растений ядохимикатами.

Одним из самых многотоннажных отходов химической про- 
М|’Пмленности является пиритный огарок, образующийся в произ- 

'Дстве серной кислоты (см. гл. 11). На сернокислотных заводах 
‘ коплено около 40 млн. т пиритных огарков, причем ежегодно 

добавляется 7 млн. т. Огарок состоит из оксидов ж елеза, сульфа- 
, ' ,,t и оксидов других металлов, кварца, алюмосиликатов и неокне-
■ ' иного FeS2. В огарке содержится около 58% Fe, до 2% Си, не- 

I ()льшие количества серебра, золота и других ценных компонен
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тов. Пиритные огарки могут быть использованы в цементщ 
стекольной промышленности. Наиболее перспективна комплен 
переработка огарков с высоким содержанием Си, Zn, Pb, Ag 
путем хлорирующего обжига, позволяющего извлечь и испод] 
вать  ценные компоненты этого отхода. После извлечения це| 
металлов хлорирующим обжигом огарок представляет собой! 
рье для  получения железа. В качестве хлорирующего агента 
но применить отход производства соды — раствор хлорида iq 
ция. Огарок смешивают и гранулируют с этим раствором, и по 
ченные гранулы обжигают при 1500 К. При этом п роисходи ^^^  
гонка цветных металлов и образование прочных гранул — сы 
для доменного производства чугуна.

Значительное количество твердых отходов образуется в пр< 
водстве калийных удобрений из сильвинита (K C l-N aC l) .  H a l  
хлорида калия образуется 1,8—2,6 т т ак  называемых галиД  
отходов — хлорида натрия с примесями КС1 и других солей. С( 
дирование галитовых отходов занимает большие площади о 
скохозяйственных угодий и ведет к засолению почвы, повыше» 
содержания минеральных солей в подземных водах. Галита] 
отходы можно перерабатывать на поваренную соль. Но в нас 
ящее время на заводах калийных удобрений накоплено ок 
500 млн. т  галитовых отходов (ежегодно добавляется 50 млн 
а их использование составляет не более 5,6 млн. т в год. Пр< 
водят и планируют захоронение галитовых отходов в выра(Я 
ные рудники.

В производстве фосфорных удобрений при обогащении фосЛ 
ного сырья флотацией образуется большое количество хвоЗ 
обогащения— 1,7—2 т на 1 т фосфора. Комплексная перераб<| 
этих отходов необходима с экологической точки зрения и с ^ ^  
лью получения цветных и редких металлов (Al, Ti, V, G a), а | 
ж е  ценных неметаллических продуктов — соды, поташа, цем 
и т. д. (см. гл. 7).

Другой из самых крупнотоннажных отходов химической п 
мышленности — это фосфогипс, сбрасываемый предприятия»®^^”  
рабатывающими фосфорную кислоту и фосфорные удобрей|
О путях утилизации фосфогипса говорилось выше.

Большие количества твердых отходов сбрасывают предпр! 
тия азотной промышленности, производства в ы со ко н о л и м е^ ^  
материалов и многие другие химические производства. ОтхО 
химической промышленности все в большей степени утилизнря 
к ак  вторичное сырье. Однако целый ряд химических з а в о д о в , !  
строенных без учета требований экояогии, до перевода их на за) 
нутый производственный цикл еще длительное время будут на 
шивать мощности и сбрасывать все возрастающее количсв 
твердых отходов. Необходимо в короткие сроки полностью 
лизировать отходы, доводя их до товарной продукции, либо 4  
меняя к ак  вторичное сырье. Неутилизнруемые твердые отзЙ
262 *



H  oiiimo обезвреживать и подвергать захоронению. Пахотные 
” i.ic участки почвы, занятые ранее твердыми промышлеины- 
я ■лС ходами,  следует подвергать рекультивации, т. е. восстанов- 
*1И °i,'> природных ландшафтов. Д ля  сохранения литосферы необ- 
Ле"ямо постоянно производить рекультивацию земель вокруг про-
* пленных предприятий, а так ж е  при вскрытии земной поверх- 
М 'ти с нслью добычи полезных ископаемых, при прокладке газо- 
Гнеф.снроводов и др.

Существуют следующие методы обезвреживания и захороне- 
\ ТцСрдых промышленных отходов: 1) биологическое окисление
1  «елоцияX, моделирующих естественные; 2) термическая обработ
ка- 3) складирование отходов на поверхности земли и 4) захоро
нение особо вредных отходов на участках, не имеющих хозяйст
в е н н о ю  значения — овраги, карьеры, шурфы, траншеи, скважины.

Биологическое окисление рассмотрено в разд. 3 этой главы. Оно 
применяется для обезвреживания твердых отходов, в том числе 
осадков, образующихся в системах биологической очистки.

Т е р м и ч е с к а я  о б р а б о т к а  — наиболее надежный способ 
обезвреживания и утилизации твердых отходов. Сжигание осуще
ствляют в высокотемпературных химических реакторах — печах, 
обеспечивающих: 1) хорошее перемешивание для развития поверх
ности к онтакта  фаз и для  ускорения внешней и внутренней диф
фузии кислорода  с целью максимального окисления органической 
части отходов;  2) высокую температуру, достаточную для полного 
обезвреживания токсичной части отходов. Применяются чаще все
го барабанные  и камерные печи (см. гл. 4 ) ,  но т ак ж е  циклонные 
и со взвешенным (кипящим) слоем твердого металла. В барабан
ных печах отходы проходят несколько температурных" зон — под
сушивания, подготовки к сжиганию, воспламенения, горения, до
жигания. В  зоне подсушки применяют отходящие дымовые га.ты 
с температурой 800— 1000°С. В зоне подготовки твердого матери
к а  происходит частичная отгонка летучих органических продук- 
Тов; температура  образующейся смолы достигает 300°С — темпе- 
P®jy!>bi воспламенения отдельных составляющих отходов. Горение 
1**Р юй массы (во всех типах печей) начинается при ~ 6 0 0 СС. 
^ р п ер ату р у  в зоне горения поддерживают в пределах 1100— 
ло| Ч аиболее полно и интенсивно происходит сжигание в цик
о р н ы х  печах и печах взвешенного слоя благодаря энергичному 
^■ечетинанию  твердого материала с воздухом. 
м 0т ееьма перспективна термическая обработка твердых отходов 
ски'! *° М пиРолиза; продукты пиролиза могут служить энергетнче- 
лн ()г,лнвом, а так ж е  сырьем для органического синтеза. Пиро- 
Нам ! ° П0дят в вертикальных цилиндрических печах (ретортных). 
Кой , оГ)еспечивают с помощью электрической дуги, токов высо- 
Ьов |,1стрты или применением твердых теплоносителей — распла- 
Пиро0^ " '  продуктов пиролиза твердого топлива (полукокс) и др.
■  -'из ведут при 300—9 0 0 °С в зависимости от требуемого сос
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тава  газообразных продуктов. Состав газов зависит от с о с т а в  
перерабатываемых отходов и от содержания кислорода в зо яЖ  
пиролиза. Д ля  предупреждения образования сажи и токсичные 
продуктов в реакционную зону вводят водяной пар. Твердый о с т И  
ток пиролиза может быть утилизирован, к ак  наполнитель ; и  
пластических масс и резин, к ак  сорбент.

Твердые отходы перерабатывают такж е  под высоким д а в л Я  
нием, под действием которого образуются спрессованные с п е к н л Д  
ся материалы, которые может использовать промышленности 
строительных материалов; таким методом обрабатывают отходи  
древесины, отвалы золы, отходы обогащения минерального с ы р ь е

Захорон ени е  твердых промышленных отходов в  поверхностньЛ  
хранилищах  — н аи б ол е е  ра спространенный пока  с п о с о б  их о б е т  
вр еж ивания .  Такой способ приводит к отчуждению больших участи 
ков земли, которые могли бы полезно использоваться, и к з а г р я з !  
нению поверхностных и подземных вод. Ранее уж е  приводилион 
сведения о хранилищах фосфогипса около суперфосфатных з а в Л  
дов, пиритного огарка сернокислотных предприятий, шламонакоЯ 
пителях дистнллерной жидкости содовых заводов, других с в а л к а »  
отходов. Основной тип поверхностных хранилищ — ш л а  м о и  а 1  
к о п  и т е  л и, которые строят по каскадному принципу. Ш лам о хр а !  
нилища включают чашу, берега, плотину и дренажную си стем у ! 
защищающую грунты под сооружением от фильтрационных деф ор! 
маций и отводящую из хранилища загрязненные стоки для обезвреи 
живания.

Захоронение промышленных токсичных отходов на участках, н<| 
имеющих хозяйственного значения, производят после их стабпли ! 
зацин обработкой связующими или цементирующими вещ ествамн-Я 
жидким стеклом, цементными растворами, битумами. Полученные 
блоки закладываю т в карьеры, скважины, шурфы и другие естест !  
венные или искусственные углубления в поверхностных слоях з е м !  
ли. Такой прием применяют для отходов, содержащих соединения 
ртути, мышьяка, цианидов, а такж е  для слабо радиоактивных от* 
ходов.

Все способы консервации и захоронения твердых отходов от
нюдь не безопасны, ведут к отчуждению полезных земель и связа 
ны со значительными затратами. Такие приемы в дальнейшем не| 
целесообразны и должны заменяться полной утилизацией твердых 
отходов, в первую очередь в качестве вторичного сырья.

Одна из важных экологических проблем — удаление и исполь-j 
зование твердых отходов крупных промышленных городов. Тех< 
нически решен вопрос использования бытовых отходов. Например] 
в Ленинграде завод механическоП^переработки бытовых отходов 
перерабатывает более 450 млн. т в год бытового мусора. Отходы 
доставляют на завод в контейнерах и сортируют на конвейерах. 
Металлический лом отделяют с помощью магнитных сепараторов; 
металлы прессуют в блоки массой 60— 100 кг. Затем отходы из*
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мсльчают и подают в биологические uapui/uuu, 
обезвреживание и переработка отходов в компост. Бнобарабан — 
„решающийся реактор, в который противотоком твердому материа-

V подают воздух. За 1—3 сут аэрации при 50—60°С (температура 
^',вышается за счет жизнедеятельности микроорганизмов) отходы 
обезвреживаются и превращаются в рыхлый компост, используе
мый как  удобрение на полях и в теплицах. Некомпостируемая 
часть отходов (текстиль, резина, пластмассы, древесина и др.) мо

ет быть подвергнута термической обработке — пиролизу — с по
лучением газа  и смолы — топлива или химического сырья.

Заводы по переработке твердых бытовых отходов работают 
пли строятся во многих городах СССР и з а  рубежом.



2= Важнейшие
= _= химические
=  =  производства

Описаиные в первой части учебиика основные закономерное 
протекания химико-технологических процессов в этом разд^ 
будут применены к конкретным, наиболее типичным химическ! 
производствам, таким, к ак  переработка различных видов топлж 
синтез ам миака , производства азотной и серной кислот, некотор] 
солей и удобрений, пластических масс, синтетических волок< 
продуктов основного органического синтеза.

Выбор именно этих производств, иллюстрирующих на прлк1 
ке применение основных закономерностей химической технолог! 
продиктован еще и тем, что их продукция относится к разряду н 
иболее крупнотоннажной и имеющей огромное народнохозяйстве 
ное значение.

Г л а в а  9

Энергетические проблемы химической технологии 
и переработка горючих ископаемых

Химическая промышленность и ее смежные отрасли, основа 
ные на химических процессах (нефтепереработка, нефтехими 
металлургия, целлюлозно-бумажная промышленность), являют 
крупнейшими потребителями *9нергии. Химическая промышле 
ность и нефтеперерабатывающие производства потребляют окоЛ 
20% от энергопотребления всей промышленности. По расходу те 
ловой энергии химическая промышленность занимает второе мес" 
среди других отраслей народного хозяйства, а по расходу электр< 
энергии — третье.
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L п 0 Т Р Е Б Л Е Н И Е  ЭНЕРГИИ
Х и м и ч е с к и х  п р о и з в о д с т в а х

■„мпчсские процессы происходят с поглощением теплоты (эндо- 
Ьрмическне) и с выделением теплоты (экзотермические); произ- 
К т с т в а ,  основанные на эндотермических процессах, потребляют 
К а р т е л ь н о е  количество энергии на непосредственно осущест- 
Е рМие химических реакций. В химических производствах энергия 
Ь с м 'д у е т с я  так ж е  на проведение вспомогательных операций, та- 
ЙЦХ, как подготовка сырья, транспортировка сырья, реагентов, 
■родукции, физические операции дробления, фильтрации, смеше
ния й др. Расход энергии оценивается количеством электроэнергии 
(к В т -ч ) или условного топлива*, израсходованного на производ
ство единицы конечного продукта (кг или т ) .  Расход электроэнер
гии на получение 1 т продуктов эндотермических процессов 
( кВт-ч)  составляет, например: алюминия— 18000—20000, фосфо
ра 13 000—20 000. Д ля  производств, основанных на экзотермиче
ских процессах, расход энергии на эти же цели меньше: синтети
ческого а м м и а к а — 3200; серной кислоты — 60— 100; аммиачной 
селитры — 7— 15; суперфосфата — 2— 10. Расход ж е условного топ- 
лина па получение 1 т  продукта составляет: фосфора — 35, а син
тетического ам м иака  — 18. Но в производстве синтетического ам 
миака (и ряда других, основанных на экзотермических процес
сах) энергоемки не центральный узел химико-технологической сис
темы (ХТС), а процессы подготовки исходных реагентов и полу
чения товарного продукта.

Тепловая энергия, выделяющаяся в экзотермических процессах, 
служит дополнительным источником энергии, за счет которой час
тично или полностью обеспечивается энергоснабжение ХТС, т. е. 
осуществляется подогрев исходных реагентов до температуры ре
акции и вырабатывается пар для проведения вспомогательных опе
раций.

Чтобы снизить расход энергии в эндотермических процессах, 
требуется рациональный подбор источника энергии и приемов под- 

М' ла теплоты в реактор; наиболее эффективно сочетание в одной 
л 1C реакторов, в которых ведутся процессы, потребляющие и вы
деляющие тепловую энергию. Н аука , исследующая оптимальное 
(()четание процессов химической технологии и энергетики, обеспе
чивающее минимальный расход энергии, называется э н е р г о т е х -
11 ° л  o r  не й ,  а химико-технологические системы, рационально ис
пользующие все возможности снижения расхода энергии, — э н е р -
1 Т е х н о л о г и ч е с к и м и .

В химической технологии используются почти все виды энер

* Условное топливо — это величина, равна! 29,33 М Д ж /кг, которую при- 
Г '1 мают для оценки теплотворной способности топлив и других источников энер- 

I т  условного топлива по теплотворной способности эквивалентна 1 т на
много у гл я , 2,5 т  бурого, 0,7 т  нефти и 770—850 м3 природного газа .
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гии: электрическая, тепловая, ядерная, химическая, световая и д Л  
Наиболее широко используются электроэнергия и тепловая э и е щ  
гия.

Электрическая энергия расходуется непосредственно на осуш 
ствленне электрохимических процессов (электролиз растворов { 
расплавов) и электротермических процессов — нагревание, пла| 
ление, возгонка, синтез при высоких температурах, а так ж е  в эле: 
тромагнитных операциях (обогащение руд) и процессах, связанны 
с электростатическими явлениями (осаждение пыли и т у м а н а ]  
электрофильтрах). Большие количества электроэнергии расходуй! 
ся на вспомогательные физические операции, требующие механц 
ческой энергии; особенно велик расход электроэнергии на обесн 
чение работы электродвигателей. Электроэнергия расходуется и н 
освещение предприятий. Предприятия снабжаются электроэнергие 
в основном от тепловых электростанций (ТЭС), работающих з 
счет сжигания топлива — угля, мазута , природного газа . Источни 
ками электроэнергии для промышленности и быта сл уж ат  такж  
гидроэлектростанции (ГЭС) и атомные электростанции (АЭС), j

Тепловая энергия рассматривается, как  энергия высокого потей 
циала (более 630 К ), среднего (373—623 К) и низкого потенциал] 
(323—423 К ). Тепловую энергию в ы с о к о г о  п о т е н ц и а л а  nd 
лучают сжиганием различных видов топлива (в первую очеред) 
природного газа ) непосредственно в печах п других технологически 
аппаратах с целью обжига и расплавления сырья или полупроду! 
тов и для  осуществления эндотермических реакций и фнзико-хи! 
мических процессов (металлургия, переработка топлива, проЯЭВ 
водство силикатных материалов). Тепловую э н е р г и ю  с р е д н е !  
г о  и н и з к о г о  п о т е н ц и а л о в  широко применяют для  реа 
лизации химических, физико-химических процессов, а такж е  дл| 
механических операций — сушка, выпарка, дистилляция, дроб^е 
ние, перемешивание, центрифугирование, транспортировка мптв 
риалов и потоков. Низкопотенциальная энергия используется д л  
обогрева и вентиляции помещений. Носителями тепловой энерпя 
низкого и среднего потенциалов сл уж ат  горячая вода и водяно| 
пар низкого (до 0,6 М П а),  среднего (0,6—4 М Па) и высокого (бел 
лее 4 МПа) давления, полученные от ТЭС, АЭС или от заводски! 
котельных установок, в том числе использующих теплоту экзотвш 
мических реакций.

Ядерная энергия непосредственно используется прн проведений 
радиационно-химических процессов, протекающих прн действии 
электромагнитных излучений (рентгеновское излучение, у -и зл уч !  
ние) и заряженных частиц высокой авергии (ускоренные электрод 
ны, р- и а-частицы, нейтроны); радиационно-химическим путем ocji 
ществляются некоторые реакции полимеризации, твердения иЛ1 
упрочнения изделий из полимеров (например, вулканизация кау<Я 
к а ) ,  некоторые процессы органического синтеза — галогенирова- 
ние, сульфирование, окисление и др. Большое будущее имеет коМ|
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Минирование предприятий атомной энергетики с химико-техноло
гическими системами с целью использования отбросной теплоты, 
„ирабатываемой газоохлаждаемым ядерным реактором для реа
лизации энергоемких химических производств. В настоящее время 
ядерная энергия используется главным образом для выработки 
электроэнергии.

Химическая энергия преобразуется в электрическую в гальва
нических элементах и аккумуляторах .

Световая энергия — ультрафиолетовое, инфракрасное, лазерное 
излучение применяется для ускорения реакций в промышленности 
органического синтеза — галогеннрования углеводородов, синтеза 
нысокомолекулярных соединений, сульфохлорирования парафинов, 
изомеризация и др. Эти фотокаталитическне процессы происхо
дят в результате суммарного воздействия световой энергии и к а 
тализаторов, поглощающих фотоны. Фотоэлектрические устройст- 
иа, в которых световая энергия преобразуется в электрическую, 
применяются для автоматического контроля и управления хими- 

. ко-технологическими процессами.

<1.2 . Э Н Е Р Г Е Т И Ч Е С К И Е  Р Е С У Р С Ы  
ХИМИЧЕСКОЙ П Р О М Ы Ш Л Е Н Н О С Т И

Топливно-энергетические ресурсы разделяют на топливные и не
топливные, возобновляемые и невозобновляемые, первичные и вто
ричные. Т о п л и в н ы е  р е с у р с ы  — это горючие ископаемые — 
уголь, нефть, торф, сланцы и природный газ. Н е т о п л и в н ы е  — 
атомная и термоядерная энергия, солнечная энергия, гидроэнергия 
(энергия рек), тепловая энергия земных недр (геотермальная), 
энергия океанских приливов и отливов, ветровая энергия. К в о 
з о б н о в л я е м ы м  источникам энергии относятся все нетоплив
ные источники (за исключением атомной), а так ж е  биомасса (дре
весина и другое растительное сырье). Н е в о з о б н о в л я е м ы м  и 
называются те энергоресурсы, запасы которых по мере их добычи 
из земной коры необратимо уменьшаются; к ним относятся все го
рючие ископаемые и «топливо» атомной энергии — уран. Все пере
численные выше источники энергии называют п е р в и ч н ы м и .

В т о р и ч н ы е  э н е р г е т и ч е с к и е  р е с у р с ы  ( В Э Р ) — это 
энергия, которая может быть получена при использовании энерге
тического потенциала конечных, побочных и промежуточных про
дуктов, образующихся в химико-технологической системе. ВЭР мо- 
гУт быть частично или полностью использованы для энергоснабже
ния всего производства в целом.

Энергетика химической промышленности и ее смежных отрас
лей базируется в основном на топливных иевозобновляемых ресур
сах.

Топливом называю т природные или искусственные горючие органические 
вещ ества,, являю щ иеся источником тепловой энергии и сырьем химической про
я в л е н н о е  тн.
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Топливо разделяют по агрегатному состоянию на твердое, жид* 
кое и газообразное, а по происхождению — на естественное и h c k j^ L  
ственное. Е с т е с т в е н н ы е  т о п л и в а :  твердые — бурые и ка-| 
менные угли, дрова и горючие сланцы, торф; жидкие — нефть; ra-f 
зообразные — природный газ и попутные газы добычи нефтиЯ 
И с к у с с т в е н н ы е  т о п л и в а  — продукты переработки сстестЛ 
венных; твердые— кокс, полукокс, торфяные и угольные брикетыЯ  
древесный уголь; жидкие — бензин, керосин и другие жидкие про-Я 
дукты  переработки нефти; газообразные — генераторный газ, кокЯ  
совый газ, газ полукоксования, углеводородные продукты нефтеШ 
переработки, водород. Различают энергетическое и технологичеЯ 
ское топлива. Э н е р г е т и ч е с к о е  сжигают на ТЭС и в к о т е л м  
ных для выработки электрической н тепловой энергии. Т е х н о л о Я  
г и ч е с к о е  топливо непосредственно используется в промышленчЯ 
ных установках и в печах для проведения технологических процес<Я 
сов и операций, например для коксования и газификации твердого! 
топлива, выплавки чугуна и стали, обжига силикатных материа-Я 
лов, в процессах сушки, выпарки, термообработки и др.

Основные технологические характеристики топлива — его теп-Л 
лота сгорания (теплотворная способность) и энергоемкость. Т еп -1  
л о т в о р  н а я с п о с о б н о с т ь  — это количество теплоты, выде-Ш 
ляющейся при полном сгорании единицы массы твердого или жнд-Я 
кого топлива (МДж/кг) или единицы объема газообразного топ-1 
лива (МДж/м3) и охлаждении продуктов сгорания до нормальном 
температуры.

Энергоемкость — количество потенциальной тепловой энергии, заклю ченнвв! 
в единице объема топлива, измеряется как  объем топлива (м 3) ,  отвечающий 
1 т  условного топлива, теплота сгорания которого составляет 29,33 М Д ж / кг»Я

Твердые и жидкие топлива содержат горючую органическукЯ 
массу и негорючие вещества — балласт. Органическая масса тоП-1 
лив состоит в основном из углерода, кислорода и водорода; кроме| 
того, в органической массе топлив могут содержаться азот и с е р аЯ  
Негорючая, балластная часть топлив состоит из влаги и мннераль-1 
ных веществ. Минеральную часть топлив составляют карбонатыш 
силикаты, сульфаты металлов — кальция, железа, магния, алю м и Я  
ния, натрия и др. Минеральные вещества при сжигании т в е р д о гЛ  
топлива и нефтей переходят в оксиды и образуют твердый остаток н Я  
золу. Сера является вредной npi/месью в топливе; при его сжигании| 
сера образует диоксид, отравляющий атмосферу.

Естественные газообразные топлива — природный и нефтяной 
газы — наиболее ценны, они с о д е р ж а в  горючей массе только уН  
лерод и водород, обладают максимальной теплотворной способ
ностью и при полном сгорании выделяют в атмосферу только Н Д  
и СОг. В табл. 9.1 приведены усредненный элементный состав (м а м  
совые доли в %) и теплотворная способность некоторых видов 
топлив.



Т а б л и ц а  91.  Состав и теплотворная способность топлив

— М ассовая доля органической части, %
Теплота

сгорания,
М Д ж /w

Топливо
С н O+N S

Торф 59 6 35 0,4 10,0- 20,0
Сланцы горючие 76 9 14 1,5— 11 11,0—25,0
1,урый уголь: 

'Подмосковный 70 5 20 1—6 11,0- 12,0
Канско-Ачинский 7 0 - 7 2 5 23 0 , 3 - 0 ,8 13,4— 17,1

Каменный уголь: 
Кузнецкий 7 8 - 9 0 4 - 6 2 - 1 3 0 ,3 - 0 ,8 24,3—28,9
Экибастузский 7 5 - 8 0 4—5,5 1 2 - 1 6 1,2— 1.8 12,5— 12,3

Антрацит 9 2 - 9 8 2 1 - 2 0 ,3 - 3 ,0 27,6—34,0
Природный газ 75 25 — _  » 39,7 М Дж/м’
М азут малосернистый 88 11—12 0,02 0 ,5 - 3 43,9

• В стделы ш х месторождениях (Астрахань, Оренбург) га з  содерж ит значительные 
количества сероводорода.

9 .3 . ЭНЕРГЕТИЧЕСКАЯ ПРОБЛЕМА 
И ЕЕ ПЕРСПЕКТИВЫ

Мировое потребление энергии прогрессивно растет; темпы этого 
роста определяются развитием техники и промышленности, а т а к 
же увеличением народонаселения. В начале XX в. потребление 
энергии удваивалось за 50 лет, а теперь только потребление элек
троэнергии удваивается каж ды е 10— 15 лет, причем значение элек
трификации в общем энергопотреблении постоянно возрастает. Р ас 
ход природных энергоресурсов распределяется примерно так :  
20% —на производство электроэнергии, 20% —на транспорт (ави а
ция, автотранспорт, флот и т. д . ) ,  3 0 % — на промышленность, 
н том числе на добычу полезных ископаемых, 3 0 % — на отопление 
зданий и другие бытовые нужды.

В настоящее время мировая энергетика базируется главным 
образом на невозобновляемых природных ресурсах. Соотношение 
между твердым, жидким и газообразным топливами в мировом 
энергетическом балансе меняется; вторая половина XX в. характе
ризуется преобладающим применением нефти и природного газа , 
покрывающих сейчас около 70% мирового энергопотребления. Пре
имущества нефти и газа перед твердым топливом очевидны: мень- 
'иая себестоимость, транспортабельность (перекачивание по газо- и 
нефтепроводам), сравнительная легкость добычи и потребления, 
'•ри добыче и сжигании газа  и нефтепродуктов меньше загрязни* 
Стся окружаю щ ая среда. Но мировые запасы нефти и газа  огра
ничены и при интенсивном, всевозрастающем их потреблении на
станет время, когда природные кладовые опустеют. Кроме того, на 
"Риродном газе  и газах  добычи и переработки нефти базируется 
Химическая промышленность (производство синтетического ам-
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миака, удобрений, органический синтез, производство высокомо
лекулярных соединений), а т а к ж е  промышленность микробиологи
ческого синтеза. Химическая промышленность развивается во всем 
мире опережающими темпами. Поэтому масштабы потребления хи
мического нефтегазового сырья уж е  сейчас сопоставимы с потреб
лением нефти и газа  в энергетике. Необходимо сохранить для  бу^ 
дущего нефть и газ  именно в качестве химического сырья, заменив 
эти виды топлива другими источниками энергии.

Энергетическая проблема конца XX и начала XXI вв. состоит 
в ускоренном изыскании источников энергии, способных полной 
стью заменить нефть и газ, расходуемых для выработки электро
энергии, а так ж е  применяемых на транспорте и в быту.

Перестройка энергетики с переходом на новые источники энер«| 
гии имеет две наиболее реальные перспективы: широкое развитие 
атомной и термоядерной энергетики и увеличение потребления 
твердого топлива, мировые запасы которого во много раз превыша
ют запасы нефти и газа . Если вести расчет в тоннах условно' 
топлива, то доля нефти в общих запасах горючих ископаемых со*] 
ставляет 6%, а природного газа  — около 2%.

Энергетические установки, использующие нетрадиционные ис
точники энергии — теплоту земных недр, солнечную энергию, энерн 
гию ветра, морских приливов, а так ж е  гидравлическую энергию, 
по всем показателям пока не могут конкурировать с атомной и 
термоядерной энергетикой. В настоящее время такие установки 
могут применяться избирательно там, где это экономически оправь 
дано, например использование солнечной энергии в тех районах} 
где длительность солнечного сияния не менее 1700—2200 ч в год 
(Средняя Азия, Ближний Восток, Африка). Усиленное расшире
ние сети гидроэлектростанций недопустимо по экологическим при
чинам, поскольку сооружение дамб и плотин ведет к затоплению 
жилых районов и пахотных земель, к нарушению самоочищения 
рек и их рыбопродуктивности. Предполагается, что к 2000 г. окол 
30% мирового энергопотребления будет покрываться за счет твер] 
дого топлива и около 20% — за счет атомной энергии.

Среди возобновляемых источников энергии большие перспекти
вы имеет солнечная энергетика, хотя сегодня стоимость полупро^ 
водниковых солнечных электростанций примерно в десять раз вьи 
ше, чем АЭС, так  как  мал КПД фотоэлементов, преобразующих 
световую энергию в электрическую и дороги накопители энергии. 
Но устройство фотоэлементов постоянно совершенствуется и их 
КПД возрастает. Успехи исследований высокотемпературной 
сверхпроводимости обещают в дальнещнем создание экономичных 
сверхпроводниковых накопителей энергии, аккумулирующих ее при 
солнечном сиянии и отдающих в любое время в энергосистему. Ог
ромное преимущество солнечной энергетики — ее полная экологи
ческая безвредность, а так ж е  неисчерпаемость источника энергии

Советский Союз полностью обеспечивает себя энергией за счв|
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собственных природных ресурсов. В нашей стране имеются мощ
ные запасы твердого топлива практически во всех районах страны
I Донецкие, Кузбасские, Экибастузские, Канско-Ачинские бурые и 
каменные угли. Эстонские, Казахстанские сланцы и т. д .) ,  бога- 
ч'й ш и е месторождения нефти, газа  (Западная Сибирь, Заполярье, 
Прикаспийская низменность и др .) ,  значительные запасы урана
,тя атомной энергетики. Однако на долю европейской части СССР, 
1C находится около 70% потребителей энергии, приходится всего 

10% природных энергоресурсов. Ученые установили, что энерго- 
i (Зеспечение европейского района СССР наиболее целесообразно 

: счет крупных атомных электростанций (АЭС), атомных станций 
теплоснабжения (ACT) и атомных теплоэлектроцентралей 
(ЛТЭЦ), в том числе с использованием реакторов размножителей 
на быстрых нейтронах. Атомные энергетические установки при 
ci рогом соблюдении правил эксплуатации и техники безопасности 
имеют большие экологические преимущества; они не загрязняют 

кружающую среду продуктами сгорания и не потребляют кисло- 
род из атмосферы. Но атомная энергетика имеет существенный не
достаток— необходимость длительного захоронения радиоактив
ных отходов. Хранение в недрах земли всевозрастающего количе
ства контейнеров с радиоактивными отходами может в будущем 
привести к заражению почвы и вод радиоактивными веществами. 
Выходом может служить только немедленная переработка отхо- 

>в АЭС с извлечением из них урана и других радиоактивных эле
ментов. В настоящее время лишь небольшая часть отходов АЭС 
подвергается переработке. Во многих странах мира разрабаты ва
ется другое направление ядерной энергетики — управляемый тер
моядерный синтез на основе водорода и дейтерия, природные з а 
пасы которых практически неограничены. Но термоядерные элек- 
ростанции потенциально небезопасны, т ак  ж е к ак  и АЭС.

В перспективе расширения энергетических ресурсов — создание 
экологически чистой водородной энергетики (см. разд. 7 этой гла- 
ы>|). Водород и продукты его переработки (метанол) рассматри
вают как  оптимальное топливо будущего для  транспорта и быта.

Альтернативой нефти и природному газу  может служить такж е  
' ольная энергетика. Расширение масштабов потребления угля  в 
(-ССР идет по линии использования мощных месторождений де
шевых низкосортных углей восточных районов — Канско-Ачинско- 
г<< и Экибастузского месторождений. В этих малонаселенных рай
онах допустимо прямое сжигание угля  на ТЭЦ и передача элек
троэнергии в другие районы страны по дальним высоковольтным 
•’■иниям электропередачи (Л Э П ). Методы высокотемпературной пе
реработки углей с водяным паром или с водородом, а так ж е  низко-
II среднетемпературного пиролиза твердого топлива должны широ- 
к° развиваться. Этими методами можно получить жидкое топливо
-Iя транспорта, смазочные масла, водород и другие восстанови

тельные газы , углеводородное сырье. Теплота для  высокотемпера
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турных эндотермических процессов глубокой переработки т в е р д с Я  
топлива доставляется за счет частичного сжигания полученнц! 
полукокса или газа  в энерготехнологнческих комплексах, а т а к з Я  
комбинирования химических предприятий с атомными электрМ  
станциями.

Важнейший аспект топливно-энергетической проблемы— g f l  
рациональное использование всех видов энергии, стратегия э н е р т  
сбережения в промышленности, на транспорте и в быту. В н ас тв И  
щее время средний КПД использования топливных ресурсов в п рЗ  
мышленности, на транспорте и в быту составляет около 3 0 — 40|Н  | 
остальная часть энергии безвозвратно теряется. Энергетичес1̂ Н  
программа СССР предусматривает активную энергосберегающуИ 
политику, а такж е  всемерную экономию топлива и энергии.

9.4. РАЦИОНАЛЬНОЕ ИСПОЛЬЗОВАНИЕ ЭНЕРГИИ 
И ХИМИЧЕСКАЯ ЭНЕРГОТЕХНОЛОГИЯ

Энергосбережение в химической промышленности заключается] ■ 
совершенствовании технологии с возможно более полным исполш 
зованием первичных и утилизацией вторичных энергетических р м  
сурсов. Использование вторичных энергетических ресурсов  
( В Э Р ) — важнейшая задача  химической технологии. Химическа! 
и нефтеперерабатывающая промышленность, металлургия, п роив  
водство строительных материалов имеют большие ВЭР, так  к а к !  
них превращается значительная доля первичных энергоресурс^И 
Наиболее широко распространена утилизация тепловых В Э Р - 1  
теплоты отходящих и технологических газов или продуктов хим щ  
ческих реакций (а так ж е  холода, вырабатываемого в холодильный 
установках ) .

Продукты реакции Колодный гаг . Горяч и и газ j

V  1
Реагенты

Рис. 9.1. Принцип рекуперации теплоты продуктов 
реакции или отходящ их газов : ^
I  — теплообменник; 2 — реакционный аппарат

Рис. 9.2. Принцип работы регенераторов:
I .  3 — регенераторы; 2 — н асадка  регенератора; 4 — аа - Х ол одны й  ' t a i Горячий т

274



Тепловые ВЭР применяют прежде всего для предварительного 
догрева реагентов, поступающих в реактор. Теплообмен м еж ду 

продуктами реакции и исходными реагентами, а так ж е  м еж ду про
м е ж у т о ч н ы м и  продуктами производят в различного рода теплооб
м е н н и к а х —  р е к у п е р а т о р а х  теплоты (рис. 9 .1). Д ля  утилиза
ции теплоты отходящих, дымовых газов высокотемпературных про
ц ессо в  (коксование, производство стали и др.) применяют регене
раторы (рис. 9 . 2 ) — камеры, заполненные насадкой из огнеупор
ного кирпича; насадку периодически нагревают, пропуская через 
нее горячие газы, а затем за счет теплоты насадки нагревают хо-

I юдные исходные реагенты — воздух или газ. Несколько регенера
то р о в , работающих параллельно, обеспечивают непрерывность про
цесса.

Теплота химических реакций широко используется в котлах 
\ шлнзаторах и экономайзерах. К о т л ы - у т и л и з а т о р ы  (рис.

Жидкость

Рис. 9.3. Котел-утилизатор:
/ — вентиль; 2 — влагоотдели- 
тель; 3 — корпус; 4 — трубы ; 
S — штуцер

Рис. 9.4. С хема агрегата 
алектро дви гатель— насос — 
турбина:
/ — реактор; 2 — электродвига
тель; 3 — турбина; 4 — насос
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9.3), использующие теплоту дымовых и технологических газов, 
танавливают для выработки водяного пара различных парамеЭ 
ров.

В в о д я н ы х  э к о н о м а й з е р а х  и воздухонагревателях т е м  
лота дымовых газов используется для подогрева питательной пода 
котлов и воздушного дутья.

Помимо тепловых ВЭР в химических производствах у ти л и за  
руют энергию сжатых газов в системах, работающих при высЭ 
ком давлении. На рис. 9.4 показана схема агрегата электродвига  
тель — насос — турбина для системы Ж — Г. Сжатый газ, п о да  
ваемый в реактор снизу, взаимодействует с жидкостью, п о д а в а !  
мой сверху. Жидкость под давлением на выходе из реактора п а  
дают на рабочее колесо турбины, находящейся на одном в а Я  
с многоступенчатым насосом и электродвигателем. Турбина врЛ 
щает рабочее колесо насоса, который перекачивает ж и д к о с т ь ! !  
орошение реактора. Потери энергии в системе компенсируются Н  
счет электродвигателя. Аналогичные схемы применяются для иЯ 
пользования энергии сжатых газов, отходящих из реактора. ?

Д л я  химических производств большие возможности энергоснаа 
жения заключаются в совершенствовании технологических процев 
сов — изыскании наиболее рациональных видов сырья и методов 
его подготовки, комплексном использовании сырья, применении н м  
более активных катализаторов, организации энерготехнологичв 
ских установок и систем, применении энергосберегающего о б о р у д в  
вания. 1

Правильный выбор сырья и методов его подготовки о казы вав !  
большое влияние на расход энергии. Классическим примером могЯ  
служить результаты применения природного газа  взамен б у р о Я  
угля  в качестве сырья для производства синтетического а м м и а к н  

Расходный коэффициент по энергии в производстве аммиака на ( Я  
нове газификации буроугольного полукокса составлял 1780 к В т И  
на 1 т связанного азота. На современных установках, использу|Я 
щих природный газ в качестве сырья, расходный коэффициент i f l  
энергии составляет 60— 100 кВт-ч/т N2.

Применение более активных катализаторов, обладающих высЯ 
кой селективностью и устойчивостью, оказывает большое в л и я н Д  
на энергозатраты; повышение активности катализатора п о з в о л я в  
вести процесс в менее жестких условиях, при более низких темлЯ 
ратуре и давлении, т. е. при меньших энергозатратах. Повышенна 
стабильности катализатора увеличивает длительность его рабоЯН 
го пробега без регенерации, т. е. снижает эксплуатационные р а в  
ходы, в том числе расход энергии. В производстве ароматически* 
углеводородов использование новых, более активных и усто й ч Я  
вых катализаторов понизило расход энергии на каждую  тонну прЯ 
дукта  на 0,26 т условного топлива, а в каталитическом риформинр 
повышение активности катализатора на 1% приводит к снижен» 
энергозатрат на 2,9%.
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Важнейшим направлением рационального использования энер- 
, 1,11 в химической промышленности и ее смежных отраслях явля 
ется организация энерготехнологических систем — агрегатов, уста
новок, крупных производств, в которых полностью используется 

оплота химических реакций и физико-химических процессов. Наи
более эффективно комбинирование крупнотоннажных установок и 
производств, в которых энергопотребляющие устройства сочетают- 
ся с энерговыделяющнми. Характерными примерами энерготехно- 
.1 )гических систем в химической промышленности могут служить 
еонременные высокопроизводительные системы синтеза аммиака и 
производства слабой азотной кислоты (см. гл. 10), карбамида (см. 
гл. 12), метанола (см. гл. 14). В этих системах низко- и высокопо
тенциальная теплота дымовых и технологических газов утилизиру
ется с максимальной полнотой, в том числе с передачей вырабо
танного пара другим потребителям.

ЭнергоТехнологнческие системы разрабатываются и внедряют
ся на основе комплексного использования топлива, в частности на 
основе глубокой технологической переработки низкосортных углей.

Развитие химической технологии связано с утилизацией тепло
ты высокотемпературных ядерных реакторов с гелиевым охлаж де
нием для химических производств. Наиболее целесообразно соче
тание АЭС с крупными многотоннажными производствами — 
синтетического аммиака, метанола, водорода в европейской части 
СССР. На рис. 9.5 показан принцип построения энерготехнологи
ческих систем с включением ядерного реактора.

Д ля экономии энергии должны быть использованы все возмож
ные направления, в том числе совершенствование самих энергети
ческих устройств и применение наиболее экономических методов 
преобразования одних видов энергии в другие. Так, например, нз- 
естио, что КПД ТЭС составляет не более 40% и %  тепловой энер-^

• пи выбрасывается с отходящими газами, загрязняющими атмо
сферу. Находится в стадии разработки новый метод преобразова
ния тепловой энергии в электрическую на основе магннтогидроди- 
намического принципа — МГД-генератор. Принцип действия МГД- 
'енераторов заключается в возникновении электрического тока в 
с , руе раскаленного газа  (плазмы), пропускаемого через магнит
ное поле. С установкой МГД-генераторов КПД электростанций 
""пы тается до 50—60%. В СССР проектируются электростанции 

:i природном газе и угле с установкой МГД-генераторов.
Весьма перспективна возможность применения тепловых насо- 

еоп — принципиально новых энергетических устройств для обогре- 
Ма промышленных зданий. Принцип действия и устройство тепло- 
1!ых насосов аналогичны холодильным машинам, но они предназна
чены для выработки теплоты. Теплонасосные станции, уж е  сущест
вующие в ряде стран, отбирают теплоту морских, речных (а так ж е  
Сточных) вод и обогревают объекты, где требуется умеренная тем- 
пература,  не выше 60—80°С. Тепловые насосы не загрязняют окру-
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Рис. 9.5. Принцип создания эисрготехнологических систем с включением ато; 
ного реактора:
/ — циркуляционная газодуп ка ; 7 — газоохлаж даем ы й атомный реактор; 3 — а гр егат  nw 
котемпературной конверсии углеводородных газов ; 4 — агр егат  конверсии СО и пчк 
газов ; 5 — колонна синтеза NH>; 6 — ш ахтная печь прямого восстановления железной 
ды ; 7 — доменная печь; в — высокотемпературный электролизер воды ; 9 — паровая тур! 
на; 10 — электродвигатель; // — холодильник; 12 — насос; 13 — котел-утилизатор

жающую среду и являются экономичными, так  как  используют н 
значительные количества электроэнергии.

В нашей стране создается единая энергосберегающая снстем( 
энерго-, газо- и нефтеснабжения. В будущем, прн практическ 
реализации открытия высокотемпературной сверхпроводимости! 
возможно существенное изменение облика энергетики, в частносф 
снижение расхода электроэнергии на транспорте, в промышленно" 
сти и быту.

9.5. ПЕРЕРАБОТКА Ж ИДКОГО 
И ГАЗООБРАЗНОГО ТОПЛИВА

Нефть и жидкие продукты, получаемые при ее переработке, слу4 
ж а т  основополагающими жидкими топливами. В развитии топлив
но-энергетического комплекса С С С Р ^ р е д е л я ю щ а я  роль пока при
надлежит нефти. Рациональное, комплексное использование нефти 
базируется на ее глубокой химической переработке с макенмаль* 
ным выходом легких, светлых продуктов (бензин) и газообразно 
углеводородного сырья для  химической промышленности.
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Сырьевая база нефтеперерабатывающей промышленности все 
врсмя расширяется н мировая добыча нефти растет.

Динамика добычи нефти и газового конденсата в СССР приве
д е н а  ниже:

Год . . .  . I960 1970 1980 1990 (план)
Млн. т  . . . 148 353 603 625—640

Нефть залегает  в пористых слоях осадочных пород, трещинах 
„ пустотах литосферы, на различных глубинах от 100 до 6000 м в 
виде скоплений, объем которых достигает миллиардов кубических 
метров. З алеж ам  нефти сопутствуют попутные горючие газы, на
ходящиеся под большим давлением — до 50—60 МПа.

Добыча нефти и ее подготовка. Д ля  добычи нефти и природно
го газа производят бурение скважин с помощью буровых устано
вок, состоящих из буровой вышки, колонн буровых труб, силовых и 
подъемных машин, электростанций и другого оборудования. Бу
рение скважин ведут с помощью вращения бурового инструмента — 
долота совместно с колонной свинченных буровых труб, либо з а 
бойным способом, когда колонна неподвижна, а вращается только 
долото; вращение долота производят с помощью электромотора 
(электробур) или турбины (турбобур), приводимой в действие 
потоком глинистого раствора, нагнетаемого в турбобур. Последний 
метод наиболее эффективен и наименее энергоемок.

Извлечение нефти из скважин производится фонтанным, ком
прессорным (газлифтным) или глубинно-насосным методами. По
скольку нефть и газ первоначально находятся в пластах под давле
нием от 1 до 50 МПа (в зависимости от глубины залегания), пер
вое время нефть изливается на поверхность земли поД давлением 
пластовой энергии; это фонтанный способ. Скважины оборудуют 
колонной фонтанных труб и арматурой, рассчитанной на высокое 
Давление. По мере выработки пласта давление становится недоста
точным для подъема нефти на поверхность, и тогда переходят к 
принудительным методам — к о м п р е с с о р н о м у  и г л у б и н -
11 о - н а с о с н о м у.

Важ ная задача нефтедобычи— повышение отдачи пластов, 
■ля увеличения нефтеотдачи применяют законтурное заводнение, 

используя для  этого воду или сточные воды нефтепромыслов и неф
тепереработки или нагнетание в пласты газа . Этими методами 
М’ис. 9.6) повышают отдачу пластов до 45—50%. Более высокую 
0тДачу пластов (до 80—90% ) можно получить, применяя терми
ческую обработку скважин (прогрев пласта частичным сжиганием 
"ефти, подачей горячей воды или г а з а ) ,  гидравлический разрыв 
"ласта, химическую (кислотную) обработку и др.

Нефть, поступающая на поверхность, содержит попутные газы 
(_>0—100 м3/т), воду (200—300 кг/т), минеральные соли (10—

* кг/т). На нефтяных промыслах производят подготовку нефти 
к переработке — удаление растворенных газов, воды, механических
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Нефть Газ

Рис. 9.6. Схема нефтедобычи 
путем поддержания пластово
го давления:
/ — законтурным заводнением; 2 — 
нагнетанием газа  в пласт

примесей, минеральных солей, л 
так ж е  стабилизацию нефти. Отде| 
ление попутных газов ведут Miioq 
ступенчатой сепарацией в сепарат( 
рах-газоотделителях (трапах), гд< 
снижают давление и скорость пото| 
ка нефти; в результате пронсход^  
десорбция газов, совместно с ki 
рыми удаляют, а затем частнчй 
конденсируют «газовый бензин! 
(кон ден сат )— смеси наиболее лей  
ких углеводородов. ■

Удаление минеральных с о л вн  
осуществляют многократной пр^В 
мывкой нефти водой, растворяюИ 
щей соли. Воду, образующую э м у л Л  
сию с нефтью, удаляю т при д а л ь в  

нейшей операции — обезвоживании нефти. Обезвоживают пефт^Н 
разрушая водно-нефтяную эмульсию химическими и технологнчев 
скими методами; подогретая эмульсия расслаивается при о б р а в  
ботке ПАВ-деэмульгаторамн. Остаточная вода присутствует | н  
нефти в виде мельчайших частиц; такую эмульсию р а з р у ш а ю т »  
электродегидрататорах при воздействии переменного электриче® 
ского тока высокого напряжения (30—45 к В ) .  Одновременно Ш  
обезвоживанием происходит и обессоливание нефти. Д ля  нейтрал 
лизации химически активных примесей, корродирующих а п н а р ав  
туру и трубопроводы (сернистые соединения, кислоты), нефть о ( Я  
рабатывают дозированными количествами щелочей или ам м иакаЯ  

В настоящее время разрабатывают приемы м аги стральном  
транспортировки газонасыщенных нефтей, т. е. доставки потребив 
телю одновременно и нефти и газа по одному трубопроводу. Э т о Я  
метод позволяет снизить расход энергии на перекачку нефти, та™  
к ак  снижается ее вязкость; одновременно решается проблема y T i f l  
лизации попутных газов. Транспортировка нефти, а такж е  нефт<И 
продуктов по трубопроводам обходится дешевле, чем железной д о в  
рогой или водным путем. Кроме того, передача нефти и нефтепроЯ 
дуктов по трубам наносит меньший ущерб природе. I

Состав и классификация нефтей. Нефть представляет собоМ 
сложную смесь разнообразных химических соединений, в п е р в у Л  
очередь углеводородов. В состав нефти входят жидкие и р а с т в о в  
репные твердые парафиновые углеводороды (алканы ), н аф тен овы е  
(циклоалканы), ароматические (а(тсны) углеводороды — всего с о в  
ни наименований. Углеводородная часть нефти составляет 90-Ш  
95% от ее массы. Нефть содержит такж е  нафтеновые кислотыЯ 
смолистые и асфальтовые вещества, сернистые соединения, азотиощ 
тые соединения вида аминов, пиридина, хинолина и др. Элеме^~ 
тный состав нефти (массовые доли в %) меняется в пределах^
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С -  83—87; Н2— 12—14; S  — 0,3—3; Oz — 0,1— 1,0; N2 — 0,001—0,4.
Классификация нефтей производится главным образом по прин

ципу наибольшего содержания в них углеводородов одного или не- 
скольких видов; по этому принципу нефти принято делить на па
рафиновые, парафино-нафтеновые, нафтеновые, нафтено-аромати- 
чсские, парафино-нафтено-ароматические и ароматические. По со
держанию твердых парафинов нефти делят на малопарафинистые 
(до 1,5% твердых парафинов), парафинистые (1,5—6% ) и высоко- 
парафинистые (более 6 % ) .  По содержанию сернистых соединений 
нефти делят на малосернистые, содержащие до 0,5% S, сернис
тые— от 0,5% до 2% S и высокосернистые — более 2% S.

Неуглеводородная часть нефти, особенно сернистые соединения, 
представляют собой вредные примеси. Поэтому необходима очист
ка нефти от сернистых соединений в специальных очистных соору
ж ен и ях .

Ф ^ические свойства нефти определяются ее составом. Некото
рые из них изменяются в следующих пределах: относительная 
плотность (р20) от 0,72 до 1; температура застывания от —20 до 

20°С (высокопарафинистая нефть); температура кипения — ни
ж е Ю0°С; вязкость — от 0,3 до 4 см2/с, цвет — от светло-желтого до 
темно-коричневого.

Характеристика важнейших нефтепродуктов. На нефтеперера
батывающих заводах (НПЗ) вырабатывают горючие и смазочные 
материалы, твердые и полужидкие смеси парафинов (парафин, це
резин, вазелин), битумы, электродный кокс, растворители, а такж е  
индивидуальные парафиновые, олефиновые (алкены) и аромати
ческие углеводороды. К жидким горючим нефтепродуктам отно
сится: 1) моторные топлива — карбюраторные для авиационных и 
актомобильных поршневых двигателей с воспламенением от искры; 
топливо для реактивных двигателей; дизельное топливо для  порш
невых двигателей внутреннего сгорания; 2) котельное топливо для 
тепловых электростанций, промышленных печей, теплоходов и теп
ловозов— мазут и другие нефтяные остатки.

К карбюраторным топливам относятся авиационные бензины 
различных марок, автомобильные бензины и тракторное топливо — 
•чпроины и керосин. Бензины характеризуются фракционным со
ставом, химической и физической стабильностью, содержанием се- 
Рч. антикоррозионными свойствами, температурой застывания, теп
лотой сгорания и др. Основной характеристикой бензинов и дру-
1 их карбюраторных топлив являются их детонационные свой
ства.

Детонация возникает вследствие преждевременного взрывного 
1!()спламенения в цилиндре двигателя, сопровождается стуком в 
Двигателе и ведет к повышению расхода топлива, уменьшению 
Мощности, перегреву двигателя с быстрым выводом его из строя. 
Детонационные свойства бензинов определяют по их октановому 
числу; шкала октановых чисел отсчитывается от 0, за который при-
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пимают наименее стойкий н-гептан, до 100 — числа, отвечающей 
весьма стойкому к детонации изооктану. Промежуточные числа о 
ответствуют смесям (в объемных долях) изооктана с н-гептана1 
детонирующим в тех ж е условиях, что и испытуемый бензин. Н<|| 
большую стойкость к детонации проявляют изомерные циклич] 
ские и особенно ароматические углеводороды, некоторые из ни 
(бензол, толуол, ксилол) имеют октановое число выше 100. Поэт< 
му при получении авиационных бензинов стремятся обеспечщ 
максимальное содержание в них изомерных структур и аромат! 
ческих углеводородов. Д ля  низкооктановых бензинов применяв 
антидетонационные добавки. Наиболее распространенная д о б «  
к а — тетраэтилсвинец РЬ(С2Н5)4 в смеси с бромистым этилом] 
монохлорнафталином (этиловая ж и д к о сть )— ядовита и служ! 
причиной токсичности автомобильных выхлопов в атмосферу. Г1 
вышение октанового числа бензинов должно достигаться не за сад 
токсичных антидетонационных присадок, а применением таких м 
тодов получения и обработки бензиновых фракций, как  риформня 
а такж е  добавкой к бензинам ароматических углеводородов.

Реактивные топлива представляют собой фракции керосина ил 
смеси бензина с керосиновыми фракциями (авиабензины). Д и з е я  
ное топливо, применяемое для  поршневых двигателей внутренне! 
сгорания с воспламенением от сжатия, — это керосины, г а з о й л я  
соляровые фракции. Дизельное топливо характеризуется цетам 
вым числом, оценивающим самовоспламеняемость топлива, а та! 
ж е  вязкостью, температурой застывания и др. Цетановое число- 
это содержание (объемные доли в %) цетана — гексадекапа, пр| 
пятого за 100 в смеси с ц-метнлнафталином, принятом за ny i j  
эквивалентной по самовоспламеняемости с испытуемым топливо] 
в стандартных условиях. Чем выше цетановое число, тем лучше кЯ 
чество дизельного топлива.

Смазочные масла — высококипящие фракции нефти, очищеш 
ные от примесей, в зависимости от области применения делят н !  
индустриальные, турбинные, компрессорные, трансмиссионные, прш  
борные, моторные, специального назначения. К аж д ая  из этих групШ 
имеет заданные условиями эксплуатации машин и механизмов ф ш  
зико-химические свойства: определенный фракционный с о с т а в  
вязкость, окисляемость, смазываю щая способность, плотность, те«И 
пература воспламенения и вспышки, стабильность и др. О с о б у я  
группу составляют смазочные масла, используемые в качестве рЯ* 
бочих жидкостей в гидравлических системах и тормозных см ес яЛ  
а такж е  трансформаторах и конденсаторах как  электроизолирук*! 
щ ая среда.

Консистентные смазки — это смазки, загущенные каким -лиов 
загустителем, например мылами, твердыми углеводородами.

Д л я  химической промышленности особенно важны и н д и в и д »  
альные углеводороды переработки нефти и нефтяных газов; к НИШ 
относятся: парафины — метан, этан, пропан; олефнны — эти л ей |
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„п о п и л е н ; ароматические — бензол, толуол, ксилол. Углеводороды 
„сфтепереработки сл уж ат  основной сырьевой базой для  органиче* 
сКОго и микробиологического синтеза, а т акж е  производства вы- 
С1)Ьомолекулярных продуктов.

Методы переработки нефти и типовые реакторы. Методы пере
работки нефти делят на первичные и вторичные. П е р в и ч н ы е  — 
физические методы разделения нефти основаны на разных темпе
р а т у р н ы х  интервалах кипения, отдельных фракций нефти; это пря
мая гонка нефти. В т о р и ч н ы е  — химические методы основаны 
„ а  полном преобразовании нефтяного сырья в результате глубоких 
структурных превращений углеводородов под влиянием повышен
ных температуры и давления, а т акж е  применения катализаторов; 
э то  различные виды крекинга и риформинга нефти и нефтепро
дуктов.

lic e  методы переработки нефти и нефтепродуктов основаны на 
высокотемпературных эндотермических процессах и реакциях, для 
осуществления которых необходим подвод теплоты извне. Типовы
ми реакторами для нагревания нефти и нефтепродуктов и для про
ведения химических превращений сл уж ат  трубчатые печи различ
ных типов с внешним обогревом пламенного или беспламенного 
горения.

Ii трубчатых печах нефть или нефтепродукты проходят внутри 
печи по трубам, сгруппированным в секции, нагреваясь до задан 
но,! температуры дымовыми газами, образующимися при сжигании 
топлива. Гидродинамический режим движения сырья в трубчатых 
печах близок к модели идеального вытеснения. Передача теплоты
о г горючих газов к жидким нефтепродуктам, протекающим по тру* 
бам, происходит излучением (радиацией) или конвекцией. Поверх
ность теплообмена при радиантном нагреве £ р может быть опре
делена по формуле *

" iiiepxiiocTb труб в конвекционных секциях F  определяется по фор
муле

гле Qp и QK — количество теплоты, переданное в единицу време- 
11 и через стенки труб радиацией или конвекцией соответственно, 
кДж/ч; ор — тепловая напряженность труб, М Д ж/(м2-ч) ; kT — ко
эффициент теплопередачи, М Д ж/(м2- ч - К ) ; А/ср— средняя лога
рифмическая разность температур нефтепродукта и греющих га- 
,0в. Величина ор находится в пределах 60—160 М Д ж/(м2-ч ) ;  kT — 
1! пределах 0,85— 1,7 М Д ж/(м2-ч-К ).

Различные типы трубчатых печей отличаются друг от друга 
'Челом и расположением конвекционных камер, горелок, перего- 
Р°Док, радиантных труб, профилем свода и т. д. На рис. 9.7, 9.8

F v =3 <?р/вр: (9.1)

р* -  QK/(M^cP). (9.2)
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Рис. 9.7. Двухкамерная трубчатая печь с наклонным сводом:
/ — форсунка дл я  топлива; 7 — потолочные ж р ан ы  (радиащ ны е тр уб ы ); 3  — подовые 
ны; 4 — конвекционная кам ера ; 5 — дымоход; А — вход сы рья; В — продукт на ныхоаШ  
В  — выход топочных газо в ; Г — топливо

изображены двухкам ерная  пламенная печь с наклонным с в о д о я  
и вертикальная цилиндрическая печь беспламенного горениЖ 
В двухкамерной печи (рис. 9.7) горение топлива происходит в мщ
( h P J I K I I M Y  VO U Q  Л о  V п-А --------------------- * — *■** л-------, * • -----  iu j ih ih c  iw ii.i i in d  1ф и и сл и д и т  в  н а
фельных каналах, где расположены форсунки. Раскаленные про!

дукты  сгорании поступают в р с а и  
ционные камеры — сперва в две р Я  
диантные камеры, с расположение» 
радиантиых труб в виде потолще 
ных экранов и затем в конвекциоиЯ 
ную камеру, в которой такж е  п а х а !  
дятся  трубы; теплота к  ним п ер Я  
дается конвекцией. Наклонный св (Д  
печи способствует более равномер* 
ной передаче теплоты радиацией (Ш 
раскаленных газов. 1

Более совершенны и э к о н о м и в  
ны печи с беспламенным с ж и г а н Л  
ем газообразного топлива и с нзл>Й 
чающими стенками (рнс. 9 .8). П ечи  
беспламенного горения собраны иЯ 
ребристых керамических п а н е л е м  
в которые вмонтировано несколыксЯ 
рядов керам и ческих  горелок, биу-" 
три печи расположены огнеупорньЛ 
перегородки, разделяющие п р о с Л  
ранство на радиантные и к о н в е Л  
тивную камеры. Нефтяное сы р Я  
попадает сперва в конвёктивну!^

Рис. 9.8. Трубчатая печь бес
пламенного горения;
1. 2. 5 — радиантные трубы ; 3. 7 — 
перегородки; 4 — беспламенные го
релки; в  — трубы конвективной 
камеры
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Змеру, а затем в радиантные секции, расположенные у  перего- 
ь 1()К, под сводом и на поду печи. Газовое топливо сгорает в 
j пммических горелках; керамические плитки раскаляются и на
б и в а ю т  радиантные трубы путем излучения. Дымовые газы  прохо- 
чЯт конвективную камеру, нагревая расположенные там трубы.
' Основной аппаратурой перегонки нефти и разделения продук
том переработки нефти на фракции сл уж ат  ректификационные ко- 
чонны различных типов. При ректификации происходит много- 
ь иное контактирование паров и жидкости, позволяющее разде
лить нефть и нефтепродукты на фракции, различающиеся по тем
пературе кипения. На нефтеперерабатывающих заводах (НПЗ) 
применяют главным образом барботажные колпачковые ректифи
кационные колонны тарельчатого типа, имеющие 30—60 тарелок. 
Процессы каталитической деструктивной переработки нефти (кре
кинг) проводят в каталитических реакторах, обычно имеющих з о 
ну каталйза и зону регенерации потерявшего активность катали- 
за гора. Применяют реакторы со взвешенным (кипящим) слоем к а 
тализатора и с движущ имся катализатором. Помимо основных ре
акционных аппаратов на НПЗ имеется вспомогательная аппара
тур а— теплообменники, сборники, конденсаторы и др.

Прямая перегонка нефти. При перегонке нефти получают фрак
ции (дистиллаты), температуры отбора и выход которых при пе
регонке отдельных видов нефтей представлены в табл. 9.2.

Перегонку нефти осуществляют на одно- или двухступенчатых 
установках. В одноступенчатых установках перегонку ведут при 
атмосферном давлении с получением моторных топлив и мазута , 
кморый применяют как  топливо или для дальнейшей переработ
ки. Более рационально (меньший расход топлива) применение 
двухступенчатых атмосферно-вакуумных установок; на первой сту- 
пенц под атмосферным давлением получают моторные топлива и 
мазут, а на второй ступени при пониженном давлении выделяют 
•<< мазута смазочные масла и гудрон, перерабатываемый в пек, ас-

Н '‘ б л и ц а  9.2. Выход дистиллатов на двухступенчатых 
а ,мосферцо-вакуумиых установках перегонки нефти

Дистнллат
Температуры 

отбора, *С

Выход, массовые доли в %

Туймаэниская
нефть

Ромашкии- 
ск ая  нефть

Грозненская 
(парафинн- 

стан) нефть

Капиц До 17а 20,0 18,6 14,5
: . Нгроин 160—200 — — 7,5
*°РОСИН 200—250 10,0 9,5 18.0
, . и 'ельное топливо 2 4 0 -3 5 0 17,5 17,5 5.0

230—370 25,0 25,4 25,0
СТат°к —  гудрон 350—370 25,0 26,5 2 7 - 3 0

Д а , !1 11 " м с ч ■ н и е. Температуры отбора масляных фракций (фракций м азута ) при ос- 
ичн°м давлении 0.008—0.011 М Па.
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Рис. 9.9. Принципиальная схема атмосферно-вакуумной перегонки нефти
/ — трубчатая печь; 2 — газосепаратор; 3 — теплообменник; 4 — ректификационная к _ _  
атмосферного давления; 5 — отгонная (отларная колонна); 6 — холодильниккондевЯ  
7 — вакуум н ая  ректификационная колонна; / - л е г к и й  бензин; II — углево до родн ы й !
/// — нефгь; I V — водяной пар; V — тяж елы й бензин; VI — керосин; VII — легкое д ц  
ное топливо; VIII — тяж елое дизельное топливо (тяж елы й газойль); IX — м азут- X-  
конденсируемые газы : XI — м ало вязкая  масляная ф ракция; XII — ср едн евязкая  мае 
ф ракция; XIII — в я зк ая  масляная фракция; X I V — гудрон

фальт, нефтяной кокс. Перегонка мазута  производится под ва| 
умом во избежание расщепления тяжелых углеводородов. Cxel 
атмосферно-вакуумной установки показана на рис. 9.9. j j

Нефтяное сырье последовательно проходит через теплообмен! 
ки, где нагревается до ~-175°С за счет теплоты фракций 1 
мосферной и вакуумной перегонки, и поступает в трубчатую пв| 
где нагревается до ~350°С. Парожидкостная смесь lit т р у б ч в  
печи подается в нижнюю часть ректификационной колонны ати 
сферного давления, где происходит испарение летучих ф р а к ц и Г  
отделение паров от жидкого остатка — мазута . По высоте к о л о !  
в точно определенных интервалах температур ведется отбор д« 
тиллатов — продуктов перегонки. Отобранные дистиллаты охда  
дают в теплообменниках и водяных холодильниках. Бензинов| 
дистнллат частично возвращают на орошение колонны.

М азут (~ 5 5 %  от массы сырья) из нижней части первой Я 
лонны нагревают в трубчатой печи до 400—420°С и н а п р а в л я ю т ] 
ректификационную колонну, работающую при остаточном д а в л е Я  
0,005—0,008 МПа. Пары летучих продуктов поднимаются в в е Д  
отбираются по высоте колонны и конденсируются в виде широйш 
масляных фракций различной вязкости. Сверху колонны вывоДШ 
на охлаждение и конденсацию пары тяжелого газойля, ч а с т ь ^ Г  
возвращают на орошение колонны. Снизу колонны отводится ЖЙ
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- остаток — гудрон. В нижнюю часть обеих ректификационных 
в!,,,!!!! подают острый пар для снижения температуры внизу ко- 

г ' |11Ы и облегчения условий испарения легких фракций. 
^Н еф тепродукты , получаемые на атмосферно-вакуумных уста- 

J  ,к а х, —  бензиновые, лигроиновые, керосиновые, газойлевые и 
тяные дистиллаты— очищают от сернистых и кислородных сое

динений и после добавления присадок, улучшающих их качество, 
Используют как  топлива и смазочные масла. Бензины прямой пе- 
Егонки  содержат главным образом парафиновые и нафтеновые 
Ею иодороды и характеризуются низкими октановыми числами в 
■педслах 50—70; бензины с более высоким октановым числом по- 
л, /ают путем крекинга.
'•  Крекинг нефти и нефтепродуктов. Процессы крекинга делят на 
термические и термокаталитические. При т е р м и ч е с к и х  про-  
ц , с а х  расщепление углеводородов (собственно крекинг) проис
ходит 1юд действием высоких температур и давления; наряду с 

расщеплением происходят вторичные процессы синтеза углеводо
родов, более стабильных в этих условиях, в том числе непредель
ных углеводородов. При всем многообразии химических превра
щении при термическом крекинге можно установить закономер
ность распада и синтеза углеводородов. Направление химических 
превращений определяют по изменению термодинамических хар ак 
теристик индивидуальных углеводородов в зависимости от темпе- 
p. I\ ры. Па рис. 9.10 показано изменение свободной энергии обра
зования углеводородов AG кДж/моль с температурой. Как видно 
Из рис. 9.10, термодинамическая устойчивость углеводородов по
нижается с повышением температуры и с увеличением молекуляр- 
н й массы. При высокой температуре наиболее устойчивы арома
тические соединения и олефины, которые склонны к вторичным 

Мнакциям, например полимеризации. Таким образом, высокие тем
пературы ведут к накоплению ароматических углеводородов, а так- 

простейших олефинов в продуктах крекинга. При высоких 
Вемпературах термодинамически 

В| 'Можен распад углеводородов 
*а элементы, в результате чего 

'Нее равновесие системы сдви- 
Г;‘е | с я со временем в сторону во-

■ Д орода, метана и углеродистых 
к в е щ ч т в  — кокса, смол. Поэтому 
BJ- 'h  получения максимального 

Г ы,ХоДа ароматических соедине- 
Г *  и олефинов (этилен) важ- 

в 1с'||||!нм фактором технологиче- 
Щ к°го режима является строго 
Т £ | ановленное время пребывания 

J eare„TOB в реакторе.
большинство реакций терми-

500 500 700 900 1100 1500 1500 
Температура, К

Рис. 9.10. Зависимость свободной 
энергии образования углеводоро
дов (на 1 моль С) от темпера
туры
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органического синтеза. Бензины термического крекинга характе^И  
зуются сравнительно небольшим октановым числом (около 70]^| 
низкой химической устойчивостью и не могут непосредственно Л  
пользоваться в автомобильных двигателях. Д ля  этого необходиИ  
дополнительная переработка и стабилизация крекинг-бензинЯ 
Крекинг-остаток служит высококачественным котельным топливом

Все химико-технологические системы термического креки н г*  
а т акж е  пиролиза и коксования нефтяных остатков включают т р )Л  
чатые печи (см. рис. 9.7, 9 .8), служащ ие реактором для нагреш  
сырья и химических превращений. На рис. 9.11 представлена y f l  
рощенная технологическая схема термического крекинга с рецищ 
куляцией жидких потоков — средней и тяжелой фракций. С ы рЛ  
через ряд теплообменников подают в нижнюю часть колонны. Д р Я  
гую часть сырья подают в испаритель низкого давления для допоЯ 
нительного подогрева. Из испарителя поток сырья, обогащении! 
тяжелыми фракциями, так ж е  подают в ректификационную колой 
ну. Из нижней части колонны весь тяжелый рециркулят намрав 
ляют в печь легкого крекинга при 470—490°С. Из средней части 
колонны средний газойлевый рециркулят направляют в печь г л *  
бокого крекинга при 530—545°С. Продукты крекинга из обеих п !  
чей подают в выносную реакционную камеру для углубления крЛ 
кинга и далее в испаритель высокого давления (0,8— 1,2 МП1Л 
Здесь отделяется крекинг-остаток, направляемый через редукци<Л 
ный вентиль в испаритель низкого давления (0,15—0,3 М П а) .  Я  
нижней части этого аппарата отводят крекинг-остаток (55—60 % ■  
а из верхней части выводят средние продукты крекинга, р а зд ел и  
емые в газосепараторе на газойль ( ~ 5 % )  и несконденсироваи 
шиеся газы. Легкие продукты крекинга выводят из верхней част* 
ректификационной колонны и разделяют в сепараторе на крекнВЯ 
бензин (20—30%) и крекинг-газ ( ~ 5 % ) .

П и р о л и з  проводят в широком интервале высоких темпера* 
тур (600— 1000°С) в зависимости от вида сырья — углеводороднья 
газы, газовый бензин (конденсат), керосин, газойль. Давление п Д  
пиролизе применяют от атмосферного до 0,2—0,3 МПа. ЦелевШ  
продукты пиролиза — этилен и другие непредельные углеводородЯ 
а такж е  ароматические углеводороды — бензол, толуол, ксилол. Я

К о к с о в а н и е  н е ф т я н ы х  о с т а т к о в  — это термические 
крекинг мазута , гудрона, крекинг-остатков прн 400—500°С с ц ель*  
получения жидкого топлива и электродного кокса.

К т е р м о к а т а л и т и ч е с к и м  п р о ц е с с а м  относятся катж  
литический крекинг, риформинг, гидрокрекинг и другие к а т а л и т щ  
ческие процессы переработки нефмгпродуктов. Каталитические ме* 
тоды имеют большие преимущества перед термическими: 1) выс® 
кая  скорость каталитических реакций, благодаря чему процесс B j  
дут  в более мягких условиях и в меньшем реакционном о б ъ е в  
т. е. при меньших энергозатратах. В присутствии к атал и зато р е  
скорость химических превращений в сотни и тысячи раз выше, ^ Я
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при термическом крекинге; 2) увеличение выхода бензиновой 
фракции; 3) возможность получения продуктов заданного состава,
о том числе высококачественного моторного топлива и газового уг- 
тенодородного сырья для  химической промышленности; 4) возмож- 

j йость переработки серосодержащих нефтепродуктов, т ак  к ак  сер
нистые соединения гидрируются с переходом в газовую фазу.

Реакции углеводородов на катализаторах имеют цепной хар ак 
тер. Катализаторы термокаталитических процессов должны обла- 

I дагь высокоразвитой поверхностью, высокой активностью, устойчи- 
ностью к контактным ядам , в том числе к сернистым соединениям, 

т о м и м о  этого, условия работы катализаторов требуют их повы
шенной механической прочности и простоты регенерации. Повы
шенная прочность необходима, т а к  к ак  крекинг ведут, к ак  пра
вило, во взвешенном слое или в потоке движущ егося катализатора, 
т. е. в условиях трения зерен друг о друга . Регенерация после к а ж 
дого цикла требуется потому, что в процессе крекинга поверхность 
катализатора блокируется слоем углеродистых веществ.

К а т а л и т и ч е с к и й  к р е к и н г  ведут при 450—500°С и 0,05— 
0.1 МПа. С расщеплением углеводородных цепей на катализаторе 
плут и реакции деалкилирования, изомеризации, циклизации, гид
рогенизации, дегидрогенизации и изомеризации. Скорость к а т а 
литического крекинга определяется лимитирующей стадией гете
рогенного катализа ; при высоких температурах, когда велика 
скорость химических реакций, процесс идет в диффузионной об
ласти, т. е. лимитируется скоростью диффузии молекул сырья к 
внутренней поверхности зерен катализатора. При умеренных тем
пературах процесс идет в переходной или кинетической области 
и его скорость зависит от температуры. Последовательность кре
кинга отдельных видов углеводородов определяется скоростью а д 
сорбции их на внутренней поверхности зерен катализатора. В пер- 
вую очередь происходят превращения олефинов, нафтенов и аро
матических углеводородов с боковыми цепями. Деалкилирование 
ароматических углеводородов ведет к образованию олефинов и 
простейших ароматических соединений. Нафтеновые углеводороды 
Дегидрируются и расщепляются по С—С-связи с разрывом кольца
11 Деалкилированием. Олефины, образовавшиеся при крекинге, рас
цепляются по С —С-связям, изомеризуются и гидрируются с обра- 
3()|>анием циклических и ароматических соединений. Гидрирование 
(,;,сфинов идет за счет дегидрирования тяжелых продуктов уплот
нения; оно способствует повышению стабильности бензинов. П а
рафиновые углеводороды подвергаются расщеплению и изомери- 
аЧии. Таким образом, в жидких продуктах каталитического кре- 
И||га накапливаются изомерные соединения и простейшие арома- 
“'•еские углеводороды, повышающие октановое число крекинг- 
е,|зина. Одновременно образуются твердые продукты уплотнения.

Зависимость выхода бензина от режимных условий — времени
I ''"такта реагентов с катализатором т и температуры t — показана
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на рис. 9.12. Из рисунка 
что начавшийся при /н п 
разложения углеводородов 
ряется с повышением темп 
ры и выход бензина ха у в 
вается (прн постоянных 
нии и времени пребывания 
акторе). Максимальный j 
бензина соответствует опт^ 
ной температуре (/опт), при 
рой еще не происходит Я  
легких углеводородов. Даг 
не влияет на скорость 
углеводородов, но повышен^ 

ления увеличивает содержание жидких продуктов. Кривая ! 
симости хо = f( t )  аналогична кривой Xo= 1(Р )  и т а к ж е  имеет 
симум. С увеличением времени пребывания т выход бензин 
вышается до определенного максимума (т0Пт); затем нач 
преобладать процессы газо- и коксообразования. Обычно ст 
превращения поддерживают в пределах 50—70% за один о( 
реагентов через реактор.

Сырьем каталитического крекинга сл уж ат  широкие фра 
прямой гонки нефти в двухступенчатых установках, в первую 
редь газойль. Катализаторами являются аморфные и кристал 
ские алюмосиликаты (цеолиты). Сферические зерна катализ; 
содержат обычно 15% цеолита, включенного в аморфную а 
силикатную матрицу.

На промышленных установках контакт катализатора с п« 
сырья осуществляется: 1) в плотном слое движущегося сверху 
катализатора; 2) во взвешенном (кипящем) слое катализ»  
3) в восходящем потоке взвеси катализатора. В любом слу^ 
каталитическом реакторе имеются зоны реакции (катализвЖ  
генерации, между которыми циркулирует катализатор. ДлЩ 
кинга в плотном слое применяют крупносферические (d3= 4 - r ®1 
для  реакторов кипящего слоя — микросферические, а для в(| 
дящего потока — пылевидные катализаторы. В результате катв 
на зернах катализатора откладывается кокс, а к т и в н о с т ь  бь! 
падает. Поэтому катализатор непрерывно отводят на регенер* 
которая производится выжиганием кокса в потоке воздух**; 
этом температура катализатора повышается до 600°С и, во 
щаясь в реактор, катализатор служит дополнительным тепл®, 
телем. je

На рис. 9.13, 9.14 показаны схемы установки к а т а л и т и ч в  
крекинга с плотным слоем движущегося катализатора и ре* 
с кипящим слоем катализатора. На агрегате с движущимся 
лизатором сырье из трубчатой печи направляют в реактор, 
бункера поступает регенерированный катализатор. Проходя

Рис. 9.12. Зависимость выхода 
бензина каталитического крекинга 
xt  от времени пребывания сырья 
в реакторе ( I )  и температуры (2)
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В  катализатор крекирует сырье и за счет теплопередачи под- 
Р кГ°, от температуру в реакторе на уровне 450—500°С. Перед 
ТР*"1* опием в регенератор катализатор обрабатывают паром для 
^ К п , п  легких углеводородов с его поверхности. Продукты кре- 

' -1ЯТ из реактора в ректификационную колонну для раз- 
, а зовой, бензиновой и тяжелой фракций. В регенератор 

ivиной непрерывно подают воздух для выжигания кокса. 
^ К .щ и с с я  дымовые газы направляют в котел-утилизатор для 

пара. Регенерированный катализатор поступает в пнев- 
К к с п  фтирующее устройство, в котором он сж аты м  воздухом 
TTpUu подается в бункер, из которого вновь подается в реактор. 

*дост;пок этого метода — неполное использование внутренней по- 
Схносп! зерен катализатора вследствие диффузионных тормо
зни

JH aip iic .  9.14 показан один из типов реакторов с кипящим слоем 
тализатора, в котором зона регенерации расположена над зоной 
гтализа. Пары сырья подают в нижнюю часть реактора под рас- 

д е л ительную решетку. Отработанный, блокированный коксом 
тализатор под давлением горячего воздуха эжектируется и под- 
мается из зоны катализа в зону регенерации по катализаторо- 
воду. Гуда ж е  под распределительную решетку регенератора по

ДымоНые газы 
♦ Отход.^ 

Разы

ш т г
^«Ин: каталитическогоСхема n u  » u w i i i  I m v v n u i  V»

■ Т  ь плотном слое движущего-

£  J — р«геяер»тор; Л -
ки|> реактор: 4 — бункер; 4 — 
<:м“ик; 7 — воздуходувки

Пары nipt я

Рис. 9.14. Реактор крекинга в кипящем 
слое катализатора:
/, в  — циклоны; 2 — каталиэаторные трубки; 
3 — регенератор; 4, 9 — распределительные ре
шетки; 5 — переточная тр уб а ; 7 — каталити
ческий реактор ; 8 — подъемный каталиэато- 
ропровод
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дают воздух, необходимый для образования взвешенного слоя и Я  
жигания кокса с поверхности катализатора. Дымовые газы, п р Л  
дя  через циклон регенератора, освобождаются от унесенных ч а с К  
катализатора, который по трубам возвращается в кипящий с Я  
Регенерированный катализатор опускается в зону катализа п о Я  
реточным трубам — катализаторопроводам. В нижней части р е й Я  
ра (отпарная зона) отработанный катализатор обрабатываю т]® , 
рым водяным паром для удаления паров нефтепродуктов с е го Я  
верхности. Парогазовую смесь продуктов крекинга выводят из в е С  
ней части реактора (зона катали за ) ,  направляют на р а з д е л е н м ,  
переработку. Время пребывания катализатора в зоне к а т а л и з а »  
ставляет от 1,5 до 6 мин. ■

В зависимости от вида сырья и типа катализатора выход бЖ 
зина составляет до 50% газов С|—С4— 16—22%, кокса — д о *  
и крекинг-остатка — до 20%.

К недостаткам реакторов кипящего слоя относится их гидроА. 
намический режим, близкий к режиму полного смешения, что сВ> 
ж ает  скорость процесса (см. гл. 3 ) .  Д л я  устранения этого н е д о е в  
ка проектируют реакторы с секционированным взвешенным с л Я  
катализатора; процесс происходит ступенчато при противотоке Ж 
рогазовой смеси и мелкозернистого катализатора. В секционин- 
ванпых реакторах интенсивность процессов крекинга и регенеЖ 
ции резко возрастает. ?

При каталитическом крекинге октановое число крекинг-бензЯ 
составляет 78—85. Д ля  получения высококачественных б ен зи н о в  
высоким октановым числом, а такж е  индивидуальных ар ом ати Я  
ских углеводородов применяют риформинг. Исходным п р о д у кте  
риформинга сл уж ат  низкооктановые бензины термического и к ^ Я  
литического крекинга. г

К а т а л и т и ч е с к и й  р и ф о р м и н г  осуществляют в водоров- 
содержащей среде при участии бифункциональных ал ю м о м о л и б в  
новых (M oO -f- А Ь О з ) или платиновых катализаторов, нанесенныхЯ 
активные алюмосиликатные или оксидные носители. На к а т а л и Я  
торах риформинга происходят одновременно реакции д е ги дри роЯ  
ния — циклогексанов в ароматические углеводороды, параф нновЯ 
в олефины; дегидроциклизации нормальных парафинов в а р о м а т  
ческие углеводороды; изомеризации нормальных парафинов в и Я  
парафины. Воздействие водорода препятствует коксообразованнюЯ 
длительность работы катализаторов возрастает поэтому до н е с к о р  
ких месяцев. Водород насыщает непредельные углеводороды и г Л  
рирует сернистые соединения, что способствует стабильности и о б Я  
сериванию получаемого бензина. В -^ з у л ь т а т е  риформинга образу*" 
ется водородсодержащий газ, циркулирующий в системе, и ж и д кЯ  
фракция, которая используется как  высококачественное топливо лШ 
двигателей или как  высокооктановая добавка (октановое ч и сЯ  
~ 9 5 )  к автомобильным бензинам. Из жидкофазного продукта Р «  
форминга выделяют так ж е  ароматические углеводороды.
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различают несколько видов риформинга — в частности плат- 
0[,минг и гидроформинг. П л а т ф о р м и н г  производят в фнльт- 

BV!OiueM слое платинового катализатора, нанесенного на фтори- 
к,„анный оксид алюминия, при 480—510°С и давлении водорода 
| 1 МПа. Г и д р о ф о р м и н г  ведут в кипящем слое алюмомо- 
„пбденового катализатора под давлением водородсодержащего газа  
1 7__1,9 МПа.
Г’ к  г и д р о г е н и з а ц и о н н ы м  каталитическим процессам неф- 

■^„ереработки относятся такж е  гидрокрекинг и гидроочистка неф- 
•ямых фракции. Г и д р о к р е к и н г  — процесс деструктивного гид- 
р1! ,нания тяж елых нефтяных фракций с насыщением продуктов 

Еасщепления водородом. Продукты гидрокрекинга — бензин, реак
тивное и дизельное топлива, не содержащие сернистых и азотистых 
соединений, а так ж е  олефинов. Процесс ведут в две стадии: на 
не ч*ой гидрокрекинг происходит на катализаторах, устойчивых к 
д, icгнию сернистых соединений, — алюмокобальтмолибденовых к а 
тализаторах, на которых происходит гидрооблагораживание сырья 
(i идрнрование сернистых и азотистых соединений) и его частичный 
крекинг. На второй стадии — на катализаторах, содержащих ме- 
т 1.ты VI и VIII групп (Со, Ni, W, P t) ,  нанесенных на алюмоси- 
ликатные носители, происходят глубокие превращения углеводо
родов и их насыщение водородом.

Г и д р о о ч и с т к а  служит основным, наиболее эффективным 
способом очистки нефтепродуктов.

Очистка нефтепродуктов. Нефтепродукты, полученные прямой 
гонкой и крекингом, содержат примеси, недопустимые в условиях 
эксплуатации моторных топлив и смазочных масел: олефины, сер
нистые, кислородные и азотистые соединения. Эти примеси — при
чина нестабильности свойств нефтепродуктов, полимеризации и 
окисления углеводородов с образование осадков, нагара в цилиндр 

двигателей, коррозии их металлических частей. Очистка неф
тепродуктов— необходимая, завершающая стадия их производст-
11 Применяют химические и химико-физические методы очистки — 
обработка щелочами и серной кислотой, гидроочистка, абсорбция, 
аДсорбция.

О ч и с т к а  щ е л о ч а м и  (NaOH) применяется для удаления 
киелых и сернистых соединении — нафтеновых и жирных кислот,
сероводорода.

С е р н о к и с л о т н у ю  о ч и с т к у  нефтепродуктов производят 
К()пцентрированной (90—93%-ной) серной кислотой с целью у д а 
р н а я  олефинов, смолистых, азотистых и сернистых соединений. 
' результате очистки образуются большие количества отходов — 
К||слого гудрона», который трудно утилизировать. Аппаратура 

1 Ромоздкая, требуются большие количества реагента — серной кис- 
Г°ты.
, • 1анбольшее распространение получила г и д р о о ч и с т к а ,  ос- 
[°панная на гидрировании нефтепродуктов при участии селектив-
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них катализаторов (алюмокобаль|Молибденовых или алю мА^ 
кельмолнбденовых) прн температуре 350—400°С и д авл ен и ям и  
4 МПа. В этих условиях происходит гидрирование соединений с^Е 
азота и кислорода с образованием очищенных угл ево д о р о д о в !  
продуктов гидрирования, легко удаляемых в газовую фазу — сШ. 
водорода, аммиака , паров воды. Одновременно гидрируются 
сыщенные углеводороды — олефины и диены с о б р азо ван и е м ^ ®  
бильных предельных соединений. Применение гидроочистки пс^В 
ляет использовать для переработки высокосернистые нефти, j  

А б с о р б ц и о н н ы е  м е т о д ы  основаны на и з б и р а т е л е н  
растворении вредных примесей с помощью селективных р а с т ^ ^ |  
телей— нитробензола, дихлорэтилового эфира, фурфурола и др.Ж. 
генерация растворителей производится их перегонкой. Очистка I E  
мощью избирательных растворителей наиболее широко п р и м ея Н  
ся для  смазочных масел. Ж

А д с о р б ц и о н н ы е  м е т о д ы  заключаются в смешении н е ф .  
продуктов с адсорбентами, состоящими из оксидов кремния, аш- 
миния и других металлов, «отбеливающими» глинами, бокситаЖ 
силикагелем, синтетическими цеолитами; на поверхности а д с о м К  
тов сорбируются примеси — соединения серы, азота, полициклИ- 
ские соединения, смолы, диолефины, а такж е  остаточные к о | К  
ненты предыдущих ступеней очистки — растворители, кислый В -  
рон и др. Очистку производят в адсорберах колонного типа К  
протнвоточном движении адсорбента и нагретой очищаемой ф Л * 
ции. Этот метод применяется в основном к ак  завершающая с т я А  
очистки нефтепродуктов, в частности масел, так  как  а д с о р ^ В  
обеспечивает высокую ступень очистки. »

Газообразное топливо. К газообразному топливу относятся п » -  
родный газ, попутные газы нефтедобычи, заводские у глеводо|В  
ные газы нефтепереработки, а такж е  коксовый и генераторный®

Т а б л и ц а  9.3. Состав природных и попутных нефтяных газов

Объемные доли. %

М есторождение
СН. С .Н , С ,Н , С .Н .. С .Н „ 

и выше
C O j!*  

>1 ДЯ

Природного газа :
0,5]Ставропольское 98,9 0 3 0.2 0,1 —

Оренбургское 83.8 4,6 1.6 0,8 1.9 6 . 1
М едвежье 97,3 1.0 0,1 0,2 0.2 1,3]
Дашавское 98,3 0.33 0,12 0,15 __ O.efl
Газли 95,6 2,1 - 0 ,3 0.2 0,2 1.61
Уренгойское 87,7 5,0 2,1 0,8 3,3 !.1

Попутного газа :
8.6 ]Туймазинское 43,6 19,5 18,6 6,9 2.8

Самотлорское 86,5 3.2 2,6 3.9 3,1 0.71
Ромашкинское 46,5 21.4 14,4 ' 4,5 2,2 11.01
Грозненское 30,8 7.5 21,5 20,4 19,8 - Л
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т
- 1ц ц а  9.4. Примерные составы газов нефтепереработки

М ассовые доли в %
I I  .р  .есс нефте- 
I  ::с;ерлботки СН, с ,н , С,Н, с ,н » С.Н„

(ИЗО) С.Н. с ,н . с ,н , с 4н .
(изо) н .

■^.рмичесгай  
X '..фазный кре-

16,0 17,0 21,5 14.5 5,0 2.5 9.0 9.8 4,5 0,2

ки
1 1 иролнз кероси- 41,4 8,3 1,0 5,4 — 22,0 14,5 П.7 — 0,56

И ],- лптнческий 
Lp, i i ir газойля* 

.лптнческий 
■форминг бензи-

3,4

13,0

2.8

21,0

10,7

32,0

5,8

16,0

25,2

12,0

4.5 23,8 15,9 7,8 0,1

6,0

П I о к р с ки н г  
IT** лого Листил-
1 j a i  сырья

6,9 14,0 44,7 10,4 24,0

* На цсолитсодержащеы катализаторе. 
** На платиновом катализаторе.

■см. разд. 6 этой главы ) .  В табл. 9.3 приведены усредненные Дан
ии! о составе природных и попутных нефтяных газов некоторых 
и (рождении в СССР, а д табл. 9.4 дан примерный состав газов, 
образующихся при основных процессах переработки нефти.

Из табл. 9.3, 9.4 видно, что природные газы состоят главным 
рбразом из метана и небольших количеств других парафиновых 
у .юнодородов, тогда к ак  состав попутных нефтяных газов и осо
бенно газов переработки нефти разнообразен. Однако газы неко- 
*  их месторождений имеют состав, резко отличающийся от даи- 

■4i,ix табл. 9.4; так , попутный газ недавно вошедшего в строй Астра
х ан ск о го  месторождения содержит до 60% H2S и будет служить 

лпнтельным источником серы для химической промышленно- 
I е ; особенность этого месторождения — так ж е  высокое пластовое
■ Давление — около 60 МПа.
Н  В настоящее время добыча и переработка газообразного топлн- 

развиваются в особенно широких масштабах и наиболее быст- 
в Ь1'Ч| темпами. Годовая добыча природного газа в СССР состав- 
Т ! !ег более 670 млрд. м\ а к 2000 г. должна достигнуть 

млрд. м3. Постепенно увеличивается использование попутных
■  аз°н нефтедобычи. Сейчас полезно используется около 80% по- 

’ " imx газов, а к 1990 г. предполагается использование не менее
V  о попутных газов.
1  Природный газ  — высококачественное топливо; он сгорает прак- 
ь °ски полностью без образования дыма и токсичных веществ при 
rij ° к°м КПД топливных устройств. Он транспортируется по ма-

■ е Ч^льным газопроводам и хранится в сжиженном состоянии
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в компактных емкостях. Стоимость добычи природного гг  
ставляет всего 10% от стоимости добычи угля. Природный г я  
жит топливом на ТЭС, в промышленности и в быту. Он Пре 5 
ляет  собой ценнейшее сырье химической промышленности 
числе — исходный реагент в производстве аммиака , метанол 
дорода и органических полупродуктов.

Попутные газы нефтедобычи и в особенности газы нефтеп 
ботки, содержащие много олефннов, сл уж ат  незаменимым, » 
лее дешевым сырьем для промышленности органического Я  
и л.пя развивающейся промышленности микробиологпческоЖ 
теза. Сжиженные парафиновые углеводороды, полученные С 
лением попутных газов и газов нефтепереработки (пропан, бЭ 
являются высококачественным топливом для автомобильный 
гателей, менее опасным для атмосферы, чем бензин.

Газообразное топливо после подготовки передается потвГ 
лю, а углеводородное химическое сырье помимо подготовке 
вергается разделению на компоненты. Подготовка газа з а к л в  
ся в отделении от него конденсата («газового бензина»), 
удалении тяжелых парафиновых углеводородов и сернистых f  
нений. Осушку можно вести адсорбционным методом, прС 
твердые поглотители влаги — силикагели, алюмосиликаты. (S 
ка от сернистых соединений необходима во избежание отрав? 
катализаторов при переработке углеводородного сырья в я  
ской промышленности. Д ля  очистки газов от сернистых ей! 
ний чаще всего применяют абсорбционный метод этаноламга 
очистки, осуществляемой по циклической схеме.

Разделение углеводородного сырья на фракции или ком№ 
ты необходимо для дальнейшей переработки в органические 
продукты — спирты, кетоны, альдегиды, кислоты и др.: оно 
ходимо такж е  для получения автомобильного топлива. Методы 
деления зависят от состава газа (газа термического креки^Р 
талитического крекинга и др.) и основаны на сочетании фШ 
химических процессов ректификации, абсорбции, адсорбции я 
денсации путем глубокого охлаждения. Методы разделения г а ' 
смесей рассмотрены в гл. 7. Подготовку природного газа сов»* 
с конденсатом, а т акж е  разделение газов на компоненты ос* 
вляют комплексно на автоматизированных блочно-компле" 
установках.

После подготовки газы передают потребителям на любые 
стояния с помощью магистральных газопроводов и сопутствуя 
им оборудования — насосных и компрессорных станций в б л .  
комплектном исполнении, г а зо т у р б и н а х  агрегатов и др. В М  
построены и строятся мощные лини газопроводов п р о тяж ен ^  
сотни тысяч километров, передающие углеводородные газыЩ 
во все районы страны, а так ж е  на экспорт.



хцМИЧЕСКАЯ ПЕРЕРАБОТКА 
рДОГО ТОПЛИВА

J ,  п,1 переработки твердого топлива основаны на гетерогенных, 
■гцшым образом некаталитических, процессах в системах Т—Г, 
к: К—Г и многофазных, осуществляемых при высоких темпера- 

При нагревании в различных условиях каменный уголь и 
f '  и ие виды твердого топлива претерпевают сложные изменения, 
Щдушие к образованию новых твердых, жидких и газообразных 

■одуктов. Методы высокотемпературной (пирогенетической) пе- 
■работки твердого топлива можно разделить на три основных на- 
L  тления: пиролиз, газификация и гидрогенизация.
Г П и р о л и з  — это нагревание топлива в закрытых реакторах 

доступа воздуха, сопровождаемое глубокими деструктивными, 
цмическими превращениями компонентов топлива. Химические 

доенращения при пиролизе —это в основном расщепление крупных 
[делскул и вторичные превращения продуктов расщепления — их 
полимеризация, конденсация, деалкилирование, ароматизация и 
др. И зависимости от назначения получаемых продуктов пиролиз 
п[ пюдят в различных интервалах температур. Низкотемператур
ны) пиролиз, называемый п о л у к о к с о в а н и е м ,  осуществляют 
при нагреве топлива до конечной температуры 500—580°С, а высо
та температурный пиролиз, называемый к о к с о в а н и е м ,  — при 
ш евании до 900—1050°С. Существует и промежуточный про- 

|ц* — среднетемпературное коксование при нагревании топлива 
Д( конечной температуры 700—800°С.

Г а з и ф и к а ц и я  — это превращение органической части твер
дого топлива в горючие газы путем неполного окисления воздухом, 

Н и ян ы м  паром или их смесями в газогенераторах при тёмпера-
■  |ч- около 1000°С. Высокая температура в газогенераторе дости
гается за счет экзотермических реакций компонентов дутья  с топ-
■ о ю  м.

Г и д р о г е н и з а ц и я  (гидрирование)— это обработка топли- 
Р 1 водородом при высоких температурах и давлении в присутствии 
Р еализаторов ; при гидрогенизации происходит превращение ис- 
г  июго топлива в новые жидкие, газообразные и твердые продук- 
р .  обогащенные водородом.

-  •ак как  в мировом топливном балансе повышается роль твер- 
Р '  о топлива, то во всем мире разрабатывают методы (а такж е  
РГоисходит возрождение прежних методов на новой основе) полу- 
■^"чя нз углей и сланцев дешевого жидкого и газообразного топ- 
■""а, а такж е  химического сырья.

Коксование. Метод переработки каменных углей нагреванием 
м Доступа воздуха до 900—1050°С в коксовых печах называется 
|'ксованием. Первичными продуктами коксования являются твер- 

остаток — кокс и летучие вещества — коксовый газ. Сырьем 
4 коксования сл уж ат  коксующиеся угли, способные при 350—
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400°С переходить в пластичное состояние и дающие прочный и 
ристый металлургический кокс. Д ля  коксования применяют см 
(шихты), составленные не только из коксующихся углей, но и 
углей других марок. Использование шихты позволяет расшир 
сырьевую базу коксовой промышленности.

По масштабам производства коксование занимает первое к 
то среди существующих методов переработки топлива. Масшт 
коксования определяются мощностью черной металлургии — 
плавкой чугуна, потребляющей около 80% кокса, и литейным 
изводством.

Коксование — производство, основанное на полном к< 
лексном использовянии всех компонентов сырья — каменного yd 
Коксохимическая промышленность одновременно с коксом 
батывает сотни химических продуктов, полупродуктов и моно 
ров — сырье химической промышленности. Из коксуемой ших 
получается в среднем ( %) :  кокса — 65—80; смолы — 3—5; сыр 
бензбла 1— 1,1; сульфата а ммония — 1 — 1,2; коксового газа  — 1 
18 (310—340 м3 на 1 т сухой шихты).

К о к с  — твердое пористое вещество (пористость около 50, 
свойства которого определяются требованиями металлургии, в п 
вую очередь условиями работы доменных печей. Помимо пори 
сти кокс должен обладать высокой механической прочностью, т 
лотой сгорания не менее 31 400 кДж/кг. Ситовой состав кокса д 
жен быть в пределах 25—80 мм в поперечнике.

П р я м о й  к о к с о в ы й  г а з ,  выходящий из коксовой печи, 
держит неконденсирующиеся газы, пары каменноугольной смо 
бензольных углеводородов и воды. После конденсации смолы, б 
зольных углеводородов, воды и абсорбции аммиака получае 
о б р а т н ы й  к о к с о в ы й  г а з  состава (объемные доли в %| 
Н2 — 5 4 - 5 9 ;  СН« — 2 3 - 2 8 ;  СО — 5 ,0 - 7 ,0 ;  N2 — 3 —5; CmH l  
2—3; С 0 2 — 1,5—2,5; 0 2 — 0,3—0,8. Теплота сгорания о б р а т и  
коксового газа  — 16 7 0 0 — 17 200 кДж/м3. Он применяется к ак  S  
ливо главным образом для обогрева коксовых и доменных печей,, 
т ак ж е  к ак  химическое сырье (после разделения на фракции— , 
дородную, метановую, этиленовую и другие методом глубокого I  
лаж дения).

С м о л а  к о к с о в а н и я ,  конденсирующаяся при о х л а ж д е ^  
прямого коксового газа , содержит до 1000 индивидуальных хиЦ 
ческих соединений, из которых удалось выделить около 300. См 
коксования разделяют на фракции, из которых затем выделя! 
индивидуальные вещества или их смеси (м асла) .

С ы р о й  б е н з о л  — сложная е#есь паров легких ар о м а ^ н  
ских углеводородов, которая не конденсируется из прямого к о и  
вого газа  вместе со смолой, а извлекается поглощением маслащ

В СССР ежегодно подвергают коксованию более 150 млн. ТЯ  
менного угля. Если принять в среднем выход смолы коксованГ 
равным 4%, а выход сырого бензола — 1% от коксуемого сырья,
зоо



уясса смолы составляет 6 млн. т, а сырого бензола — 1,5 млн. т 
[ ГОД- Сырой бензол и смола коксования наряду с продуктами неф- 
т011ереработки сл уж ат  сырьем для получения ароматических угле- 

L  цородов, т. е. для  органического синтеза и облагораживания мо- 
торного топлива.

I I  а д с м о л ь н а я  в о д а — слабый раствор аммиака и аммо
нийных солей с примесью фенолов, пиридиновых оснований и др. 
Продуктом переработки надсмольной воды является аммиак, кото
рый совместно с аммиаком, извлекаемым из коксового газа, служит 
;1ля получения сульфата аммония и концентрированной аммиачной 
во ;ы.

К о к с о в ы е  п е ч и  — высокотемпературные реакторы камерно- 
г типа. Коксовая печь представляет собой батарею камер (70 и 
Г тее) периодического действия, объединенных общей кладкой н 
связанных общими механизмами для загрузки шихты и выгрузки 
кокса, регенераторами и др. Коксование — высокотемпературный 
э тотермический процесс, требующий непрерывного подвода тепло
ты и высокой температуры теплоносителя. Основным фактором, оп
ределяющим протекание процесса коксования, является повышение 
температуры, которое необходимо для нагрева шихты до темпера- 

I туры сухой перегонки и проведения эндотермических реакций кок
сования. Предел повышения температуры ограничивается рядом 
ф | кторов, среди которых следует у казать  на снижение выхода смо
ли и сырого бензола, изменение состава продуктов коксования, на-

^ис- 9.15. Коксовая печь:
г - '£ л 3р' э по обогревательному простенку; б  — поперечный разрез кам еры : / — камера; 
k (>K_J Рева тельный простенок; 3 — загрузочны е люкн; 4  — регенератор; 5 — стояки; 6 — 

к с 1!Ыгалкнватели
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рушение прочности огнеупорных материалов, используемых д Л  
кладки коксовых печен. Г

Коксовые печи относятся к печам косвенного нагрева: в н !  
теплота к коксуемому углю от греющих газов передается ч е ^ В  
стенку. Коксовая печь, или батарея (рис. 9.15), состоит из п ар ^ Н  
лельно работающих камер, представляющих собой длинные, ^ В ;  
кие каналы прямоугольного сечения, выложенные из огнеупорн^Н 
кирпича. К аж д ая  камера имеет переднюю и заднюю съемные 
ри (на чертеже не показаны), которые в момент загрузки к а м ф *  
плотно закрыта. В своде камеры находятся загрузочные люки, к а  
торые открыты при загрузке  угля  и закрыты в период кокс гаЖ 
ния. Уголь в камере нагревается через стенки камеры дымов! t i l  
газами, проходящими по обогревательным простенкам, н ах о дяш ви  
ся между камерами. Горячие дымовые газы образуются при с « а  
гании доменного или обратного коксового газов. Теплота д ы м о в Л  
газов, выходящих из обогревательного простенка, и сп о л ьзуется*  
регенераторах для нагрева воздуха и газообразного топлива, нлш 
щих на обогрев коксовых печей, благодаря чему увел и ч и ва ете  
тепловой КПД печи. При работе коксовой камеры следует обев 
печить равномерность прогрева угольнрй загрузки. Д ля  этого н а  
обходимо равномерно распределить греющие газы в обогрев*  
тельном простенке и правильно выбрать габариты камеры. РавнЛ  
мерное распределение греющих газов достигается р азд ел ен и е !  
обогревательных простенков вертикальными перегородками на р ш  
каналов, называемых вертикалами. При установившемся р е ж и м  
количество теплоты Q, переданное за единицу времени, в печш  
косвенного нагрева определяется по уравнению
Q =  k TF \ t , (9 .«

где *т — коэффициент теплопередачи, кД ж /(м2- гр ад -ч ) ;  F — п «  
верхность теплопередачи, м2; At — разность м еж ду т е м п е р а т у р е  
греющего газа  в обогревательном канале /к и температурой уголй  
ной загрузки /у. Коэффициент теплопередачи равен

* т =  l/l(l/a,) +  (»i/X,) +  (»*/>2)+<!/«!i)b (9i j

где см и а2 — коэффициенты теплоотдачи соответственно от грШ 
ющих газов к  стенке печи и от стенки к угольной ших1Н  
кД ж /(м2- гр а д -ч ) ; f i i— толщина стенки, м; 62 — половина толи^Н 
ны угольной загрузки, м; Aj, А.2 — соответственно коэф ф и ци ен т  
теплопроводности стенки и угольной загрузки, кД ж /(м2-град*ч)| 

Д л я  увеличения коэффициента теплопередачи, помимо обычньЯ 
приемов повышения a i и аг, уменьшают толщину стенки камера 
и слоя угля. Обычно толщина стенки, выполненной из д и н асо во п  
кирпича, около 0,1 м, а ширина камеры принимается равной 1 0 0 «  
410 мм. Поверхность теплопередачи F зависит от размеров к а м е р Ч  
Длина камеры ограничивается статической прочностью п росте®  
ков, трудностью удаления выталкивателя и планирной штаШЩ
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‘JO 200 too 0
Ширина камеры, мм 

а 3 s
Рнс. 9.16. Изохроны распределения температуры по ширине камеры с шихтой 
( ) и разрез камеры с шихтой (б ):
/ — стенки кам ер ы ; 2 — кокс; J — полукокс; 4 — уголь в пластическом состоянии; 5 — не- 
I. вмененная шихта

(приспособление для разравнивания шихты), сложностью равно
мерного распределения газов в обогревательном простенке. Дли- 
н I камеры примерно 14 м. Высота камеры выбирается такой, что- 
би обеспечить ее равномерный обогрев. С этой точки зрения удов
летворительные результаты получаются при высоте камеры около 
4,3 м. Так как  коксовая камера представляет собой реактор перио
дического действия, то температура угольной загрузки изменяется 
“о времени. В связи с этим разность температур м еж ду греющим 
.ном в обогревательном канале /к и угольной шихты /у так ж е  из» 

меняется во времени: A t= tH—/у. Сразу после загрузки камеры 
шихтой /у мало, следовательно, значение At велико и поэтому в 
единицу времени в холодную шихту поступает большое количество 
теплоты и уголь у  стенок камеры начинает коксоваться. Однако 
средние слои шихты остаются холодными. По мере увеличения /у 
Уменьшается количество теплоты, передаваемого в единицу вре
мени, но постепенно повышается температура по сечению камеры. 
‘ *а рис. 9.16, а  показаны изохроны (линии постоянного времени) 
Распределения температур по ширине загрузки камеры. Если 
Рассматривать состояние материала в камере во время периода 
к"ксования, то видно (рис. 9.16, б ) ,  что у стенок находится слой 
('бразовавшегося кокса; далее по мере снижения температуры от 
Стенок к оси камеры располагаются слой полукокса, затем угля, 
"во д ящ его ся  в пластическом состоянии и, наконец, в центре ка- 
МеРы неизменная шихта. С течением времени температура по се- 
Че»ию выравнивается, слой кокса перемещается к оси камеры и 
'^степенно угольная загрузка  прококсовывается. Таким образом,
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J lблагодаря изменению А/ во времени количество теплоты, п е р !  
даваемой от греющего газа  к углю, значительно изменяется в т 
чение периода коксования, и это необходимо учитывать при о 
ределении продолжительности коксования. Если рассматрива) 
теплопередачу к ак  передачу теплоты через плиту, то этот пр 
цесс в упрощенном виде описывается уравнением 
T - b ? t y/(4atK),  (S|

где т — продолжительность коксования, ч; Ъ — ширина камеры,
/у — температура угольной загрузки, °С, а  — коэффициент т е м В  
ратуропроводности, м2/ч; tK — температура в обогревательном В  
нале, СС. Если принять по данным практики 6 = 0,4 м, /у= 1 Ю о И  
/К=1400°С; а  = 0,0024 м2/ч, то согласно формуле (9.6) 
t - 0 ,42. II00/(4-0,0024 1400)=. 13 ч.

Эта цифра согласуется с рис. 9.16, а, согласно которому в р е м я ^ Л  
обходимое для завершения коксования, составляет 13— 14 ч, т Л  
пературу продуктов сгорания отопительного газа  можно onpq Де
лить по формуле V

Or +  Оф — Q m c  — Qo.c I
t , ----------------- ----------------- . o lIгде Qг — теплота сгорания газа , кДж/м3; Q<j,— теплота, в н е с е н »  
с газом и воздухом, кДж/м3; Qnnc — теплота, затраченная на д | &  
социацию продуктов горения, кДж/м3; Q0.c — потери теплоты в ( Я  
ружающую среду, кДж/м3; сР — средняя теплоемкость п родук^Ц  
горения кД ж/(м 3-К ) ;  /к— не должна превышать 1450°С во и з б !  
жание разрушения стенок камеры от перегрева. \

Одним из показателей, характеризующих работу коксовой пе«ш 
служит ее тепловой КПД, который можно оценить по упрощ ение 
му тепловому балансу коксовой печи (табл. 9 .5). 5

<?-«?■+<*> , ■
’ 1<’ V

где Q — общее 
*= Ql +  Q2)-

количество теплоты, внесенное в камеру (Q

Т а б л и ц а  9.5. Упрощенный тепловой баланс коксовой печи

Пр* Расход теплоты

1. Теплота сгорания отопительного 
газа Qi

2. Теплота, вносимая с воздухом,
газом и шихтой, Q»
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1^ е п л о т а , переданная в камеру, i
2. Теплота, уносимая с продукП ^В 

горения, Q« ■
3. Потеря теплоты в окружакЯ^И  

пространство Qt I



Поглотительное
масло

HjO
KOXCOtblU

г а з

Ж Шз

твержечастицы

Рис. 9.17. Скема переработки прямого коксового газа :
/ — гаэосбориик- 7, I  — холодильник; J  — сборник; 4 — «лскгрофильтр; 5 — »ксгаустер ; S —
Iц догреаатсль; 7 — сатуратор ; 9 — скрубберы с насадкой

Удельный расход теплоты на коксование q (кДж/кг) можно оп
ределить по формуле

где Vr — расход отопительного газа , м3/ч; G — количество угля , 
подвергнутое коксованию, кг/ч.

Ведутся работы по освоению производства формованного кокса 
методом непрерывного коксования на базе газовых и слабоспека- 
ю щ н хея углей. Внедрение этого метода позволит использовать все 
преимущества непрерывных процессов и расширит сырьевую базу  
коксования.

П е р е р а б о т к а  к о к с о в о г о  г а з а ,  непрерывно отводимого 
из коксовых печей, осуществляется по примерной схеме, показан
ной на рис. 9.17. Газ, имеющий температуру около 800°С, попада
ет в газосборник и охлаждается там до 70—90°С интенсивным оро
шением газосборника холодной надсмольной водой. Смесь газов, 
паров, воды и сконденсировавшейся смолы отводят в сепараторы 
на разделение по плотности. Смолу направляют в сборники, а часть 
надсмольной воды охлаждаю т и направляют на орошение газо
сборника. Остальная надсмольная вода поступает на переработку, 
состоящую в выделении из нее аммиака и фенолов отгонкой с во
дяным паром. Газ проходит холодильники, где охлаж дается  до 
30°С, и электрофильтры для отделения смоляного тумана. В газо* 
сборнике и в холодильниках при конденсации водяных паров содер
жащиеся в газе ам м иак  и фенол частично растворяются. Аммиак, 
оставшийся в газе  после полного отделения смолы, перерабаты- 
Пают в минеральное удобрение — сульфат аммония взаимодействи
ем с серной кислотой. Д л я  этого газ, предварительно подогретый в 
теплообменнике (для ускорения процесса), барботируют в сатура

q ~ V tQilG, (9.9)
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торах через слой серной кислоты концентрацией 75% H2SO4. Д л и  
выделения бензольных углеводородов газ  сначала охлаждаю т вся 
дой в холодильниках непосредственного смешения; охлаждение co l 
провождается удалением брызг серной кислоты и отделением твеш  
дого нафталина. Охлажденный газ промывают в башнях с н а с а д к Л  
соляровым или каменноугольным маслом, в результате чего проиЯ 
ходит физическая абсорбция бензольных углеводородов. Р а с т в Д  
бензола в поглотительном масле подвергают дистилляции, в р е з у Л  
тате чего он разделяется на сырой бензол и регенерированное п Л  
лотительное масло.

Обратный коксовый газ, очищенный от сероводорода и д р у г Я  
сернистых соединений, применяют чаще всего к ак  отопительнН  
для  обогрева коксовых и металлургических печей. Более целесооб! 
разно и экономично разделение коксового газа  на фракции — э и я  
леновую, метановую, оксида углерода и водородную с нспользова! 
нием этих ценных веществ к ак  химического сырья. Разделение г а з !  
проводят после удаления из него С 0 2 (промывкой едким натрои 
под давлением) методом глубокого охлаждения, т. е. путем п о сл е  
довательного, противоточного охлаждения газа , конденсации и ис| 
парения фракций с утилизацией холода и промывкой фракций жид| 
ким азотом.

Полукоксование. Низкотемпературный пиролиз низкосортного 
твердого топлива (каменные и бурые угли, сланцы) при н агреван и ! 
до конечной температуры 500—550°С без доступа воздуха в печая 
с внешним или внутренним обогревом называется полукоксованием 
Продукты полукоксования именуют первичными в отличие от вто| 
ричных продуктов процесса коксования. Назначение полукоксова-1 
ния — получение искусственного жидкого и газообразного топлив 
ва, транспортабельного и более ценного, чем исходное топливо, aj 
т ак ж е  сырья для химической промышленности.

Непосредственные продукты полукоксования — это полукокс, 
смола и газ (табл. 9.6). Выход их зависит от вида исходного тощ 
лива. В таблице представлены выход и состав продуктов полукоЩ 
сования для некоторых видов сырья.

П о л у к о к с  — слабо спекшийся хрупкий продукт, содержащий| 
до 10% летучих веществ, обладающий высокой реакционной спо-| 
собностью и большой зольностью. Применяется к ак  местное энер
гетическое топливо и к ак  составляющая шихты для коксова
ния.

Г а з  п о л у к о к с о в а н и я  после очистки, разделения и кон
версии с водяным паром можно использовать для синтеза метано*! 
ла , аммиака и других синтетических пдрдуктов. Он является так 
ж е  беззольным и бездымным топливом с высокой теплотой cropa-j 
ния.

С м о л а ,  в особенности сланцевая, служит источником получе-] 
ния моторных топлив, растворителей и самых разнообразных орга
нических мономеров, выделяемых прямой гонкой смолы, а  так ж е
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Т а б л и ц а  9.6. Примерные характеристики продуктов 
полукоксования твердого топлива

П оказатель

Исходное топливо

бурый
уголь

(Канско-
Лчннскнй)

каменный
уголь

(Черем-
ховский)

сланцы
(Эстовскше)

1. Выход продуктов полу- 
> коксования, масс, доли в

Полукокс
( мола
Газ
Вода пирогснетическая 

1. Фракционный состав смо
лы. масс, доли в %: 

Предельные углеводороды 
Нейтральные масла 
Карбоновые кислоты 
Фенолы
Пиридиновые основания 
Продукты с повышенной 
молекулярной массой

3. Состав газа , об. доли в
%:

СО,
с„н.
со
н,
CnHju+i
N,

4. Выход газа , м’/т топли
ва
5. Теплота сгорания газа,
МДж/ы»

54,6
17,1
19,0
9.3

26,6
58,9

1.4
9.0

1.8

42.4
7.8

11.5 
14.8
18.6
4.9 

165,0

15,5

62,0
8,4

24,0
5,6

25.9 
2,1 

13,0 
33,6
22.9 

2.5
254,0

16,5

73,8
10,0
6,4
9,7

3.0
47.5

1.1
19.5 
2.7

18,0

12,5
7.6
7.6 

18,0
50.0 

4,3
78.0

27,2

66,6
22,7

8.3
2.4

4.0 
79,6
1.1 
6,3

9,2

21,6
18,2
11,3
19.0
35.0 

4,9
42.1

32.2

получаемых ее деструктивной переработкой, т. е. различными ви
дами крекинга.

В долголетний период максимального применения нефти и при
родного газа  к а к  энергетического топлива и химического -сырья 
полукоксование не развивалось, т а к  к ак  его продукты не могли 
по стоимости конкурировать с нефтью. Сейчас, когда ведутся по
иски источников энергии, альтернативных нефти и природному г а 
зу, полукоксование вновь может приобрести большое значение, осо
бенно в энерготехнологических установках, где комбинируется вы
работка технологического сырья с сжиганием топлива. Установки 
полукоксования, объединенные с электростанциями или промыш
ленными котельными, могут выдавать  полукокс для  сжигания 
15 топках и вырабатывать на базе газа  и смолы полукоксования 
газообразное и жидкое топливо, а т акж е  химическое сырье. Полу
коксование имеет перспективы развития прежде всего на базе деше-
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И „косортных углей, например восточных районов СССР — 
^ В *  \зского и Канско-Ачинского месторождений.
Р к п им'ером переработки топлива с полным комплексным его нс- 
^И ппанием может служить полукоксование прибалтийских слан- 

PcJIb3-'ioT процесс дает высококачественное энергетическое топли- 
И  га з о о б р а з н о е  и жидкое моторное и наряду с этим раствори- 
f c T  п роп и точ н ы е эпоксидные смолы, мягчители для  резиновых 
ь с е й  и многочисленные индивидуальные химические соединения, 
^ р е а к т о р ы  полукоксования— это печи прямого нагрева с твер- 
1 М теплоносителем  либо с использованием в качестве теплоно- 
■ тсЛ.| Газа или водяного пара. Наиболее эффективно примене- 
К е  Жердого теплоносителя — кокса или полукокса, нагретого до 
■00—800 С. Преимущества этого метода — высокая интенсивность 
• е п л о о б м е н а  „  отсутствие разбавления получаемой парогазовой 
■меси, которое происходит при контакте с газообразными тепло
носителя мй.
Г Существует ряд вариантов энерготехнологического использова

ния твердого топлива при полукоксовании с газообразным или твер
дым теплоносителем. На рис. 9.18 представлена принципиальная 
схема полукоксования бурого угля  с твердым теплоносителем (по
лукокс) с последующей переработкой продуктов полукоксования в 

Ьоторное и энергетическое топливо, а т акж е  в химические полупро
д у к т ы  родукты — синтез-газ ( т С О + л Н 2), аммиак, метанол, 
■ карбамид, водород, твердый диоксид углерода (сухой лед) и др.

Газификация. Газификация твердого топлива приобретает зна- 
; чение как источник искусственного газообразного топлива и хи-

1И**нч4н-.и) сырья — синтез-газа, восстановительного газа, водорода, 
разрабатываю т новые, более эффективные методы газификации 
■ и  А  ого топлива под давлением с использованием отработанной 
■епло \ ;-к;.

^^^Ь зи ф и кац и я  — гетерогенный некаталитический процесс, состоя
ний и . стадий диффузии, массопередачи и химических реакций, 
Определяемых видом д уть я* .

^ • з д у ш н о е  дутье 
С+О;

Р с+ О :
С02, \Н =  - 3 9 5  к Д *

2СО, \Н =ж —218 кДж 

I  И Р а Ровое дутье

= *С О -ьн 2, \Н =. 136 кДж

В !'/) ~ COj + 2HJ, ДЯ =  89,8 кДж

(а)
(б)

(в)
(г)

1, эротическом анализе процессов газификации рассматривают взаи
мен to  I?® чист°го углерода с газифицирующими агентами. Фактически в твер
д и »  С у"1' с°ДеРжатся углеводороды и происходят реакции их взаимодей-
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Т а б л и ц а  9.7. Примерный состав генераторных газов

Д утье
Генераторный

газ

Состав га з а . об. 
доли в %

с о Hi со , СН4 Na

Воздух Воздушный 30 5,0 4,0 1.0 60
Водяной пар Водяной 36 50 8,0 — 6,0
Воздух + водяной Смешанный 30 16 4,0 2,0 48

пар (генераторный)
Водяной пар + кис Парокислородный 66 31 1.0 1.0 1.0

лород*

ТеплоJ  
сгоращ Г 

г а з а , ]  
кДж/И

4 95< 
10 00< 
6 3(Х

9 851

* Д анные приведены для газификации каменноугольного полукокса под д авл ен и ем

В генераторе водяного газа  происходит т ак ж е  вторичная о б !  
ратимая реакция: I

СО Н^О СОз +  Нг, А Н =  —41 кД ж  (д *

равновесие которой определяется температурой. Реакции получу! 
иия водяного газа  эндотермичны и требуют постоянного с н а б ж Л  
ния теплотой.

Паровоздушное или парокнелородное дутье 
2С + O j^ t2 C O , \Н => —218, кД ж ; (еЯ

С +  Н гО ^ С О  +  Нг [см. реакцию (в )].

При парокислородном дутье содержание ценных компонентов 
Н2 и СО в генераторном газе максимально (табл. 9 .7). При г а з к а  
фикации кроме основных, первичных реакций идут побочные, вт<Я 
ричные. Наиболее существенные побочные реакции:
СО +  НгО =  COj -+- Hj [см. реакцию (д )] (ж )1

СОг +  С 2СО (з )1

При газификации под давлением образуется значительное к о *  
личество метана в результате вторичных реакций, идущих с у м е н ь я  
шением объема: |
С + 2 Н 2 = .СН 4, \И =  8 7 ,5  кД ж  

2СО +  2Н2 =  СН4 +  СОг, \Н =  247 кДж

( и !

(к)|

Газификации могут быть подвергнуты любые виды твердого® 
топлива — торф, низкосортные углн^сланцы , полукокс, отходиИ 
лесоразработок и др. При газификации, проводимой в реакторахЛ  
называемых газогенераторами, органическая масса топлива пре-В 
вращается в генераторные газы. Твердый остаток газификациНЩ 
(ш лак) представляет собой минеральную часть топлива, т. е. зо л ^П  
В зависимости о? назначения генераторного га за  применяют раз*]



1Мчные виды дутья  и получают газ  заданного состава (табл. 9 .7).
Из табл. 9.7 видно, что в составе генераторных газов основные 

ценные компоненты — это оксид углерода и водород — сырье для  
химических синтезов и газообразное топливо. Наибольшее содер
жание синтез-газа ( тС О + л Н г)  в водяном и парокислородном
газах.

Равновесие большинства реакций при газификации твердого 
топлива, в частности эндотермических реакций образования синтез- 
газа в условиях работы газогенераторов (90— 1100°С, 10 М П а),  
смещено в сторону конечных продуктов. Поэтому режим газифика
ции определяется в основном кинетикой диффузионных и химиче
ских стадий. При температурах выше 1000°С скорость первичных 
реакций газификации велика и ориентировочно можно считать, что 
процесс идет в диффузионной области. При более строгом подходе 
следует учитывать химическую кинетику, т ак  к ак  скорость реакций 
газификации различна.

Скорость восстановления С 0 2 в СО [см. реакцию (з ) ]  выра
жается уравнением

d^co,и =  = --------- - , (9.10)
dT 1 , *2 г1 + —  COt

*1
r>ic £со,— концентрация С 0 2 на поверхности углерода; S ya — 
реагирующая поверхность углерода в единице объема топива; к\ — 
константа скорости образования поверхностного соединения; к2 — 
кшетанта скорости распада поверхностного соединения с образо-
ванием СО.

Скорость взаимодействия углерода с водяным паром может 
fiiJTb выражена формулой, аналогичной (9 .10):

‘ — 1 Г - т У Г  ■ <9»>

где скорость процесса, выраженная в единицах массы
dx

Углерода, реагирующей в единицу времени; k\ — константа ско
рости реакции ( в ) ;  К — константа равновесия адсорбции — десорб
ции водорода.

Из уравнения (9.11) следует, что реакция (в) имеет дробный 
"орядок и ее скорость тормозится десорбцией водорода с поверх
ности угля. Таким образом, можно полагать, что процесс газифи
кации идет в переходной области, поэтому для его интенсифика
ции используют приемы, ускоряющие .и химические реакции, и 
Диффузионные стадии. Д ля  ускорения химических реакций при- 
у еняют высокие температуры (1000— 1100°С) и повышенное д а в 
ление (до 10 М П а),  увеличивающее концентрацию газообразных 
Ьеществ в реакционном объеме. Интенсификация диффузионных и
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массообменных стадий достигается повышением скорости дутья  я  
применением реакторов, обеспечивающих максимальное р а зв и т и е  
поверхности контакта фаз и их перемешивание. Обладают м ак с| Л  
мальной интенсивностью и наиболее перспективны га зо ген ер ато р е  
с кипящим слоем мелких частиц топлива, позволяющие к тому ж 1  
использовать дешевое, низкосортное топливо, например у го л ь н у И  
и сланцевую мелочь.

Конструкция газогенератора с кипящим слоем аналогична печН  
кипящего слоя — печи КС (см. гл. 11). Н аряду с г а зо г е н е р а т о р а м !  
КС применяют и газогенераторы с фильтрующим слоем куск о в о (Н  
твердого топлива. Конструкция этих газогенераторов а н а л о гш п Л  
конструкции шахтных печей. Во всех процессах газификации д у т ^ Я  
подается в нижнюю часть газогенератора, топливо з а г р у ж а е т с я  
сверху, с решетки отводятся шлаки (зола) в расплавленном » л  I 
твердом виде, а генераторные газы — из верхней части генератора 
Реактор работает непрерывно.

Технологическая схема и режим газификации определяются н а  I 
значением станции и заданным составом газа . Задачами новы^ 
процессов газификации могут быть: 1) газификация высокосернм I 
стого твердого топлива с горячей очисткой газа  от сернистых c q  
единений, как  стадия сжигания топлива на теплоэлектростанция 
(ТЭС); 2) получение химического сырья — водорода, восстанови 
тельных газов и синтез-газа; 3) получение газов — зам ен ителе ! 
природного с высокой теплотой сгорания — около 35000 кДж/мЯ 
Особенно перспективна газификация дешевого твердого топлив* 
д ля  газоснабжения районов, удаленных от месторождений природ! 
ного газа  и магистральных газопроводов. Использование г е н е р я  
торных газов может быть весьма разнообразно подобно п р и м ем ]  
нию летучих продуктов полукоксования, показанному на 
рис. 9.18.

Представляет интерес возрождение идеи Д. И. Менделеева а  
подземной бесшахтной газификации каменных углей, когда г а з н  
фикация протекает в подземном газогенераторе без извлечения 
топлива на поверхность, т. е. без трудоемких горных работ. Дей 
стоинство этого метода — так ж е  сохранение земельных у ч а с т к е  
от вскрытия. Метод заключается в том, что с поверхности земли К 
угольному пласту бурятся скважины, отстоящие друг от друга  на 
расстоянии 25—30 м, после чего забои этих скважин соедини юте!* 
каналом газификации по угольному пласту. Одни скважины пред*] 
назначены для подвода дутья , а другие — для отвода образующих* 
ся газов. Таким образом, подземный газогенератор представляв* 
собой систему дутьевых и г а з о о т в о д я ^ х  скважин, соединенных 
реакционным каналом. Основной недостаток существующих спо !̂ 
собов подземной газификации на воздушном дутье — низкое с о д в н  
жание водорода и оксида углерода в полученном газе  (Н2 — 12-п 
16%, СО — 6— 10%) и соответственно невысокая теплота croflH 
ния: 3000—4000 кДж/м3. Такой газ  целесообразно применять тольч1
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ьо для  энергетических целей сжиганием его на ТЭС, комбинируе- 
их со станциями подземной газификации.

Гидрогенизация угля. Гидрогенизация — это метод прямого по
учения искусственного жидкого топлива — заменителя нефтепро

дуктов— из бурых и каменных углей, сланцев и других видов 
твердого топлива. Метод состоит в разрушении непрочных внутри
молекулярных и межмолекулярных связей в органической массе 
г.тя гидрированием при высоком давлении водорода, высокой 

температуре, в присутствии катализаторов. Высокомолекулярные 
соединения органической массы угля в этих условиях превраща
ются в низкомолекулярные углеводороды. Под действием высокой 
температуры и давления происходит образование жидкой фазы, 
которая затем гидрируется: при этом происходит деструкция мо- 
. скул и присоединение водорода. Помимо первичных реакций гид
рирования в процессе деструктивной гидрогенизации происходит 
I идрирова1ше соединений, содержащих серу, кислород и азот. 
В результате всех этих процессов возникает смесь легких угле
водородов с минимальным содержанием S, О и N, удаляем ы х в 
виде H2S, Н20  и NHS.

Диапазон применяемых температур и давлений составляет 
;;80—550°С и 20—70 МПа. В качестве катализаторов применяют 
композиции на основе M oS3, ж елеза, хрома и других металлов с 
различными активаторами. Изменением технологических парамет
ров (Т, р, т) и подбором катализаторов процесс гидрогенизации 
можно направить в сторону получения заданных конечных продук
тов. Д ля  получения жидкого моторного топлива гидрогенизацию 

инее вели в несколько стадий: сначала проводили жидкофазную 
Iидрогенизацию в реакторе высокого давления при 380—400°С, 
пропуская через реактор пульпу исходного топлива с катализа
тором, распределенным в жидком продукте гидрогенизации, и во,- 
Дород. При жидкофазной гидрогенизации образуется широкая 
Фракция среднего масла, которую после удаления фенольной 
Фракции вновь подвергают гидрированию в паровой фазе при 
•100— 500°С и 30—60 МПа в реакторе с потоком взвеси катализа
тора. Конечные продукты гидрогенизации — это бензин и энерге
тический газ, содержащий легкие углеводороды.

Производство жидкого топлива с двухстадийной гидрогениза
цией, применением высоких давлений, с большим расходом водо
рода и без использования побочных продуктов и отходов имеет 
низкие экономические показатели. При разработке новых процес- 
Со» производства жидкого топлива гидрогенизацией углей по цик
лической технологической схеме ставятся задачи снижения расхода 
нодорода, максимального использования всех компонентов исход- 
иого сырья, применения высокоактивных катализаторов, позволя
ющих снизить давление и температуру гидрогенизации и др.

Гидрогенизацию можно вести так ж е  с целью получения газа  с 
Осокой теплотой сгорания — аналога природного газа . Этот про-
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цесс, называемый г и д р о г а з и ф и к а ц и е й  у г л я ,  реализует 
в условиях, соответствующих максимальному превращению орг^ 
нической части твердого топлива в легкие газообразные углевод® 
роды — при высокой температуре 500—750°С, давлении водоро! 
3,5—5 M i la ,  в присутствии катализаторов, способствующих обр^ 
зованию метана. Часть полученного метана путем конверсии 
водяным паром перерабатывают в синтез-газ и водород; водорс 
используется в самом процессе гидрогазифнкации. Остальной r i  
служит высококачественным горючим или химическим с ы р ы к  
В процессе конверсии метана предусмотрено использование о ]  
бросной теплоты атомного реактора с температурой теплонос»п^ 
около 950°С.

9.7. СПОСОБЫ КРУПНОМАСШТАБНОГО ПРОИЗВОДСТВА 
ВОДОРОДА

По мнению многих советских и зарубежных ученых, наиболее пер  ̂
спективным и универсальным энергоносителем и топливом 6 y j A  
щего может служить водород. Неоспоримым преимуществом водЯ  
рода перед другими видами топлива служит то, что: 1) сырьЛ 
д ля  производства водорода является вода и, следовательно, 
ресурсы практически неограничены и возобновляемы, так  как  п р !  
горении водород снова превращается в иоду; 2) водород и д я  
альное горючее с экологической точки (рения; единоненным про! 
дуктом его сжигания является в о д а * ;  3) водород — у н и к а л ы Л  
сырье химической промышленности, металлургии, неф теп ерерабЛ  
ки, в том числе для таких крупнотоннажных производств, как  с и п  
тез ам м иака  и метанола, д л я  которых водород — основной и с х (Л  
ный реагент; 4) молекулярный водород обладает высокой т е ш Л  
той сгорания, равной 125,5 МДж/кг, почти в 4 раза Гю л ы п ей , ч ей  
углерод (32,8 М Д ж /кг) ;  1 кг водорода содержит т ак ж е  в 3 р а Л  
больше энергии, чем 1 кг высококачественного бензина 
(40,3 М Д ж /кг) ;  5) водород можно транспортировать на л ю б Л  
расстояние, используя существующую систему газопроводов; прЯ 
этом благодаря низкой плотности и вязкости водорода можно п о !  
высить объем транспортируемого газа  в тех ж е  г а зо п р о в о д ^ !  
6) водород можно хранить в сжиженном виде либо аккум ул и р о ! 
вать  в виде гидридов; 7) применение водорода в с у щ е ств ую щ Я  
авиационных и автомобильных двигателях не требует их с ущ есЛ  
венного изменения. То ж е  относится к применению водорода ■  
бытовых отопительных установках и приборах.

Однако производство водорода существующими методами об-| 
ходнтся дорого и его применение в качестве транспортного и энер^

* При высокотемпературном сжигании в продуктах горения водорода npjji 
t b v i o t  пкпш и Их образования можно избежать, применяя- cooTBtf^сутствуют оксиды азота, 

ствующнй режим горения.
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гсТического топлива пока не экономично. Поэтому разрабатывают 
| ннципиально новые способы крупномасштабного производства

I  водорода.
При широком применении водорода к ак  энергоносителя и топ

ика могут возникнуть осложнения, а именно: 1) плотность водо- 
да в 8 раз меньше плотности природного газа  и поэтому его 

! (Уьемная теплоемкость в 3,3 раза ниже. Это основное препятствие 
;1 ;я применения чистого водорода в транспортных двигателях, 
jj существующих гидридах доля водорода пока не более 2% от 
массы гидрида. Разрабатываю т гидриды с повышенным содерж а
нием водорода, а такж е  приемы транспортировки, хранения и при
менения жидкого водорода в автомобильных, авиационных и ра
кетных двигателях ; 2) температура сжижения водорода при ат- 
м к ферном давлении (—253°С) ниже, чем природного газа  (ме- 

I тан — 165°С). При хранении в жидком виде может происходить 
шачнтельКая утечка водорода. Но испарение жидкого водорода 
можно резко снизить, применяя многослойную изоляцию стен хра
нилищ и трубопроводов.

Поскольку стоимость водорода пока много выше, чем нефте
продуктов, его внедрение взамен нефтепродуктов начато с доба- 
нок к автомобильному топливу. Установлено, что добавка водо- 

| рода в количестве 5— 10% к основному топливу в значительной 
мере снижает вредные выбросы автотранспорта, одновременно 
. т и ш ая  экономичность и устойчивость работы двигателей; эко
номия горючего достигает 40%. Сейчас во многих странах пре
дусмотрены добавки водорода и метанола в автомобильный бен- 

ин для снижения потребления нефтепродуктов и токсичности 
ниГфосов. Метанол — одно из производных водорода — получают 
из синтез-газа (см. гл. 14).

В химической промышленности водород давно используется и 
последует лишь расширение масштабов его применения. Сейчас 
«одород широко применяют для получения азотоводородной смеси 
(синтез ам м и ак а ) ,  для  процессов ароматизации, риформинга, гид
рокрекинга, гидрирования нефтепродуктов, гидрогенезации и гид-
I «газификации углей и ряда  других восстановительных процессов
|! промышленности.

В настоящее время основные промышленные способы произ- 
"одства водорода следующие: 1) конверсия метана природного 
'■па с последующей конверсией полученного оксида углерода 
(СО ); 2) конверсия СО водяного или смешанного генераторного 
[ пза газификации твердого топлива; 3) конверсия газа  полукок- 
с°вания бурых углей; 4) разделение коксового газа  путем после
довательной конденсации всех компонентов, кроме водорода; 
;)) электролиз воды или водных растворов хлорида натрия.

Методы конверсии летучих продуктов полукоксования и гене
раторных газов аналогичны методу конверсии метана природного 
Газа, который рассмотрен ниже.
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иК а т а л и т и ч е с к а я  к о н в е р с и я  м е т а н а  п р и р о д н а  
г о  г а з а  с в о д я н ы м  п а р о м  служит ведущим методом n p j
изводства водорода. Первичный продукт конверсии метана — э щ  
синтез-газ mCO + /iH2, который кроме производства водорода и а  
пользуется для  получения метанола, высших спиртов, синтетичЯ 
ского бензина, синтетической олифы, моющих средств и др. Кош 
версию метана с водяным паром предполагается применять т а к м  
для  получения восстановительных газов (того ж е состава, ч т о Н  
синтез-газ) с целью прямого восстановления ж елеза  из руд. С у Л  
ность метода конверсии заключается в окислении метана и е в  
гомологов водяным паром, кислородом или диоксидом у г л е р о Л  
по реакциям: |
СИ, +  Н #  СО +  ЗН2, ДИ =. +206 кДж (J

СН4 + 0 ,5 О 2^ £ С О + 2 h 2, Д/У =  —35 кД ж  ( I

СН* +  С 0 2 2СО +  2На , \Н == +248 кД *  (в)

Реакции гомологов метана протекают аналогично, н а п р и м е р : !  

СпН2я+2 +  nttJO пСО +  (2л — I) Н2

Вторичная реакция конверсии оксида углерода с водяным napo il  
протекает по уравнению >1
С 0 + Н 20 ^ С 0 2 +  Н2, \Н =  +41 кДж (г)

Суммарно конверсия метана с водяным паром происходит с п Л  
глощением теплоты:

СН4 + 2H 20 ^ t C 0 2 + 4H 2, Д / / = + 1 6 5 к Д ж

В промышленности применяют каталитическую конверсию м е т а н !  
при атмосферном или повышенном давлении, некаталитическун 
высокотемпературную конверсию и термоокислительный пиролш 
метана. Применение катализаторов увеличивает скорость процессЛ 
и позволяет понизить его температуру, поэтому доминирует ка4 
талитическая конверсия метана.

Т а б л и ц а  9.8. Равновесный состав парогазовой смеси при конверсии метана 
парами воды при атмосферном давлении

Т емпе
Соотношение С Н « : HtO=*l 

доли в %
: 1, об. Соотношение С Н .: Н>0-1 : 2, об. 

доли в %
ратура,

СО На СН . HtO со н,
»

СН. H.O С0»1

600 15,8 47,0 18,6 18,6 6,95 53,28 8,25 23,42' 8,10 1
700 21,5 64,5 7,0 7,0 13,37 62,76 1.61 16,59 5,671
800 23,8 71,6 2,3 2,3 15,67 63,93 0,17 16,00 4,23 j
900 24,6 73,8 0,8 0,8 16,59 63,36 0,02 16,63 3,40
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<• б л и ц а  9.9. Зависимость равновесного остаточного содержания метана 
0f давления и температуры, СН4: Н20 = 1  :2

д .т л е н в е , П»

Н еобходимая температура процесса, *С, при содержании метана 
в равновесной смеси, об. доли в %

5.0 2.0 1.0 0.5 0.2

М О 6 700 800
1-10» 800 870 910 950 ~ 1000
2-10® 870 950 1000 1030 1100
4-10* 940 1020 1080 ИЗО 1200

Равновесная степень превращения и остаточное содержание 
ме тана в газовой смеси зависят от температуры, давления и соот
ношения исходных реагентов п а р : газ  (табл. 9.8, 9 .9). При 800— 
1000°С значения констант равновесия реакций (а )  и (б) состав- 
ляют 1,4* 104 и 1,6-10“ соответственно и остаточное содержание 
метана мало. Но скорость достижения равновесия без к атал и за
тора при этих температурах еще невелика. Д ля  каталитической 
конверсии метана применяют никелевый катализатор на носите
л е - о к с и д е  алюминия, на котором равновесие быстро достигается 
при 800°С и высоких объемных скоростях парогазовой смеси. Не- 
мотря на то что с увеличением давления содержание метана в 

равновесном газе  повышается (табл. 9 .9), конверсию метана про
водят обычно под давлением, чтобы повысить скорость реакции, 

меньшнть объем аппаратуры и газопроводов. При этом исполь- 
уется естественное давление природного газа , с которым он по

лается на завод (1—4 М П а).  Скорость конверсии метайа с водя
ным паром на никелевом катализаторе можно определить по 
Уравнению *

^ ^ d*CH. t Рси.РН'О ' (912)
dt |0̂ н, + Рн.о

11ри повышенном давлении

a J fS l !-- ,9.13)
dT Рн,

' Де к — константа скорости конверсии, с-1 ; т — время конверсии, с; 
Рг.н„ р н.о. Рн,— парциальные давления метана, водяного пара
11 водорода.

Продуктом конверсии метана и его гомологов является синтез- 
газ, содержащий 10— 15% СО (по объему); для  получения водо- 
1'°Да или азотоводородной смеси требуется дополнительная опе
рация конверсии оксида углерода.
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К о н в е р с и я  о к с и д а  у |  
л е р о д  а с водяным паром пр 
текает по обратимой экзотерм 
ческой реакции (г) без измен 
ния объема. Поэтому повышен^ 
давления увеличивает скоросг 
процесса, не влияя на равнов( 
ный выход водорода. Повышенч 
температуры смещает равное 
сне в сторону исходных продут 
тов (рис. 9 .19), но при низш 
температурах мала скорость р 
акции д а ж е  в присутствии кат; 
лизаторов. Увеличение содерж| 
ния водяного пара в исходи; 

смеси повышает равновесный выход водорода (рис. 9.19).
Скорость конверсии СО при повышенном давлении определяй 

по уравнению

лРсо . Рсо Рсо „у-------
— г ,—  * Р„. (8-

где р*со — равновесное парциальное давление СО.
Зависимость константы скорости реакции от температурЙ 

определяется по уравнению

* = 4,92-IOV-775000/* r . (O.isj

где 775 000 Дж/моль — энергия активации.
Д л я  конверсии оксида углерода применяют железохромовый 

и цинкхромомедный катализаторы. Железохромовый, промотиро-j 
ванный оксидами алюминия, калия и кальция, представляет собой 
высокотемпературный катализатор, обеспечивающий достаточную 
скорость конверсии СО только при 450—500°С, когда в ко н в ер ту  
рованном газе остается не менее 2—4% непревращенного CO. H i  
этом катализаторе проводится первая ступень конверсии. Вторая 
ступень конверсии осуществляется на низкотемпературном цинк- 
хромомедном катализаторе до остаточного содержания СО — 0,2— 
0,4%. Низкотемпературный катализатор несколько более ч ув стя В  
телен к серосодержащим соединениям, чем железохромшшй. Тепч 
лота реакции используется после первой ступени конверсии д л я  
выработки пара в котле-утилизаторе, в результате чего перед вто-i 
рой ступенью катализа температура г^ла понижается. Конверте! 
рованный газ  направляется на очистку от С 0 2, иепревращенногв 
СО и серосодержащих соединений. После удаления примесей га я  
представляет собой водород (если конверсия метана проводилась| 
в отсутствие воздуха) либо азотоводородную смесь для  синтез^ 
аммиака.

Рис. 9.19. Зависимость равновес
ной степени превращения оксида 
углерода (СО) от соотношения 
объемов пар : газ и температуры
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На рис. 9.20 приведена принципиальная технологическая схема 
1Пухступенчатой конверсии метана природного газа . Природный 
' и  под давлением около 4 МПа проходит подогреватель и очист
ку от серосодержащих соединений каталитическим гидрированием 
„х в сероводород с последующей адсорбцией H2S. Очищенный при- 
., , Ц1ЫЙ газ  смешивают с водяным паром в соотношении пар : г а з =

5,7: 1, подогревают в теплообменнике ~ д о  380°С и подают на 
первую ступень конверсии в трубчатый каталитический реактор; 
конверсия метана с водяным паром по реакции (а )  происходит 
при 800—850°С в трубках с никелевым катализатором, обогревае
мых газами, которые образуются при сжигании части природного
I 1 л а в топке реактора.

После первой ступени конверсии газ, содержащий 9— 10% СН<, 
смешивают с воздухом и подают на вторую ступень — парокисло
родную в каталитический реактор шахтного типа. Соотношение 
n i p : газ нй второй ступени конверсии составляет 0 ,8 :1 ,  темпера
тура 900— 1000 С поддерживается за  счет теплоты экзотермиче
ской реакции (б). Теплота конвертированного газа , выходящего из 
шахтного реактора, используется в котле-утилизаторе, где выра
батывается пар высоких параметров (10 МПа, 480°С). Д ля  по
лучения азотоводородной смеси синтез-газ, полученный при кон- 
версни метана, передается на двухступенчатую конверсию оксида 
углерода [см. реакцию (г ) ]  сперва в реактор-конвертор с железо-

|,ис- 9.20. Энерготехнологическая схема конверсии метана природного газа:
 ̂ подогреватель природного г а з а ; г  — реактор гидрирования сернистых соединений; J  — 

6 Лг Рбер сероводорода; 4 — теплообменник: S  — трубчатый реактор — конвертор м етана; 
, Шахтный реактор — конвертор метана; 7. 9 — котел утилизатор; в — реактор-конвертор 
„ 1 ступени; 10 — реактор-конвертор CO II ступени; / — отходящий дымивой газ ; II  — 

("Родный га з ; /// — воздух ; IV — конвертированный га з ; V— водяной пар к паровым 
■'РСинам и потребителю
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хромовым катализатором, затем в котел-утилизатор и далее  в 
вертор с низкотемпературным цинкхромомедным к а т а л и з а т о р е  
Конвертированный газ  подвергают очистке от С 0 2, СО и 0 2. В Ж  
следнее время разработаны варианты включения ядерного р еакщ  
ра в схему конверсии метана для  снабжения теплотой р е а к ц т  
(а ) ,  протекающей в трубчатом каталитическом реакторе, в з а д !  
сжигания природного газа . С этой целью в межтрубное прострИ  
ство реактора направляют теплоноситель (гелий), н агреты м и  
ядерном реакторе до ~900°С. Теплота гелия, выходящего из т р В  
чатого реактора при ~700°С, используется далее в газовых l B  
бинах, а так ж е  для  подогрева исходной парогазовой с м е с н ^ |  
500°С и для получения водяного пара. Ф

Конверсия других углеводородных газов — полукоксования 
газификации твердого топлива с целью получения водорода и м В  
те ж е  теоретические основы и аналогичное аппаратурное оф с^|  
ление. I

Р а з д е л е н и е  к о к с о в о г о  г а з а  г л у б о к и м  о х л а !  
д е н и е м  служит методом получения водорода или азотовощ  
родной смеси для  синтеза аммиака . Попутно выделяют э т и л е В  
вую и метановую фракции, а т акж е  фракцию оксида углерода. 
побочные продукты являются ценным сырьем органического р В  
теза. Методом глубокого охлаждения можно перевести в ж и д Л  
состояние все компоненты коксового газа ,  кроме водорода. jS H  
видно по значениям температур кипения основных к о м п о н Я  
тов обратного коксового газа :  1

Компонент н, N, СО о , СН4 с ,н „ ССЯ
Содержание, 

об. доли в %
57-61 5.0 5.8 0.8 23—27 2 - 3 : , 5 - 1

/кип. °с (при 
Р = 0,1 МПа)

—252,6 -195,7 —191,5 —183,0 —161,4 — 104 
и выше

—79,1

Перед низкотемпературным разделением коксовый газ п о д в е р г а в  
глубокой очистке от высококипящих примесей (Н20 ,  С6Нб, Н Д  
С 0 2, N 0 » ) ,  которые при низких температурах кристаллизую1! ®  
блокируя поверхности теплообмена, а так ж е  могут о б р азо вы ва в  
взрывоопасные комплексы (N 0*). Разделение коксового газа  o f l  
ществляется под давлением около 1,3 МПа путем последователе 
ного, многоступенчатого охлаждения с использованием холода a f l  
деленных фракций. В результате разделения коксового газа  моШ 
но получить водород с концентрацией до 97%. i-

Д л я  перспективных планов широкого применения в о д о р о д а В  
промышленных и энергетических ис^тх планируется его крупно* 
масштабное производство из воды — самого дешевого сырья, з в  
пасы которого неограниченны. Существующие и р азр а б аты ва ем Д  
методы производства водорода из воды делятся на три групЯД 
1) электролиз воды; 2) термохимические методы и 3) ком б и в  
рованные термо- и электрохимические методы. ■
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Э л е к т р о л и з  — наиболее освоенный метод производства во- 
Орода из воды, в настоящее время он используется в небольших 

штабах при наличии дешевой электроэнергии. Производство 
юрода электролизом воды, а т акж е  электролизом раствора NaCl 

jV одновременным получением хлора и гидроксида натрия) опи- 
.ию в ГЛ. 13.

Т е р м о х и м и ч е с к и й  м е т о д  получения водорода основан 
, разложении воды с помощью тепловой энергии, которую пред- 

агается получать от атомных реакторов с гелиевым охлажде- 
исм, используя теплоту газового теплоносителя на выходе из ре
ктора. Теоретическое количество теплоты QT, необходимое для 
t мохимического разложения воды, определяется по термодина- 
шческим соотношениям
г (9.16)

L-дс Е — эксергия теплоты, отбираемой от источника с температу
рой Ть  AG°— изменение свободной энергии при разложении воды;

КПД цикла Карно, осуществляемого м еж ду  верхней темпера- 
он Т| и температурой окружающей среды Т2.

Формула (9.16) аналогична электрохимическому соотношению 
гм. гл. 13). Непосредственное разложение воды по реакции

.о н2 +  Ч&2

'v существимо, так  к ак  при необходимой для  этого высокой тем- 
(ратуре (около 1000°С) константа равновесия реакции составля- 
г всего 1,48-10“*, что соответствует парциальному давлению Н2
0 2 в реакционной смеси порядка 10-1 Па ( 10~* атм ) .  Реализа- 

ня процесса возможна заменой реакции прямого разложения во- 
и термохимическим циклом, состоящим из нескольких реакций,

I каждой из которых значения константы равновесия были бы 
рнсмлемы для  практики. Разработано и предложено множество 
Ч'мохнмических циклов для разложения воды при температурах, 
' гупных с точки зрения использования теплоты охлаждающих 
;1<ов ядерных реакторов. В большинстве предложенных циклов 
Р(>межуточные вещества имеют высокое сродство либо к водоро- 
У. либо к кислороду — это галогены, элементы VI группы (сера) , 
еталлы II группы (Mg, Ва, Са) и переходные элементы с пере- 
енной степенью окисления (V, Fe).  Ниже приведен один из при- 

1 еРов термохимического цикла реакций, ведущих к разложению 
в ’ lu на Н2 и 0 2:

К ( ‘ ) + 2НВг (г )  HgBr2 (ж ) +  Н2 (г )

« !5г2 (ж ) +  Са (ОНЬ (р ) =  CaBr2 (р ) +  HgO (т) +  НзО (ж )

RO( T) - H g ( * )  +  i /20 2 ( r )

15г-' (Р) +  2НгО (п) Са (0Н )2 (р ) +  2НВг (г )
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Весь термохимический процесс разложения воды п редставляй  
собой замкнутый цикл, так  к ак  все исходные реагенты о тд ел н ю тД  
от продуктов реакции и возвращаются в цикл, за  исключение^ 
воды, расходуемой на образование Н2 и 0 2. М аксимальная т е Л  
пература реакций не превышает 700°С и может быть обеспечен! 
теплоносителем на выходе из атомного реактора на уровне 8 0 0 Л  
900°С.

В настоящее время ни один из предложенных термохимический  
циклов еще не реализован в промышленности и значение КП Д  
циклов, а так ж е  расчеты затрат на получение водорода этим м Я  
тодом пока не определены.

К о м б и н и р о в а н н ы й  м е т о д  производства водорода за< 
ключается в комбинировании термо- и электрохимических с т а д Л  
процесса. Ожидаемые преимущества комбинированного метод* 
состоят в том, что могут быть использованы достоинства к а ж д о м  
из рассмотренных способов: электрохимический хорошо о своеи  
имеет простое аппаратурное оформление, а термохимический бо| 
лее экономичен, но мало освоен и включает стадии, трудные для 
промышленного осуществления. Примером может служить серно
кислотный комбинированный цикл получения водорода и кислой 
рода из воды. Это двухступенчатый процесс: первая стадия (г) — 
термохимическая, т. е. эндотермическая реакция, осуществляемая 
при 900°С:
H2S04 = HjO + S02 + V j02

Вторая стадия ( д )— низкотемпературный электрохимический 
процесс:
2НзО + S02 + 2г~ = Н2 + H2S04
Реакция (д) может быть реализована только электролизом, та* 
к ак  ее константа равновесия и теоретический выход водорода 
чрезвычайно малы.

Источником энергии для  комбинированной установки может 
служить атомный газовый реактор, снабжающий отбросной т ен я  
лотой термохимическую стадию и электроэнергией электрохимиче»! 
скую стадию. Теоретическое напряжение v T, требуемое для  реаК‘1 
ции (д ) ,  при 25°С меньше, чем для  прямого электролиза воды, и 
составляет 0,17 В (для электролиза воды х>,<2в.с>= 1,23 В)# 
Расчетные затраты для  комбинированной установки меньше, чем* 
д ля  электролиза воды. Суммарный КПД процесса должен с о с т Л  
вить около 35—37%. По мнению специалистов комбинирование 
термохимических и электрохимических^тадий— наиболее перспек
тивное направление крупномасштабного производства водорода из 
воды.

„ч. НАПРАВЛЕНИЯ ОХРАНЫ ПРИРОДЫ 
„ 1>И ПЕРЕРАБОТКЕ ГОРЮЧИХ ИСКОПАЕМЫХ

[обыча, переработка, транспортировка и применение горючих 
^■копаемых как  топлива или к ак  химического сырья связано с 
li:1 несением ущерба окружающей природной среде. На рис. 9.21 
„оказана схема воздействия только энергетики на окружающую 
среду. Пути охраны атмосферы от загрязнения продуктами сго- 
члния твердого и жидкого топлива: 1) развитие ядерной энерге- 
'• j 1 к и, не потребляющей кислорода; 2) замена твердого и жидкого 
топлива газообразным, при полном сгорании которого образуются 
только С 0 2 и Н20 ;  3) добавки метанола (или этанола) и водо
рода к топливу для  автомобильных и авиационных двигателей;
I) переход к водородной энергетике; при сгорании водорода об
разуется только Н20 ;  5) разработка энергетики на базе нетради
ционных, экологически безвредных источников энергии — солнеч
ной энергии, энергии океанских волн, ветра и др.; 6) применение 
высокооктановых бензинов риформинга, платформинга, гидрокре
кинга.

Тепловое загрязнение окружающей среды можно уменьшить 
широкой утилизацией теплоты водных, воздушных и газовых по
токов ТЭС и АЭС в промышленности, а так ж е  для  теплофикации 
зданий, теплиц и др. Радиоактивные отходы АЭС могут, быть 
уменьшены при применении реакторов-размножителей на быстрых 
нейтронах и в конечном счете исключены при переходе ядерной 
энергетики на управляемый термоядерный синтез.

1>Чс- 9.21. Классификация воздействия энергетики на природную среду 
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Отчуждения земель под линии дальной и сверхдальней эл Л  
тропередачи (просеки) можно избежать разработкой и внедЛ 
нием линий подземной кабельной электропередачи. j*

Вредное воздействие на природу оказывает добыча топливнЛ 
ресурсов и их транспортировка. При наиболее экономичном Л  
крытом способе добычи твердого топлива обязательна р е к у л ь Л  
вация плодородного слоя почвы угледобывающими п р ед п р и ятЛ  
ми. Применение транспортировки нефти, а так ж е  мелкодЛ 
персного твердого топлива (полукокс) дальними тр уб о п р о во д о в  
не только более экономично, чем по железной дороге или по в<Л 
но и наносит меньший вред природе. £

Выше показано, что нефтеперерабатывающие предприятия Л  
ют большие количества токсичных отходов. Сейчас на з а в о ;В  
нефтеперерабатывающей промышленности совершенствуют си<Н 
мы очистных сооружений, в частности биологических, имсдряЛ  
прогрессивные приемы очистки. Широко практикуется з а к а ч и в а Л  
сточных вод нефтедобычи и нефтепереработки в нефтеносные п Л  
сты для  поддержания пластового давлении. Наиболее эф ф ектЛ  
но, однако, внедрение малоотходных и безотходных, бессточнЛ 
процессов, снижающих водопотребление и выброс вредных Л  
ществ.

Перспективным направлением охраны природы является м е Л  
прямого восстановления ж елеза  из руд, минуя процессы к о к с о Л  
ния и доменного производства, сбрасывающие большие количеЛ 
ва газообразных, жидких и твердых отходов. Развитие терриЛ 
риальных топливно-энергетических и газохимических к о м п л е к Л  
переработки твердого топлива ведет к значительному снижена 
вредных воздействий на природу благодаря комплексному испоЛ 
зованию сырья и энергии и замкнутым производственным циклон

Г л а в а  10 

Технология связанного азота

Под связанным азотом понимают азот, находящийся в виде р * у  
личных соединений — аммиака , азотной кислоты и ее солей, кйц  
бамида, аминов, аминокислот, белков и т. д.

Азот — один из четырех элементов, без которых невозмоЖш 
существование живой клетки. По определению Энгельса, « ж и Л  
есть способ существования б ел к о вы ^ тел »  *, и поэтому азот, Л  
пременный составной элемент белка, с общебиологической т о 'Л  
зрения более ценен, чем самые редкие из благородных металле# 

Пополнение запасов азота в почве в усвояемом р астен и ям

• Энгельс Ф. Диалектика природы.— М.: Госполитиздат, 1955. С. 244.
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|1де1 т. е. в виде минеральных азотных удобрений, составляет 
Е( к ,’ючительно важную  народнохозяйственную задачу , от решения
1 второй во многом зависит благосостояние общества.
Ь соединения азота играют весьма значительную роль в промыш
ленности. Производства красителей, некоторых пластических масс, 
Химических волокон, взрывчатых веществ и порохов, медикаментов 
и других продуктов потребляют соединения азота. Источников 
с„я;1анного азота, имеющих промышленное значение, в природе 
ь (>айне мало. В Чили и Южной Африке имеются крупные запасы 
натриевой селитры, истощающиеся в результате интенсивной до
бычи. Основным ж е  практически неисчерпаемым источником азота 
служит атмосферный воздух, содержащий примерно 10,# т N2. Это 
количество во много раз превосходит потребности сельского хо
зяйства для восполнения потерь азота с урожаем различных сель
скохозяйственных культур. Однако сами растения или почвенные 
микроорганизмы, за исключением некоторых бактерий, поселяю
щихся в корнях бобовых, не в состоянии усваивать непосредствен
но азот атмосферы.

10.1. МЕТОДЫ ФИКСАЦИИ АТМОСФЕРНОГО АЗОТА

Вследствие большой инертности азота долгое время не удавалось 
найти способы фиксации его. Лишь в начале XX в. были найдены 
трн метода синтеза соединений из элементного азота: дуговой, 
цнанамидный и аммиачный.

Д у г о в о й  м е т о д  основан на соединении азота с кислоро
дом при -высокой температуре (в пламени электрической дуги ). 
В основе этого метода лежит эндотермическая обратимая реакция 
шаимодействия азота и кислорода, протекающая без изменения
■ азоного объема: »
•V : 02;£2N0, \Н =4-180 кДж

высокая инертность азота приводит к тому, что эта реакция с 
сметной скоростью начинает протекать лишь при очень высоких 

температурах (более 1500 К). При 
>'жышении температуры одновремен- 
|||) увеличивается и выход оксида азо- 
1а (11). При температуре электриче
ской дуги (а именно при этой темпе- 
I’ату ре скорость синтеза становится 
приемлемой для  практического при
уч е н и я )  выход N 0  тем не менее до 
жигает лишь нескольких процентов 
(рис. 10.1). Поэтому дуговой метод,
Являясь слишком энергоемким, не на- 
111ел большого практического приме
нения.

Рис. 10.1. Зависимость рав
новесного выхода оксида 
азота ( I I )  от температуры
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В настоящее время этот метод начинает возрождаться на 
нове применения плазменных процессов.

Ц и а н а м и д  н ы й  м е т о д  основан на способности тонк 
мельченного карбида кальция при температуре около 1000°С 
имодействовать с азотом по уравнению

СаС2 -+■ Nj CaCN j +  С , \Н =  302 кДж

Образование цианамида кальция протекает через цианид, кото; 
разлагается по схеме

Са (CN>2 —*■ CaCN2 +  С

Процесс синтеза CaCN2 любопытен тем, что он автокаталитиче! 
наличие цианамида кальция ускоряет процесс его получения 
позволяет снизить температуру процесса. Примерно так  же, 
CaCN2, действуют C aF 2 и СаС12.

Д ля  азотирования карбида кальция применяют преимущ^ 
венно периодические ретортные печи. Высокая энергоемкость й  
цесса п общая отсталость производства привели к тому, что т еп !  
доля выпуска связанного азота цианамидным методом весьма | 
значительна.

А м м и а ч н ы й  м е т о д  фиксации азота заключается в сое 
нении азота и водорода с получением амм иака  по уравнению ] 
акции

N2 + 3H 2q±2NH3, \Н =  — 112 кДж (при 500°С и 30 МПа)

Этот метод имеет экономическое и технологическое преимуще< 
перед остальными способами связывания элементного азота. I 

Первый завод по производству синтетического ам м иака  6 
построен в 1913 г., и за короткий период (15—20 лет) ам м и ач га  
метод практически полностью вытеснил все остальные спосоС 

Мировое производство синтетического амм иака  постоянно уи 
личивается.



II 2 ТЕ ХН ОЛ ОГ ИЯ  АММИАКА
L r (; производства ам м иака  состоит из нескольких подсистем — 
t  Учения азотоводородной смеси; ее очистки; собственно синтеза 

И' миака; отделения аммиака от непрореагировавшей азотоводо- 
а ' нон смеси и т. п. Успешное функционирование каждой из под* 

С с г е м  и ХТС в целом зависит от многих факторов. Рассмотрим 
основные из них.

110 2 1. ПОЛУЧЕНИЕ И ОЧИСТКА 
ДЗО ГОВОДОРОДНОИ СМЕСИ

Дзот для приготовления азотоводородной смеси получают методом 
сж иж ения воздуха с последующей ректификацией, осуществление 
которой возможно благодаря различной температуре кипения от
дельных компонентов. Под атмосферным давлением азот кипит 
при — 195,8°С, кислород — при — 183 С. Разница в 12,8°С вполне 
достаточна, чтобы жидкий воздух разделить ректификацией на 
«технически чистые азот и кислород.

Водород для  синтеза аммиака может быть получен: 1) конвер
сией метана (или его газообразных гомологов) с водяным паром;
2) конверсией оксида углерода с водяным паром; 3) крекингом 
метана; 4) электролизом воды; 5) разделением коксового газа  (см, 
г.:. 9). Основное значение имеют методы конверсии метана и ок
сида углерода.

Полученные одним из указанных способов газы — азот и водо- 
pt д — смешиваются в определенном соотношении и подаются на 
синтез аммиака. Однако чаще всего процесс синтеза аммиака 
ведут не из азота и водорода, полученных раздельно, а из азо- 
товодородной смеси, которую обычно готовят конверсией метана 
и оксида углерода с водяным паром и кислородом воздуха. По
лученный таким способом газ  носит название синтез-газа *. Син- 
т< < газ, получаемый из углеводородного сырья, в настоящее время 
[кляется основным источником получения аммиака и метанола, 
фоизводство синтез-газа может осуществляться разными спосо

бами, например высокотемпературной кислородной конверсией или 
J' талитической парокислородной конверсией природного газа . При 
Эт°м протекают следующие основные реакции 
Сн1 + 0,5О г — С О + 2 Н 2, \Н =* —35 кДж 

Cl|t +  H2 0 - * C O - f 3H2, \И =я +206 кДж 

Со + НгО -  С 0 2 +  Н2, ДН ш  +41 кДж 

С|,1 +  С 0 2 — 2С О + 2Н 2, Д Я = + 2 4 8  кДж

инвертированный газ имеет следующий примерный состав (объ- 
Доли, % ) :  Н2~ 6 2 ;  СО — 0,5; С 0 2~ 1 7 ;  N2~ 2 0 ;  СН4~ 0 ,3 .

Производство сиитез-газа рассмотрено в гл. 9.
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Катализаторы получения синтез-газа и синтеза ам м иака  отр^ 
ляются некоторыми веществами, присутствующими в исходнс 
сырье — сероводородом, органическими соединениями серы (СО 
C S 2, C4H4S, CeH5HS и др .) ,  а катализаторы синтеза аммиака ец 
и С 0 2, СО. Поэтому газы, идущие на производство синтез-газ 
должны быть тщательно очищены от соединений серы, а синтез-п 
необходимо полностью освободить от СО и С 0 2. Рассмотрим о 
новные приемы очистки газов.

О ч и с т к а  п р и р о д н о г о  г а з а  о т  с е р н и с т ы х  со4 
д и н е н и й  в современных высокопроизводительных агрегата! 
осуществляется в две стадии. Первой стадией является к а т а л !  
т и ч е с к о е  г и д р и р о в а н и е  сернистых соединений на алюм 
кобальтмолибденовом или алюмоникельмолибденовом катализ! 
торах при 350—400°С и давлении около 3 МПа. При этом npoi 
ходит образование сероводорода:
COS +  Н2 -+■ H2S + СО 

CS2 + 4H 2-«-2H2S -J-CH4 

CaH^S + 4Н2 -v  H2S +  С4Н10 

C^HS+Hi-HjS+CeHe
На второй стадии происходит х е м о с о р б ц и о н н о е  п о г л о !  
щ е н и е  сероводорода специальным поглотителем (ГИАП-Ю Я 
содержащим оксид цинка, с которым сероводород при 390—410°®  
образует сфалерит 
HjS +  ZnO — ZnS +  НгО

Поскольку произведение растворимости ZnS равно 1 ,9-10-22, это й  
метод обеспечивает высокую степень очистки. При повышенном 
содержании сернистых соединений в исходных газах  п р и м ен яю ! 
дополнительно адсорбционную очистку с использованием е н н т е т Я  
ческих цеолитов (молекулярных сит), таких, например, как  N a f l  
Сорбция производится при комнатной температуре, а р егенерац ия 
сорбента (десорбция) при нагревании до ~200°С.

Очистка конвертированного газа . В конвертированном газе  на
ряду  с азотом и водородом содержатся оксиды углерода, которые* 
являются сильными ядами для  катализатора синтеза аммиака , п о !  
этому синтез-газ должен быть тщательно очищен от этих n f V  
месей.

Очистку газа  осуществляют различными методами: 1) адсорб! 
цией примесей твердыми сорбентами; 2) абсорбцией жидкими с о и  
бентами; 3) конденсацией примесей гл^^оким охлаждением; 4) ка 
талитическим гидрированием. Очистка твердыми сорбентами в про! 
мышленной практике встречается редко. Очистка методом конден-» 
сации с применением глубокого холода используется при получеч 
нии азотоводородной смеси из коксового газа . Каталитической 
гидрирование применяется к ак  завершающаяся стадия очистки Д Я
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I jt' промышленной практике имеет метод очистки жидкими сорбен
тами, в основе которого л еж ат  типичные абсорбционно-десорбци- 
онные процессы.

О ч и с т к а  о т  С 0 2 в отечественных схемах осуществляется 
рреимущественно двум я  способами — поглощением растворами 
м0ноэтаноламина и горячими активированными растворами пота-

I  ща (К2СО3). Рассмотрим очистку раствором моноэтаноламина, в 
основе которой лежит способность моноэтаноламина (NH2CH2 

! сПоОН или для  краткости R—NH2) образовывать с С 0 2 карбона- 
[ -j I j и гидрокарбонаты:

На практике обычно применяют 20%-ный раствор моноэтанола
мина, который обладает высокой поглотительной способностью 
к С 0 2. Если очистку ведут при атмосферном давлении, то степень 
карбонизации моноэтаноламина не превышает 50%, а под д а в 
лением 2,5—3,0 МПа доходит до 75%. Отработанные растворы 
подвергаются нагреву, в результате которого происходит смеще
ние равновесия (а )  в обратную сторону, т. е. отдувается диоксид 
углерода, который используется, например, в производстве мо
чевины, и регенерируется моноэтаноламин, возвращаемый в про
цесс. Содержание С 0 2 после очистки не превышает 0,1%. После
дующая тонкая очистка газа  осуществляется метанированием ок
сидов углерода (см. « а л е е ) .  После этого газ  поступает на очистку 
от оксида углерода.

О ч и с т к а  о т  СО осуществляется промывкой газа  жидким 
азотом и метанированием. При промывке одновременно с оксидом 
углерода жидкий азот конденсирует и растворяет метан, аргон, 
кислород, оставшийся С 0 2. После такой очистки содержание СО 
н газе не превышает 0,002%. Дальнейшая тонкая очистка газа  от 
С 0 2 и СО осуществляется метанированием.

М е т а н и р о в а н и е  представляет собой каталитическое гид
рирование указанных оксидов, в основе которого л еж ат  следующие
Реакции:

<;0  + ЗН *-*СН 4 +  Н2О, ДН =  - 2 0 6  кДж 

г 0 2 +  4Н? -*-СН< +  гНгО, Д// =  —165 кДж 

°2  +  2Н# -► гНгО, ДЯ  =  - 4 8 3  кДж

Процесс гидрирования осуществляют при температурах ~300°С
11 давлении ~ 2 ,8  МПа на восстановленном таблетированном ни- 
кель-алюминиевом катализаторе.

к  _  МН2 + COj +  HsO ̂  (RNH3h  СО,

(R  _  МНз) 2 С 03 +  С 02 +  HjO 2RNH3HCO3

(а)

(б)
У
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10.2 2. ФИЗИКО ХИМИЧЕСКИЕ ОСНОВЫ 
СИНТЕЗА АММИАКА

В основе процесса синтеза аммиака лежит обратимая экзотер 
ческая реакция, протекающая с уменьшением газового объе 
(см. с. 326).

Равновесие этой реакции в соответствии с принципом Ле 
гелье может быть смещено вправо снижением температуры и га 
вышением давления. Причем для  получения примерно 97% п_ 
вращения азота и водорода в аммиак при 400°С необходимо пр| 
менять давление выше 350 МПа. С понижением температуры р 
новесный выход такж е  увеличивается. Зависимость равновесно! 
выхода аммиака от температуры и давления приведена на рис. 1 
При 450°С и 10 МПа в равновесной газовой смеси содержит! 
всего лишь около 16% NH3, а при давлении 30 МПа равновесн 
выход уж е  составляет 36%. Но влияние давления на фактическ! 
выход аммиака характеризуется затухающей кривой (рис. 10.3] 
Поэтому применять очень высокие давления экономически не 
годно.

Выход аммиака увеличивается с уменьшением температур 
Однако при этом падает скорость процесса катализа, а следов^ 
тельно, и общая производительность цеха. Д а ж е  при сравнителЫ 
высоких температурах активационный энергетический барьер м 
лекул азота слишком велик и образование аммиака протек 
крайне медленно. Д л я  снижения энергии активации процесс с »  
теза ведут на твердых катализаторах при 400—500°С.

Каталитически на реакцию синтеза действуют многие мет 
лы — марганец, железо, родий, вольфрам, рений, осмий, п л а т Л  
уран и др., т. е. элементы, имеющие не полностью застроенЩЫ
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Рис. 10.2. Зависимость равновесного 
выхода аммиака от температуры для 
различных давлений

Давление, мПа

Рис. 10.3. Зависимость выхода амм! 
ака от давления (объемная скор* 
30 000 ч_|; /— 500 *С; катализа! 
железный)
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j .  и f - ячейки. Наиболее высокую активность проявляют железо, 
■мий. рений и уран. Однако осмий, рений и уран дороги и опас-

ни в работе.
В промышленности используют разработанный ГИАП ж елез

о й  катализатор, промотированный А120 3, К20 ,  СаО и S i 0 2, кото
рый достаточно активен и стоек к местным перегревам. Соеди
нения серы отравляют катализатор необратимо, а кислород и не- 
К1,го|)ые его соединения, особенно СО,— обратимо, но очень быст
ро п д аж е  в ничтожно малых концентрациях.

Механизм действия катализатора в процессе синтеза аммиака 
может быть представлен как  ряд элементарных актов: 1) диффу
зия азота и водорода из газового объема к поверхности зерна 
катализатора и в его порах; 2) активированная адсорбция азота 
поверхностью катализатора; 3) адсорбция водорода на адсорби
рованном азоте, обусловливающее химическое взаимодействие 
азота и вбдорода через промежуточные соединения их с катали 
затором. В соответствии с представлениями электронной теории 
катализа водород передает свои электроны катализатору, а азот 
воспринимает их от катализатора, восстанавливая электронное 
равновесие. Перегруппировка поверхностных соединений прохо
дит последовательно через низшие соединения азота с водородом: 
имид NH, амид NH2 и, наконец, аммиак NH3; 4) десорбция ам 
миака с поверхности катализатора; 5) диффузия газообразного 
аммиака в общий газовый объем.

Многочисленными исследованиями установлено, что лимитирую
щей стадией собственно катализа является активированная адсорб
ция азота, что достаточно отчетливо видно из уравнения для  ско
рости процесса синтеза ам миака , полученного для  состояния, близ
кого к равновесию:

dp.NH,

dr к - - ( - & - ) ’ •"*■
гДе ki и Аг2 — константы скорости прямой и обратной реакций со
ответственно; pt — парциальные давления соответствующих газов; 
(1~-коэффициент, изменяющийся от 0 до 1 в зависимости от сте- 
пенн покрытия поверхности катализатора адсорбированным азо
том; р — коэффициент, учитывающий влияние давления на кон- 
Станты скоростей реакций kx и k2. Предельные значения коэффици
ента а  показывают, что скорость катализа определяется скоростью 
•'Дсорбции азота. Действительно, при отсутствии адсорбции N2, 
т е. при а = 0 ,

(102)
Pnh,

"Дет практически обратная реакция — диссоциация аммиака . При 
п°лном покрытии поверхности катализатора азотом, т. е. при а = 1 ,
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возвращать в производство после выделения из нее образовавшее 
ся аммиака. Поэтому в таком процессе возможно значитель» 
увеличение объемной скорости. Первые заводы работу 
при Vo= 5000-М О ООО ч-1. В настоящее время большинство за 
дов работают с объемной скоростью до 40 000 ч-1. Выбор объем^ 
скорости решается с учетом экономических соображений. С 
личением объемной скорости производительность в целом воз[ 
стает, но при этом возрастает и объем непрореагировавших газ !  
которые необходимо возвращать в цикл, что вызывает увеличен! 
расхода электроэнергии на транспортировку газов, их нагревание 
охлаждение, увеличение размеров трубопроводов и реакционна 
аппаратуры. Другим серьезным препятствием к увеличению 
является нарушение автотермичности процесса синтеза. При бол* 
ших объемных скоростях газа  в реакцию вступает меньшая до 
азота и водорода и теплоты реакции оказывается недостаточна 
для  поддержания необходимой температуры в колонне синтез 
Большие объемные скорости в сочетании с соблюдением опт! 
мального температурного режима (по кривой оптимальных темп« 
ратур, см. рис. 10.4), применением азотоводородной смеси высс 
кой степени чистоты и использованием достаточно активных коя| 
тактных масс должны обеспечить большую производительное! 
цехов синтеза амм иака  при высоких экономических п о ка зател е  
процесса.

10.2.3. ПРОИЗВОДСТВО АММИАКА

П р о м ы ш л е н н ы е  с п о с о б ы  с и н т е з а  а м м и а к а  в з а 
висимости от применяемого давления можно разделить на тр^ 
группы: 1) под низким давлением до 10 М Па; 2) средним до 2С 
30 МПа и 3) высоким давлением до 75— 100 МПа. В настояще 
время в мировой азотной промышленности большая часть си!^ 
тетического ам м иака  производится в системах среднего .ынлсниГ

В современных агрегатах  синтеза ам м иака  большой единично! 
мощности процесс ведут на плавленых железных катализатора^ 
при 420—500°С и давлении ~ 3 2  МПа, объемной скорости I f  
25 тыс. ч-1 ; производительность 1 м3 контактной массы составляв! 
20—40 т/сут. Современные аммиачные производства представДГ 
ют собой комплексы из нескольких ХТС большой единичной мощ^ 
ности. Это позволяет снизить капиталовложения, наиболее полно! 
утилизировать низко- и высокопотенциальную теплоту процесса 
тем самым снизить себестоимость готовой продукции.

Высокопотенциальная теплота твЯочных и конвертированног 
газов используется для  получения пара высокого давления, прн^ 
меняемого в турбинах, служащ их приводом компрессоров. Низко 
потенциальная теплота используется для  получения технологи*? 
ческого пара низкого давления, подогрева воды, получения хО* 
лода и т. п. В новых системах широко применяют аппараты возС

334



_  —  типологический г а з -------- Раствор этона/юмина— la p --------- Дымовые газы

Рис. 10.6. Принципиальная схсма синтеза аммиака юд средним давлением:
/ — подогреватель природного г а м ;  2 — реактор гндрироып» органической серы; 3 — ад - 
горбер сероводорода; 4 — теплообменник; 5 — трубчатаи «е% -  конвертор метана; S — топ- 
k.i. 7 — шахтный конвертор метана; Я — паровой котел; 1 ~конвертор СО I ступени; 10 — 

огртор СО II ступени; // — теплообменник; 12 — р«ге*чатор СО>; 13 — абсорбер СО»: 
•' -  н >здушиый холодильник; IS — мета на тор; 16 — турбммпрессор с газовой турбиной; 

■ ' — паровая турбина; /{ — аммиачный холодильник; /1-*ервичный сепаратор; 10 — вто
ричный сепаратор: I I  — холодильный теплообменник; И — юдоподогреватель паровых кот- 
• 23 — «горячий» теплообменник; 24 — воздушный xoaoiuibHHK; 25 — полочная колонна 
синтеза

душного охлаждения, позволяющие сократить расходы воды. На 
рис. 10.6 приведена схема агрегата  мощностью 1360 т/сут, вклю- 
чающая двухступенчатую паровоздушную (онверсию метана, вы
сокотемпературную конверсию СО, моноэтаноламиновую очистку 

т СОг, окончательную очистку от СО и я С 0 2 каталитическим 
1идрированием (метанирование)и синтез аымиака.

Природный газ  под давлением 4 МПа после очистки от серо
содержащих соединений смешивается с паром в соотношении 
•‘‘J : 1, подогревается в теплообменнике отходящими газами и по
ступает в трубчатый конвертор с топкой, в которой сжигается 
п1>иродный газ. Конверсия метана с водяным паром до образова- 
"ня оксида углерода протекает на никелевом катализаторе при 
8()0—850°С. Содержание метана в газе после первой ступени кон
версии составляет 9— 10%. Д алее  газ  свешивается с воздухом 
и поступает в шахтный конвертор, где происходит конверсия ос
таточного метана кислородом воздуха при 900—1000°С и соотно
шение п а р : г а з = 0 , 8 : 1. Из шахтного конвертора газ направляется
11 котел-утилизатор, где получают пар высоких параметров 
(Ю МПа, 480°С), направляемый в газовые турбины центробеж-
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ных компрессоров. Из котла-утилизатора газ  поступает на двухс^И  
пенчатую конверсию оксида углерода. Конверсия осуществляв1̂ !  
вначале в конверторе I ступени на среднетемпературном ж е ^ ^  
зохромовом катализаторе при 430—470°С, затем в конверторе/ Щ 
ступени на низкотемпературном цинкхромомедном к а т а л и з а ю Д  
при 200—260°С. М еж ду  первой и второй ступенями конверсии/ у Я  
танавливают котел-утилизатор. Теплота газовой смеси, в ы х о д ящ Л  
из II ступени конвертора СО, используется для  регенерации м Д  
ноэтаноламинового раствора, выходящего из скруббера очисткЯ 
газа  от С 0 2.

Д алее  газ  поступает на очистку от С 0 2 в скруббер, орош аемы е 
холодным раствором моноэтаноламина, где при 30—-40°С проио! 
ходит очистку газа  от С 0 2. На выходе из абсорбера газ  содержи* 
примеси кислородсодержащих ядов (СО до 0,3%, С 0 2 30 -Я  
40 см3/м3) ,  которые гидрируют при 280—350СС в метанаторе н а  
никелевом катализаторе. Теплота очищенного газа  после метанаЯ 
тора используется для  подогрева питательной воды, дальнейшей 
охлаждение и сепарация выделившейся воды проводятся в аппаЯ 
рате воздушного охлаждения и влагоотделителе (на схеме не п о !  
казано).

Д л я  сж атия азотоводородной смеси до 30 МПа и циркуляции 
газа  в агрегате синтеза используют центробежный компрессор <5; 
приводом от паровой конденсационной турбины. Последнее цирЯ 
куляционное колесо компрессора расположено в отдельном корн 
пусе или совмещено с IV ступенью. С веж ая  азотоводородная смесь 
смешивается с циркуляционной смесью перед системой вторично^ 
конденсации, состоящей из аммиачного холодильника и сепараЯ 
тора, проходит далее два  теплообменника и направляется в полоч! 
ную колонну синтеза. Прореагировавший газ  при 320—380°С п р о ! 
ходит последовательно водоподогреватель питательной воды, «гоЯ 
рячий» теплообменник, аппарат воздушного охлаждения и «хо-1 
лодный» теплообменник, сепаратор жидкого аммиака и поступает 
на циркуляционное колесо компрессора. Жидкий аммиак  из сепа<9 
раторов направляется в хранилище жидкого аммиака.

Содержание ам м иака  в оборотной азотоводородной смеси над 
жидким аммиаком зависит от температуры и давления. Так, п ри  
давлении 30 МПа и температуре —5°С в азотоводородной смес*| 
остается приблизительно 2,5% NH3.

Основным агрегатом установки синтеза аммиака служ ит к о Я  
л о н н а  с и н т е з а .  Колонны синтеза изготовляют из специальч 
ных легированных сталей. При высоких температурах и давлен и и  
аммиак и особенно водород взаимодействуют со сталью, ухудшая 
ее механические свойства.

Д л я  снижения температуры стенок холодная азотоводородная 
смесь, поступающая в колонну синтеза, проходит вдоль внутре™  
ней поверхности цилиндрического корпуса колонны. Применяю^ j 
полочные и трубчатые колонны.
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I  риг. Схема четырехполочной хо- 
I ины синтеза аммиака под средним
■  'явлением:
I корпус колонны: 2 — корпус катализа- 
I  лноП коробки; 3 — аварийный люк; 4 — 
I  т!; , г чагый теплообменник; 5 — патрубок 

Г  , г.айпасного га з а ; в . 7. t .  9 — полка 
I '' катализатором; 10 — центральная труба; 
Я ц  ^  люк для разгрузки  катализатора

Па рис. 10.7 показана че- 
тырехполочная колонна син
теза амм иака  для системы 
среднего давления. Колонна 
представляет собой цилиндр 
высотой около 30 м и диамет
ром примерно 2,5 м, выпол- J  
пенный из специальной стали, 
смособйой выдерживать высо
кие давления, температуру и 
агрессивное воздействие водо
рода, азота и аммиака. Хо
лодный газ подается в ниж
нюю часть колонны и направ
ляется вверх между корпусом 
колонны 1 и корпусом катали- 
аторной коробки 2. В верх

ней части реактора холодныё 
газ попадает в межтрубшх 
пространство теплообменника 
4, в котором он н а гр е в а е т  
до 400 °С за  счет теплоты кон
вертированного газа , покида
ющего колонну синтеза по 
трубам теплообменника 4. По
догретый газ  последовательно 
проходит четыре слоя катала- 2 
чатор 6, 7, 8 н 9  и попадает 
в центральную трубу 10, по 
которой направляется к те:- 
-юобменнику 4. При этом газ 1 
охлаждается примерно да
•чзо ° с .

В связи с тем что резкцш 
интеза экзотермична, на ki- 

тализаторных полках газ силь
но нагревается (особенно ва 
первых, где превращаете! 
большее количество исходных 
веществ). При этом темпера-

k Кон1ертиро1анный
гп

байпосный



тура значительно отклоняется от оптимальной (см. рис. Ю Л ' 
Д л я  регулирования температурного режима катализа предус^Н| 
рена подача байпасного холодного синтез-газа (патрубок яЖ  
каж ды й слой катализатора (на схеме показан только в п ервы В  
При рабочей температуре 300—5 2 0 °С и давлении 32 МПа коf o S  
на синтеза указанных габаритов имеет производительност|Ь^Я 
ам м иаку  около 1360 т/сут.

Основные направления в развитии аммиачного производстщ 
1) кооперирование азотной промышленности с промы ш ленное!*  
основного органического синтеза на базе использования п р и р Д  
ного газа  и газов нефтепереработки в качестве сырья; 2) укруХ 
нение к ак  всего производства в целом, так  и отдельных с и с т н  
(применение колонн синтеза диаметром до 2,5 м и т. п .) ;  3) с т р е т  
ление понизить применяемые давления за счет повышения актш . 
ностн катализатора; 4) применение колонн синтеза с к и п я т Д  
слоем катализатора; 5) использование теплоты реакции для  »  
лучения пара.

10.3. ТЕХНОЛОГИЯ АЗОТНОЙ к и с л о т ы

Чистая азотная кислота H N 03 при нормальной т ем п ер ату р еИ  
бесцветная жидкость, замерзающая при —4 ГС, кипящая пр| 
86°С. Максимальную температуру кипения 121,9°С имеет раствоа 
содержащий 68,4% H N 0 3, представляющий собой азеотропнуа 
смесь. Азотная кислота очень сильный окислитель. Многие ор| 
ганические вещества (в том числе животные и растительные т к «  
ни) при действии азотной кислоты разрушаются, а некоторые спА 
собны воспламеняться. Особенно сильна как  окислитель разб*щ 
ленная H N 03. Концентрированная ж е кислота пассивирует т а к »  
металлы, как  железо, на этом и основано использование с т а л  
как  конструкционного материала в производстве азотной к и с л о т Я  

Отечественная промышленность выпускает азотную к и с л о Д  
двух  видов: разбавленную с содержанием 50—60% H N 03 и к о п  
центрированную, содержащую 96—98% H N 0 3. Разбавленная к и е  
лота используется в основном для производства азотосодержащиЯ 
минеральных удобрений. Крепкая азотная кислота п отребляете  
для  производства взрывчатых веществ, красителей, пластическвЯ  
масс, нитролаков, кинопленки и других важнейших продуктЬ^н 
Азотную кислоту производят из аммиака.

10.3.1. ФИЗИКО-ХИМИЧЕСКИЕ ОСНДрЫ ПРОЦЕССА

Производство разбавленной азотной кислоты из амм иака  с к л ^ Я  
ды вается  из следующих стадий:

1) контактное окисление аммиака до оксида азота (I I ) :  
4NHj + 5 0 2 -* 4 N 0  4-бНаО. ДЯ  =  - 9 0 7  кД ж  (а)



2) окисление NO до N 0 2:
N0  + O: 2N02. Л t f  =  - 112 кДж (6)

3 )  абсорбция диоксида азота водой с образованием разбав
ленной азотной кислоты:
SO: + Н/> 2HN03 + NO, \Н =. - 136 к Дж (в)

выделяющийся при этом оксид азота (II) окисляется до диоксида 
„ снова абсорбируется.

Контактное окисление ам миака . При окислении аммиака кроме 
г .мопной реакции (а) могут протекать и другие процессы:
4NK3 + 4 0 2 -*-2N20  + 6HjO \Н =  — 1105 кД ж  (г)

4N M3 )- 3 0 ,  -► 2N j +  6Н2О , ДА/ =  - 1270 кДж (д)

4 M b  +  6N O -^5N 2 + 6 Н 20 ,  \Н =  —1810 кДж (е)
г

которые приводят к непроизводительному расходованию аммиака.
Равновесие реакций окисления аммиака (а ) ,  ( г ) ,  (д) в усло

виях производства полностью смещено вправо. Вычисленные для 
реакций (а )  и (д) константы равновесия при 750 °С имеют нич
тожно малые значения:

К<а) = /,4NH,e9‘" = 10_в0* (109)
Р и оР н ,о

4 Ф -  (Ю.<0)
Р ы ,Р н ,о

Следовательно, превращение ам м иака  в конечные продукты при 
~Г>0°С может достигать почти 100%. Общая скорость процесса 
определяется соотношением скоростей реакций (а )  — (е ) .  В-отсут
ствие катализатора наиболее быстрой является реакция окисле
ния до элементного азота. Естественно, что в азотнокислотном  
производстве процесс окисления производят на катализаторах, 
обладающих избирательностью действия, т. е. на таких катализа- 
торах, которые резко ускоряют реакцию получения N 0 по срав
нению с прочими реакциями окисления аммиака.

В азотнокислотной промышленности в основном применяют 
платиновые катализаторы. Процесс окисления ам м иака  на плати
новом катализаторе относится к числу наиболее быстрых к а т а 
литических реакций, известных в настоящее время. В производ
ственных условиях практически полное окисление ам м иака  дости
гается за  (1—2) 10м  с.

С к о р о с т ь  к а т а л и т и ч е с к о г о  о к и с л е н и я  а м м и а к а .  
Скорость процесса окисления зависит от технологического режи- 
ма процесса и конструкции контактного аппарата. На высокоак
тивных платиноидных катализаторах процесс протекает в диф-
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фузионной области. На менее активных (оксидных) катализат 
рах при пониженных температурах окисление амм иака  опреде^ 
ется скоростью каталитических актов, т. е. протекает в кинети 
ской области.

П о в ы ш е н и е  т е м п е р а т у р ы  способствует увеличению^ 
только скорости химической реакции, но и коэффициента ди<[ 
зии аммиака в смеси. Поэтому повышение температуры — эф<| 
тивное средство увеличения скорости процесса окисления, npail 
кающего к ак  в кинетической, так  и в диффузионной облас 
Однако повышение температуры катализа выше ~ 850°С  сн и ж ^  
выход NO и повышает выход элементного азота (рис. 10.8) 
счет реакции (д ) ,  а т акж е  термической диссоциации NH3 и др 
гих вредных побочных реакций. На платиновом катализаторе пс 
держиваю т температуру от 800°С при атмосферном давлении 
до 9 00°С при повышенном давлении, при котором время коитаД 
та сильно уменьшается и побочные реакции практически не у с т  
вают протекать. На низкоактивных неплатиновых оксидных к а т а  
лизаторах время соприкосновения необходимо увеличивать в дХ  
сятки раз по сравнению с платиновым. Оптимальная т ем п ер атущ  
снижается до 700—750 °С.

П о в ы ш е н и е  д а в л е н и я  ускоряет процесс окисления Nbfc* 
т ак  к ак  увеличиваются концентрации реагирующих компоненте! 
в реакционном объеме, уменьшается объем газовой смеси.

Однако при повышенном давлении существенно возрастав* 
унос мельчайших частичек платины с газами, что удорожает т а  
парную кислоту, поскольку платина имеет высокую стоимость^И 
процесс улавливания микроскопических частичек платины из « ■  
трозных газов после контактного аппарата весьма сложен и ■  
обеспечивает полного устранения потерь платины. При повыиш 
нии  давления необходимо увеличивать толщину стенок а п п а р а т е

т
Температура, ФС

Рис. 10.8. Зависимость степени превра
щения аммиака от температуры (х =  
■•const, катализатор Pt—Pd—Rh)
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ь, п результате чего возрастает ее стоимость. Поэтому применя- 
. избыточное давление 0,2— 1 МПа.

С о с т а в  г а з о в о й  с м е с и  влияет на температурный режим 
общую скорость процесса, особенно если лимитирует не диффу- 

L  а химическая реакция м еж ду NH3 и Ог. По уравнению реак- 
(а ) на 1 моль NHj расходуется 1,25 моль Ог, однако при 

11Ком соотношении компонентов выход оксида азота (II) не пре- 
,,;шает 65%, т. е. очень мал (рис. 10.9). Д л я  увеличения степе- 
и окисления аммиака на практике применяют соотношение

I : NН з=  1,8—2,0, что соответствует содержанию аммиака в ам- 
,йлчно-воздушной смеси 9,5— 10,5 (об. доли в % ). Следует учи- 
ынать, что при обычной температуре смесь аммиака с воздухом 
фьтоопасна в интервале 16—27% NH3. При повышении темпе

ратуры границы взрывоопасности расширяются.

Промышленные катализаторы процесса окисления аммиака.
I катализаторы представляют собой сплав платины с 4% Pd 

и ;}% Rh. Платиноидные катализаторы выполняют в виде сеток
з тонкой проволоки диаметром 0,06—0,09 мм, имеющих 1024 от

верстия в 1 см*. Сетки эти для  создания определенного времени 
контактирования скрепляются в виде пакета, устанавливаемого 
в контактном аппарате.

На 1 м1 активной поверхности контактной сетки под атмосфер
ным давлением можно окислить до 600 кг, а при давлении 
0,8 М П а — до 3000 кг амм иака  в сутки. Однако при работе под 
давлением 0,8 М Па и более платиновый катализатор разрушает
ся быстрее.

Разрушению катализатора способствуют и многие контактные 
яды (соединения серы, фосфин и др .) ,  которые помимо отравле
ния катализатора снижают его механическую прочность. Приме-* 
С|| (пыль, ржавчина, смазочное масло и т. п.), содержащиеся в 
газе, т акж е  снижают активность и прочность катализатора. Д ля  
У стан овл ен и я  активности катализатора его промывают разбав 
ленным раствором соляной кислоты. Все это приводит к тому, что 
п процессе окисления аммиака катализатор становится рыхлым
II мельчайшие частицы его уносятся с потоком газа . Если под 
атмосферным давлением унос платины на 1 т азотной кислоты 
составляет 0,04—0,06 г, то при повышенном он достигает уж е  
”,15—0,20. Часть Pt улавливается и регенерируется, но и при 
Эт°м расходы платины составляют значительную часть себестои- 
м°стц азотной кислоты.

С целью экономии платины применяют двухстадийное контак- 
1иРопание, при котором аммиак  частично окисляется на платино- 
Дных сетках, а затем доокисляется в слое неплатинового зерни- 
' ° го катализатора. В качестве неплатиновых катализаторов при

з н а ю т  различные композиции оксидов или солей, в том числе 
Ксиды ж елеза или хрома, соли кобальта.
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Удельная производительность платинового катализатора ве 
ка благодаря высокой скорости реакции окисления. Если 
рость всего процесса окисления определяется скоростью ди<] 
зии аммиака в газе, то интенсивность работы катализатор 
[кмоль/(м’ -с -П а ) ]  будет характеризоваться уравнением 
/-D/(/?77). (|

где D — коэффициент диффузии ам м иака  в воздухе; R — мол| 
ная газовая постоянная; Т — абсолютная температура; I — с| 
няя длина диффузионного пути молекулы аммиака .

Активность катализаторов может сильно понижаться всле^ 
вне отравления некоторыми примесями, имеющимися в г а з а  
смеси, или ж е  в результате экранирующего действия м еханц  
ских взвесей. К наиболее сильным контактным ядам  прощ 
окисления ам м иака  принадлежат соединения серы и фосфора.^ 

В промышленности применяется несколько типов K o m a i J  
аппаратов для  окисления ам миака . Однако все они имеют пр| 
лизительио одинаковый принцип действия.

При повышенном давлении устанавливают до 18 сеток, 
двухстадийном контактировании (рис. 10.10) число платиноид^ 
сеток можег быть снижено до 1—3 (при повышенном да влей 

Окисление оксида азота ( II)  до диоксида. Нитрозные га 
полученные при окислении ам миака , содержат N 0  и другие он] 
ды азота, кислород, азот и пары воды. Д л я  получения а з о ^  
кислоты оксид азота (II) необходимо окислить до ди окси д*  

Процесс окисления N 0  кислородом воздуха описывают сл^ 
ющим суммарным (балансовым) уравнением:

2NO + O j 2NOj, Д Я = - 1 1 2 к Д ж

В соответствии с принципом Л е Шателье равновесие эт 
процесса сдвигается вправо при повышении давления и сниж ен

температуры. Практически обо! 
вание диоксида азота иачинас 
прн температуре ниже 7 00°С, а 
температуре ниже 100°С равнс 
сие почти полностью сдвин} 
вправо.

Константа скорости проЩ 
увеличивается с понижением 
пературы, что иногда рассматрЛ 
ют как  нарушение закона АрреЯ 
уса. В^#ействительности это я !

Конвертированный газ

Рис. 10.10. Контактный аппарат:
/ — распределительная реш етка; 2 — корпус 
п арата : J  — платииоидная сетка ; 4 — слой не| 
тннового катали зато ра ; 6 — н асад ка ; 6 — оно' 
реш етка
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м0жно объяснить тем, что процесс по формуле (ж )  протекает 
н' 1С стади и . Сначала происходит быстрая обратимая экзотерми- 
чйская реакция димеризации оксида азота

| j* , » зЬ NaOi (3)
■  з Пем окисление димера по экзотермической практически необ- 
KgVnMofl (при /<100°С) реакции
IfjO f O j - 2 N O j  (и)

I При повышении температуры равновесие реакции (з) смеща- 
Lc | влево, концентрация димера N20 2 сильно снижается. Соот- 
веп г пенно снижается и скорость реакции (и)

kcH,o,eot* (10.12)

В результате уменьшается и общая скорость процесса. Поэтому 
дл увеличения скорости превращения N 0  в N 0 2 реакционную 
смесь энергично охлаждают. Повышение давления способствует 
сд| iry равновесия по реакции (з) в сторону димера и увеличе- 
нш ■ скорости реакции (и). Повышается и степень абсорбции ди
оксида азота. Поэтому в последние годы в производстве азотной 
кислоты перешли от установок под атмосферным давлением к по
вышенному давлению до 1 МПа.
| При окислении оксида азота может протекать реакция ассо- 

ци ции N 0 2 с образованием димера:
2NO, ^  N A , Д// =  - 5 7  кДж

Ск рость этой реакции очень велика, а равновесие с повышением 
Давления и уменьшением температуры сдвигается в правую сто-
Р( ну.

taKUM образом, в иитрозиых газах , поступающих на абсорб
цию, содержатся N 0 2, N204, 0 2, NjO, NO, N20 2, Nj, пары воды '

■  др.
А б с о р б ц и я  д и о к с и д а  а з о т а

Tt кпет по схемам 
*0 . .  f l i p  
А-0 , НзО

гП1

и е г о  д и м е р а  про-

HNOj +  HN02, Д Я  =■ — 116 кДж 

HN03 +  HN02, ДЯ =  -  59 кДж

(1Л>чающаяся при этом азотистая кислота неустойчива и разла-
Эется:

►no, HNOj  -I- 2NO + НгО, ДЯ -  76 кДж

Е°этому суммарно взаимодействие N 0 2 с водой можно предста-
" ь Уравнением реакции

;° i  + HjO — 2HN0j +  N 0, ДЯ -  -  136 кДж

'"вощение диоксида азота водой — типичный хемосорбционный 
°Цесс в системе газ  — жидкость.
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В производстве необходимо получать кислоту возможно б<Я 
шей концентрации. При этом увеличивается упругость оксц В  
азота над раствором кислоты, что снижает движущую силу I V  
цесса и, следовательно, общую скорость процесса. Д ля  
равновесия в сторону образования H N 03 необходимо снихсйьГ 
температуру, а так ж е  повышать давление. При абсорбции оке#, 
дов азота используют принцип противотока, т. е. наиболее |Х  
центрированный газ встречается с концентрированной ки слота  
а в конце абсорбции остатки N 0 2 поглощаются наиболее глиЯд 
кислотой.

Вследствие экзотермичности процесса абсорбции температура 
вытекающей продукционной кислоты обычно составляет не м е £  
5 0 °С, поэтому в установках, работающих под атмосферным д ф  
лением, получается кислота, содержащ ая лишь около 50% HNO,. 
В установках, работающих под давлением 0,6—0,8 МПа, можно 
получить 58—60%-ную кислоту. Поднимая давление до 5 М щ , 
в установках прямого синтеза HNOs из оксидов азота и кислоро
да получают кислоту концентрацией 98% H N 03.

10.3.2. ПРОИЗВОДСТВО АЗОТНОЙ КИСЛОТЫ

Д ля  получения разбавленной азотной кислоты из амм иака  в про
мышленности до недавнего времени использовали три с и с т е ж
1) под атмосферным давлением; 2 ) под повышенным давлением 
и 3) комбинированные, в которых окисление аммиака происходят 
под атмосферным давлением, а окисление оксида азота и абсорб
ция NO2 водой — под повышенным.

Несмотря на меньшие расходы платины, системы производства 
кислоты под атмосферным давлением в СССР в настоящее вр* 
мя не применяются из-за малой производительности, громоздя^ 
сти аппаратуры и соответственно больших капитальных влояА 
ний, существенных потерь аммиака и необходимости применена 
дорогостоящей и не слишком эффективной щелочной очистки <Я" 
ходящих газов от оксидов азота.

Современные установки, работающие под п о в ы ш е н н Ы *  
д а в л е н и е м  (от 0,2 до 1 М П а ), и к о м б и н и р о в а н н ы *  
разработаны по принципу энерготехнологических систем, в котОг 
рых энергия отходящих газов (связанная с их высокой т е м п е р ^  
турой и давлением) и теплота реакции окисления аммиака * 4  
пользуются для  сжатия воздуха и нитрозных газов, а так ж е  п о Л $  
чения технологического пара. Этим1Г ж е схемами предусмотрено 
возможно более полное использование низкопотенциальной теЯ  
лоты.

Принципиальная технологическая схема получения о а з б а в л в в  
ной азотной кислоты под повышенным давлением приведена Щ  
рис. 10. 11.
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ис. 10.11. Принципиальная технологическая схема получения разбавленной 
зотиой кислоты под повышенным давлением (0,73 М П а):

воздухозаборная тр уб а ; 2 — воздухоочиститель; 3 — газовый компрессор; 4 — газовая  
' ина; 5 — воздухоподогреватель; 6 — испаритель ам м и ака ; 7 — смеситель с фильтром: 

— контактный аппарат; 9. 17 — котел-утилизатор; 10 — окислитель с фильтром; I I  — аб- 
■':!ионная колонна; 13 — отдувочная колонна; 13 — холодильник-конденсатор; 14 — по- 

1 - к .и т с л ь  хвостовых газов; 15 — реактор каталитической очистки; 16 — кам ера сгорания;
выхлопная труба

Атмосферный воздух после соответствующей очистки поступа-
I в компрессор 3, приводимый в движение газовой турбиной 4. 

В компрессоре воздух сж имается до давления 0,73 МПа, нагре
ваясь при этом до 135°С, и поступает далее в подогреватель воз
духа 5, где его температура поднимается до 250°С за  счет теп- 
•Ю1 и выходящих из окислителя 10 нитрозных газов. В смесите-» 
ле 7 воздух смешивается с газообразным аммиаком, который по- 
с пает сюда из испарителя аммиака 6. Образовавшаяся аммиач-
11 воздушная смесь далее поступает в контактный аппарат 8, где 
при температуре около 9 00°С на P t—Rh—P d -катализаторе про
в о д и т  окисление аммиака. Нитрозные газы, содержащие 9,0— 
(j>5% NO, поступают в котел-утилизатор 9, в котором происходит 
Охлаждение до необходимой температуры и образование пара. 
- 1.1 лее газы поступают в окислитель 10, в котором окисляются до 

[Диоксида азота. Охлажденные в подогревателе воздуха 5, подо- 
Чн'вателе хвостовых газов 13 и холодильнике-конденсаторе 12 до 
п ‘мпературы около 45 °С нитрозные газы поступают в абсорбци- 
г "ную колонну 11, орошаемую противоточно водой. Поскольку 
‘^сорбция NO2 водой экзотермична, абсорбционные тарелки снаб- 
^НЫ змеевиковыми холодильниками, в которых циркулирует 
<л 'аждаю щ ая вода (на схеме не показано). Полученная азотная 

"слота самотеком поступает в отдувочную колонну 12, где с по-
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мощью горячего воздуха из готовой азотной кислоты происхоЖ 
отдувка растворенных в ней нитрозных газов, которые подаюЖ 
в абсорбционную колонну. Хвостовые газы, пройдя систему каЩ  
литической очистки от оксидов азота восстановлением их аммнщ. 
ком до элементного азота, выбрасываются в атмосферу.

В установках такого типа степень превращения а м м и а ^ Н  
азотную кислоту достигает 98—99%, а концентрация кн слот^И  
60—62%. Однако при окислении аммиака под давлением у а ^ Ц  
чиваются потери платинового катализатора. Поэтому применяю* 
системы, в которых окисление аммиака производят при ю р а м  
более низком давлении ( — 0,4 М П а) ,  чем окисление оксида азом 
(до 1,2 М П а) .

Современные азотнокислотные ХТС характеризуются больщА 
мощностью отдельной технологической нитки, с о с т а в л я ю ц !  
380—400 тыс. т/год. Указанные системы позволяют получить 
лишь разбавленную азотную кислоту. Д л я  производства взрыв- 
чатых веществ, некоторых пластических масс, красителей т р е в  
ется концентрированная кислота (98% ). Азотную кислоту т а к й  
концентрации можно получить либо концентрированием р а з б Я  
ленной азотной кислоты или прямым синтезом.

Отгонкой воды из разбавленной азотной кислоты мджно п ^ Н  
чить лишь 68%-ный раствор, поскольку именно так а я  концентр!- 
ция отвечает азеотропной смеси H N 03—Н20 .  Поэтому к о и ц ен тД  
рование проводят с применением водоотнимающих средств, т а х Я  
например, к а к  92—94%-ная H2S 0 4. Концентрированная серна* 
кислота, образующая при этом гидраты, кипит при более в ы Я  
кой температуре, чем 100%-ная H N 03. В качестве водоотним^И 
щего средства может использоваться так ж е  нитрат магния, i

В настоящее время значительное применение находит n p l^ H  
синтез концентрированной азотной кислоты, который п р о текав  
по уравнению реакции
2 N A  (ж ) + 2 Н / ) (ж )  + 0 ; ( r )  4Н Ж )д(ж ), ДН =  — 59 ,5  кДж

В действительности поглощение димера диоксида о сущ ествл яете  
разбавленной азотной кислотой, содержащей около 45%
Эта операция осуществляется в автоклаве при 9 0 °С и 5 
В автоклаве получается так  называемый нитроолеум HNO3-n N 0*  
содержащий до 25% N 02. После отдувки диоксида азота и полУ* 
чается 97—98%-ная азотная кислота.

1

р л а в а  11

Производство серной кислоты

пдкодское получение серной кислоты относится к числу старей
ших крупномасштабных химических производств. Широко приме
н и м ы е  теперь процессы и аппараты разрабатывались и осваива
ние), сначала применительно к технологии серной кислоты, а по- 
т,,м становились типовыми для изготовления многих крупнотон
нажных химических продуктов. Именно в сернокислотном произ- 
I, ,детве 200 лет тому назад  были внедрены первые башни с на
садкой, которые представляют собой основной аппарат мно
гих современных химических производств. Полочные и трубча
тые химические реакторы (контактные аппараты) впервые были 
освоены в технологии серной кислоты, а затем стали типовыми 
для ряда'1 других каталитических процессов (см. гл. 5 ) .  В серно
кислотном производстве были освоены сначала гомогенный, а 
затем и гетерогенный катализ. Сотни индивидуальных веществ 
и различных комбинаций их были испытаны сначала для кон
тактного окисления диоксида серы, прежде чем наиболее актив
ные из них (платина, ванадиевые комплексы и др.) нашли при-

!менение в качестве окислительно-восстановительных катализато
ром в ряде других производств (см. табл. 1, гл. 5 ) .

Поэтому закономерности химической технологии, процессы и 
I аппараты , описанные в гл. 2—6, имеют непосредственное отноше

ние к технологии серной кислоты.

111 СВОЙСТВА, П РИ М ЕН ЕН И Е  
И СПОСОБЫ ПО ЛУЧЕН И Я

Свойства. Безводная серная кислота (моногидрат) представляет 
I собой тяжелую  маслянистую жидкость, которая смешивается с 

иодой с выделением большого количества теплоты. Плотность 
I H2S0 4 при 0 °С  равна 1,85 гс/м3. Серной кислотой называют не 

только моногидрат, но и водные растворы его (НгБОч+яНгО), а 
I также растворы триоксида серы в моногидрате (H2SO4+ n S 0 3) ,
I "азываемые о л е у м о м .  Чистая серная кислота бесцветна, тех- 

"нческая окрашена примесями в темный цвет.
Д ля производства, транспортировки, применения серной кисло- 

1 ы большое значение имеет изменение температуры плавления и 
I Температуры кипения ее в зависимости от концентрации. При 
I ^сличении массовой доли от 0% H2SO4 до 64,35% S 0 3 (своб) 
I 110следовательно образуется шесть гидратов (рис. 11. 1) ,  являю 

щихся индивидуальными химическими соединениями, которые вза- 
I имно нерастворимы в твердом виде, а образуют эвтектические 
I  Смеси. В области концентраций SO j от 64,35 до 100% при крис-
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to 90
tia cc ion* Нг S04 , •/# Масс, допя 50 s (с Sod), •/.
Рис. 11.1. Диаграмма кристаллизации системы Н20 — 
-H ,S O « -S O »

таллизацни образуются твер 
растворы. Все товарные о; 
серной кислоты имеют конц[ 
рации, близкие к эвтектичвг 
смесям.

Изменение фазового равг 
сия паров с жидкостью для 
сен Н20 —S 0 3 при атмосфер 
давлении показано на рис. ■  
Смесь, соответствующая 98j 
H2S 0 4, является азеотроп» 

Htso4 ьо5~(сМ) имеет единую температуру^
денсации паров и кипения _ 

Рис. 11.2. Диаграмма кипения систе- кости 336,6  °С. При неболЫ 
мы H ,0 - H 2S 0 « - S 0 ,  при нормаль- и зм ен ен н и со става  в обе c l  ном давлении „

ны от азеотропнон точки теЦ
ратура начала конденсации Й|

сильно отличается от температуры начала кипения жидкого
створа. Соответственно отличаются составы жидкой фазы и п
ченных из нее паров (или наоборот).

Д иаграм м у кипения системы Н20 — H2S 0 4—S 0 3 на рис. 11 
используют для  определения режима абсорбции S 0 3 и кон цент 
рования разбавленной серной кислоты при выпаривании из М 
воды.

Пары серной кислоты при повышении температуры днееош 
руют:

H2S04 HjO + SOa
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I ^лие 400 °C уж е  содержат больше молекул SOs, чем H2S 04 . 
1 , 1Ьнейшее нагревание вызывает диссоциацию SOj

^  2SOj

ь ,л 1,е 700 °С в парах преобладает SO * а выше 1000 °С SO* дис- 
г1иирует почти полностью. Степень диссоциации меняется при 
(Мснении давления.

| Серная кислота весьма активна. Она растворяет оксиды ме
таллов и большинство чистых металлов, вытесняет при повышен
ий,i температуре все другие кислоты из солей. Она отнимает воду 
0 , других кислот, от кристаллогидратов солей и д аж е  кислород- 
л| j х производных углеводородов, которые содержат не воду как  
таковую, а водород и кислород в сочетании Н : 0  = 2. Дерево и 
другие растительные и животные ткани, содержащие целлюлозу 

1 1C HioOg)n, крахмал и сахар, разрушаются в концентрированной 
серной кислоте. В разбавленной кислоте целлюлоза и крахмал

I распадаются с образованием сахаров. При попадании на кожу 
человека концентрированная серная кислота вызывает ожоги.

Применение. Высокая активность серной кислоты в сочетании 
со сравнительно небольшой стоимостью производства предопреде
лили громадные масштабы и чрезвычайное разнообразие ее при
менения.

Крупнейшим потребителем серной кислоты является производ- 
| ство минеральных удобрений: суперфосфата, сульфата аммония 

и др. Многие кислоты (например, фосфорная, уксусная, соляная) 
и соли производятся в значительной части при помощи серной

Ьислоты.
Серная кислота широко применяется в производстве цветных 

и р ед к и х  металлов, а так ж е  в металлообрабатывающей промыш
ленности. Получение ряда красителей (для тканей), лаков и кра
ток ( д л я  зданий и машин), лекарственных веществ и некоторых 

л а с т и ч е с к и х  масс так ж е  связано с применением серной кислоты. 
|ри помощи серной кислоты производят этиловый и другие спир- 
ы, некоторые эфиры, синтетические моющие средства, ряд ядо- 

*имнкатов для  борьбы с вредителями сельского хозяйства и сор
ными травами. Разбавленные растворы серной кислоты и ее со- 

применяют в текстильной, а такж е  в других отраслях легкой 
пРомытленности. В пищевой промышленности серная кислота 
**Рнменяется при получении крахмала, патоки и ряда других про
дуктов. Транспорт использует свинцовые сернокислотные ак к ум у 
ляторы. Серную кислоту используют для  осушки газов и при кон- 
д 0|,трировании кислот. Наконец, серную кислоту применяют в 
п р оц ессах  нитрования и при производстве большей части взрыв- 

a , I J x веществ.
м Ри нитровании, а так ж е  в производстве этилового спирта 

.* Пилена, при концентрировании азотной кислоты и в ряде дру- 
х процессов применяют серную кислоту концентрацией от 92
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до 98%, а выводят из процесса разбавленную 50—80%-ную { Л  
лоту. Такую кислоту концентрируют выпариванием воды. ПроцЖ 
упаркн кислоты ведут в соответствии с диаграммой, п р и в е д е ц В  
на рис. 11.2. X

Способы получения. Еще в XIII в. серную кислоту п о л у * А  
в незначительных количествах термическим разложением ж е ^ В  
ного купороса F e S 0 4-7H20 ,  поэтому и сейчас один из сортов сЖ 
ной кислоты называется купоросным маслом.

Серную кислоту производят двум я  способами: нитрозным, И  
ществующим более 200 лет, и контактным, освоенным в промьЖ 
ленности в конце XIX и начале XX в. Контактный способ вм<Л 
няет нитрозный (башенный). В настоящее время свыше 95% 
кислоты производится контактным способом, позволяющим моЖ 
чать более концентрированную и чистую кислоту, чем нитрознЖ 
способом.

В к о н т а к т н о м  методе производства серной кислоты окЖ 
ление диоксида серы в триоксид осуществляется на твердых кЖ 
тактных массах.

В н и т р о з н о м  способе катализатором сл уж ат  оксиды азов 
Окисление S 0 2 происходит в основном в жидкой фазе п o c y i f l  
ствляется в башнях с насадкой. Поэтому нитрозный способ^^В  
аппаратурному признаку называют б а ш е н н ы м .  Сущность бК 
шенного способа заключается в том, что газ, полученный при с з Я  
гании сернистого сырья, поступает в башенную систему, кото|Н 
состоит из нескольких (четырех—семи) башен с насадкой. БашШ 
с насадкой работают по принципу вытеснения при политермиА 
ском режиме. В башнях протекает ряд абсорбционно-десорбциО» 
ных процессов, осложненных химическими превращениями. Ни» 
розным способом получают загрязненную примесями и р азб авл е»  
ную 75—77%-ную серную кислоту, которая используется в осно* 
ном для производства минеральных удобрений.

В основных способах производства серной кислоты первой cf) I 
дней является получение сернистого газа.

11.2. ПРОИЗВОДСТВО СЕРНИСТОГО ГАЗА 1  I

Сернистый газ представляет собой смесь диоксида серы с аэ| i 
том, кислородом и другими примесями.

Сернистый газ используется не только при получении сер^С 
кислоты, но и в некоторых других производствах, например, цй 1 
люлозы сульфитным методом, сульфита натрия, хлористого суЛ1 ■ 
фурила и т. п. Все эти производств^ потребляют сернистый г »  1 
получаемый обжигом серосодержащего сырья.

Сырье. Сырьем для  производства сернистого газа  могут сл| 
жить природные минералы и отходы других производств, сод^1 
жащие серу.
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[5 природе сера встречается в основном в трех видах: 1) эле-
I  1)Тцая самородная сера, механически смешанная с другими 
**' ,ералами; 2) в сульфидных рудах, таких, к ак  пирит FeS2, пир-

FenS„+i, медный колчедан CuFeS2, медный блеск Cu2S 
Р‘ р ; 3) в сульфатах: гипс C a S 0 4-2H20 ,  ангидрит C a S 0 4, мира- 

К ц  tut Na2S 0 4- ЮН20  и др.
■  Около 25% серной кислоты в СССР производится из газа , 
Кодученного обжигом серного колчедана, который представляет 
Iroi пирит.с некоторыми примесями. Содержание серы в колче- 
l in i ie  обычно колеблется от 35 до 50%.
¥  При переработке сульфидов цветных металлов образуется сер- 
Iniu гый газ, который частично используется в сернокислотном 
„рошводстве. При переработке нефтепродуктов, коксовании углей 
и получении генераторного газа  в качестве побочного продукта 
образуется сероводород, который улавливают, концентрируют, а 
затем сжиганием его получают сернистый газ, перерабатываемый 
в дальнейшем на серную кислоту.

t  Свыше половины производства сернистого газа  базируется на 
кигании серы. Элементную серу получают из самородных руд 
in как побочный п родукт .в  производстве ряда цветных метал

лом, при очистке газов. В настоящее время наиболее мощным 
источником серы служит природный газ астраханского месторож
дения, содержащий до 25% сероводорода, из которого при очист
ке получают элементную серу.

Сера плавится при 113 °С и легко сгорает в токе воздуха без 
образования отходов и побочных продуктов. Однако следует 
иметь в виду, что сера в несколько раз дороже колчедана.

При сжигании в топках паровых котлов (в том числе на топ
ливных электростанциях) угля и сернистого мазута  в отходящих 
газах содержится 0,2—0,5% S 0 2, который в будущем, с целью 
охраны природы, будет извлекаться и перерабатываться на сер* 
чую кислоту. Общее количество диоксида серы в топочных газах 
М|юто больше, чем необходимо для  полного обеспечения произ
водства серной кислоты.

Большие перспективы к ак  сырье для  сернокислотной и других 
01раслей промышленности имеют сульфаты кальция и натрия.

П р о ц е с с  о б ж и г а  п и р и т а ,  который можно представить 
с-1(-‘дующим суммарным уравнением реакции*:
4! eS , +  I ю 2 2Fe-fii +  8SO j, \Н =  -  3416 кДж

II Действительности состоит из ряда последовательных и парал- 
Л(льных химических реакций, а так ж е  диффузионных процессов, 
КГ)торые и лимитируют общую скорость процесса горения. Наря- 
ДУ с FeS2 и злагаю тся  и сульфиды других металлов, содержащие-

* При меньшем расходе кислорода реакция протекает до образования сме
жного оксида железа (II) и (III) .
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ся в колчедане. Их оксиды, а т акж е  кварц, некоторые а л ю Ц ^ ^  
ликаты вместе с оксидом ж елеза и остаточным неокислени  
FeS образуют огарок, в котором может содержаться от 0 ,5 ж !  
2% серы. Y

При горении сульфида железа на поверхности зерна обр|Я  
ется слой оксидов, толщина которого все увеличивается по 
выгорания серы из пирита, и общая скорость процесса о п р сд ^ В  
ется скоростью диффузии газов в порах слоя оксидов. С л ед аИ  
тельно, горение пирита протекает во внутридиффузионной o ( j B  
сти. Скорость гетерогенного горения пирита описывается у р а я И  
нием
ла,so,

dx . kF Ac.

Ускорить процесс горения можно, увеличивая к, Ас и F. 
повышения коэффициента массопередачи эффективнее всего 
иимать температуру. Однако прн 850— 1000°С материал в iT ^  
спекается в большие агломераты; при этом резко ум ен ь ш аеА  
реакционная поверхность. Поэтому проводить процесс о б ж Я  
колчедана можно при вполне определенной температуре, з а в и А  
щей, во-первых, от химического состава и природы колчедан^И  
во-вторых, от конструкции печи, в которой осуществляется п Я  
цесс обжига. ’

Д ля  увеличения движущей силы процесса Ас необходимо я> 
вышать концентрацию пирита в колчедане и кислорода в зове 
обжига. Д л я  повышения концентрации пирита применяют ф л ^ Н  
ционное обогащение, а для  повышения концентрации кислороЯ 
можно применять воздушное дутье, обогащенное кислородом. 
Однако такой способ повышения Ас достаточно дорог и потош 
почти не используется.

Содержание кислорода в обжиговом газе  должно быть вполне 
определенным (в пределах 8— 11%), поскольку он необходим ЯП 
окисления диоксида серы в триоксид. Соотношение кислорода я  
диоксида серы в обжиговом газе  вычисляется по формуле

so. ( 11.2)

где Со, и Cso, — концентрация кислорода и диоксида серы в г а я  
соответственно, об. доли в %; т — отношение числа молекул киЩ 
лорода, вступающих в реакцию, к числу молекул диоксида с е р ч  
образующихся в результате реакции (по суммарному уравнениш  
реакции); п —  содержание к и сл о р о д  в воздухе или азотокислО* 
родной смеси, поступающей на горение, об. доли в %.

Д ля  достижения необходимой концентрации кислорода в газОЦ 
вой см еси  п ри м ен яю т избыток воздуха против стехиометрическог*^ 
в 1,2— 1,8 раза .
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Д ля снижения внешнедиффузионных торможений, т. е. облег- 
I  „ ия подвода кислорода к поверхности зерна, применяют энер- 
I '^чное перемешивание фаз. Процесс ж е  горения пирита лимити- 
I г'. отся внутренней диффузией кислорода, т. е. подводом кислоро- 
I я’| внутрь зерна через его поры. Поэтому более эффективный 
I ' ,,соб повышения скорости сжигания колчедана — увеличение по- 
I р’ рхности соприкосновения фаз за  счет тонкого измельчения твер- 
I  Д(|Го компонента. На практике поэтому применяют тонко- 
I к ,,.ютый флотационный колчедан с размером частиц от 0,03 
I д» 0,3 мм.
I Химический состав газа  и огарка зависит не только от исход- 
I лого сырья, но и от конструкции печи, в которой производится 
I )бжиг колчедана. Конструкция печи влияет так ж е  и на схему 
I дальнейшей очистки и переработки сернистого газа .

! Д ля обжига колчедана применялись печи различной конст
рукции (eta. табл. 4 .1). Ранее наиболее распространенными были 
механические полочные печи. Однако они сложны в устройстве, 

алоинтенсивны, дороги в эксплуатации, поэтому были вытеснены 
более совершенными печами обжига колчедана в кипящем слое 
(печи КС).

Схема печного отделения сернокислотного цеха, оборудован
ного печами КС, приведена на рис. 11.3.

Печь КС (см. рис. 4.20) представляет собой футерованную к а 
меру, в нижней части которой укреплена газораспределительная 
решетка, на которую непрерывно поступает обжигаемый матери
ал, в данном процессе — серный колчедан. Под решетку подается 
во дух со скоростью, обеспечивающей переход частиц во взвешен
ное состояние. Частицы находятся в непрерывном пульсационном 
Движении и омываются турбулентным потоком воздуха, что обес
печивает условия интенсивного выгорания серы и окисления же* 
леза.

Интенсивность работы таких печей составляет в среднем 
1*1)0 кг/м3/сут. При этом можно получить газ, содержащий до 
1>!о S 0 2. Теплота реакции горения колчедана используется для  
с р а б о т к и  пара.

Часть труб парового котла расположена непосредственно в 
кнпящем слое; в них подается такое количество воды, чтобы тем 
пература слоя (изотермический слой) составляла около 8 00°С.

атем теплота горения используется в котле-утилизаторе (см. 
Р“с- 11.3). Количество получаемого пара составляет около 1,3 т 
"а тонну колчедана.

Флотационный колчедан полидисперсен, поэтому газ, выходя- 
г‘и,н нз печи, содержит много огарковой пыли — до 300 г/м3 газа . 

Ыль может засорить последующую аппаратуру, поэтому газ под
ергают грубой очистке в циклонах, затем тонкой в электрофиль- 
[);!х до содержания в нем пыли 0,1 г/м3. После сухой очистки 
а * поступает в систему производства серной кислоты.
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Рис. 11.3. Типовая схема обжига колчедана в печном отделении сернокислотно- 
го цеха: У
/ — вентилятор: 2 — тарельчатый питатель; Л — печь КС: 4 — трубы парового к о т л ^ ^ Н  
паровой котел-утилизатор теплоты; S — блок циклонных пылеуловителей. 7 — м а А  
фильтр; 8 — разгрузочные устройства для  огар ка; 9 — скребковый транспортер; / — в о ^ К  
// — колчедан; /// — обжиговый газ  на производство серной кислоты; IV — огарок Я !

При сжигании чистой серы очистка газа  от пыли не н у ж н ш  
схема печного отделения сернокислотного цеха сильно упрощщ- 
ся (см. рис. 11.3).

На заводах , использующих в качестве сырья элементную сЛ , 
применяют главным образом распылительные циклонные печ|ф 
которых расплавленная сера распыляется тангенциально по<В 
пающей струей воздуха и хорошо перемешивается с ним при вф* 
щении потока в камере печи.

Расчет состава газа  по формуле (11.2) упрощается, т ак  Ч *  
m — 1. При сжигании серы в воздухе (л = 21)

со* = ^ —cso»‘ 0 W

11.3. КОНТАКТНЫЙ СПОСОБ ПРОИЗВОДСТВА 
СЕРНОЙ КИСЛОТЫ

Контактным способом производится большое количество coprtf  
серной кислоты, в том числе олеум, содержащий 20% сво б о де#  
S 0 3, купоросное масло (92,5% H2SQi*H 7,5% Н20 ) ,  а к к у м у л я т о р  
ная кислота примерно такой ж е  концентрации, как  и к у п о р о с ^  
масло, но более чистая. Контактный способ производства cepHflr 
кислоты из сернистого газа  включает три стадии: 1) очистку Г®» 
от вредных для катализатора примесей; 2) контактное окисле**» 
диоксида серы в триоксид; 3) абсорбцию триоксида серы серй®
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Жмотом. Главной стадией является контактное окисление S 0 2 в 
п0 названию этой операции именуется и весь способ.

s o К о н т а к т н о е  о к и с л е н и е  диоксида серы является типич
е н !  „рнмером гетерогенного окислительного экзотермического ка- 

шновесие обратимой реакции
1- О2 2SO j, ДЯ  =  -  2 .9 6 , 7 кЛж (500°С) (а )

■ соОТветствии с принципом Л е Шателье сдвигается в сторону 
Образования S 0 3 при понижении температуры и повышении д а в 
ления; соответственно увеличивается равновесная степень превра- 
щенпя S 0 2 в SOj:

jfpr= G*/Ga t х = P$o,/(Psot /’so ,) ’ (M-4)

где G* — масса S 0 3, полученная в состоянии равновесия; Gm«x — 
наибольшая' масса S 0 3, которая могла бы получиться при пол
ном превращении S 0 2 в S 0 3 по реакции ( a ) ;  p*so, и р*so ,— р ав 
новесные парциальные давления S 0 2 и S 0 3 или равновесные объ
емные концентрации*.
I  Повышение давления увеличивает и скорость реакции ( а ) .  

Количественно равновесие вычисляют по константе, которая опре
деляется к ак  корень квадратный из общепринятой константы р ав 
но' есия

J  1 7 Г  р*°* ,*1 = 1 Кр = у  —  ■ , (11.5)
(^so.) Ро, Pso, У Ро,

I или н пересчете на начальные концентрации S 0 2 (p s o j  и 0 2 (p o j
к  x v I*■ -------- У - -  (116)* * Д»п

■ y f  ( P o , - 0 >5Pso*p)P
№ — 0,5pSOtx p

j где я  _  общее давление газа , обычно равное 0,1 МПа.
1  Зависимость К\ от температуры, показанная для производст
венного интервала температур на рис. 11.4, вычисляется по урав- 
Рнию Вант-Гоффа [см. (2.10)]. Равновесную степень превраще- 

т |;| V,, обычно вычисляют по значениям Ki, которые приводятся
I ( "равочниках и руководствах по серной кислоте. Д л я  вычисле- 
Г'Д используют преобразованную формулу (11.6) при Р  = 0,1013 
p a  (1 атм ) :

■ Kl  ---------- • (П .7 )
100 — 0,5/>SOjjr p

( ^ o . - ° » 5/’sa.Jfp)/>
Равновесные объемные концентрации обозначают символом с*.
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Из уравнения (11.7) вычисляю т!
методом последовательных подстанодк 
в подкоренное выражение предваритеХ  
но вычисленного значения хр до д о с В  
жения равенства правой и левой частХ 
уравнения.

Открыты сотни веществ, ускоряю пА  
реакцию окисления S 0 2, но были нриЖ 
йены в производстве лишь три катаЖ 
затора: 1) металлическая платина; 2 ) 3  
сид ж елеза ; 3) пентаоксид ванадия. Ж  
примерах действия этих катализатойЖ 
можно показать влияние понижена 
энергии активности и уменьшения по
рядка реакции на скорость процесса. 
Согласно уравнению 2 S 0 2 + 
скорость прямой реакции гомогенного 
некаталитического окисления S 0 2 д о л »  

на вы раж аться  уравнением третьего порядка (порядок р е а к ц н  
л = 2 + 1 = 3 ) :

«“=<*<WdT = *icso.eo.* ( i l l

где Cso„ Cso, и Со, — текущие концентрации в данный м ом ен т .*  
Эта реакция происходит крайне медленно вследствие м алЛ  

вероятности столкновения трех молекул и очень большой энергш 
активации Е^ 300 кДж/моль S 0 3. На оксидно-железном к а т а л »  
заторе (Fe20 3) скорость прямой реакции вы раж ается  уравне* 
нием

Температура,’С

Рис. 11.4. Зависимость 
константы равновесия К\ 
от температуры при нор
мальном давлении

-  dcSO. 
U~ dt

. / j b A
\ 's o .  I

1.5

С0,- (11.9)

согласно которому порядок снижается до п —1,5+1 =2,5 , а энер
гия активации составляет £,к = 160 кДж/моль При высоких темпе
ратурах зажигания /3>  600-s-650°C в зависимости от соотношения
0 2 : S 0 2 в газовой смеси.

Д л я  ванадиевых катализаторов с калиевым активатором 
(nV20 5-(-mK20 )  при обычных условиях катализа применимо при
ближенное уравнение Борескова, в котором суммарная скорость 
реакции вы раж ается  уравнением

U яв ■ dt* ео.» •

/1 = 0,8+1 = 1,8 и £ к = 92 кДж/моль при /*>400°С. У равненН » 
(11.10) недостаточно точно при малых степенях окисления (м** 
лых х) и при высоких температура*, Ивановым и БоресковЫ>* 
предложено и более точное уравнение, справедливое в  ш ироки
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! г рСд с л ах  изменения csо , с0, и х:

‘  = «so , +0JCSO. [ '  “  (  Cso Д ’ /С, )  ]  • (11Л,)

Д ля наиболее активного платинового катализатора (металли- 
чсская платина)

■ (11.12)
V  cso,

|r;ec*so,— равновесная концентрация S 0 2; л =  1 и £„ = 6 8 кДж/моль
„рн /Э< 350°С .

Однако платина вышла из употребления вследствие дороговиз
ны и легкой отравляемости примесями обжигового газа , особен
но мышьяком. Оксид ж елеза  дешевый, не отравляется мышьяком, 
но при обычном составе газа  (7% S 0 2 и 11% 0 2) он проявляет 
каталитическую активность только выше 6 2 5 °С, т. е. когда дср<  
<70%, и поэтому применялся лишь для начального окисления 

:S 0 2 до достижения хр 50—60%. Ванадиевый катализатор менее 
активен, чем платинрвый, но дешевле и отравляется соединения
ми мышьяка в несколько тысяч раз меньше, чем платина; он ока
зался наиболее рациональным, и только он применяется в про- 
тво дстве  серной кислоты в СССР. Ванадиевая контактная мас
са содержит в среднем 7% V20 5; активаторами являются оксиды 
щелочных металлов, обычно применяют активатор К20 ;  носите
лем сл уж ат  пористые алюмосиликаты или диоксид кремния. Обыч
ные ванадиевые контактные массы представляют собой пористые 
I ранулы, таблетки или кольца. При катализе оксид калия превра

щ ается в K2S 20 7, а контактная масса в общем представляет, со
бой пористый носитель, поверхность пор которого смочена плен
кой раствора пентаоксида ванадия в жидком пиросульфате калия.

Ванадиевая контактная масса эксплуатируется при 400—6 00°С. 
При увеличении температуры выше 600°С начинается необрати
мее снижение активности катализатора вследствие изменения 
1 фуктуры зерна и состава активного компонента. При понижении 
Температуры активность катализатора резко снижается вслед-

4*5 4-4
( тпие превращения V в V с образованием малоактивного сульфа
та ванадила VOSO*.

Процесс катализа слагается из диффузионных и кинетических 
( тадий (см. гл. 5 ) .  В крупных гранулах контактной массы сум 
марная скорость процесса определяется диффузией реагентов в 
П|>рах. Обычно применяют гранулы около 5 мм в поперечнике, 
"ри этом на первых стадиях окисления лимитирует скорость диф
фузии в порах, а на последних (при лг^80% ) скорость самого 
катализа, точнее активированной сорбции кислорода.
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Рациональная концентрация S 0 2 в газе  определяется © 
шением 0 2 : SO2, которое должно быть более 1. Так, при оц] 
нии серы в воздухе сернистый газ должен содержать около 
S 0 2 [следовательно, 11% S 0 2 по формуле (11.3)], а обжиг! 
газ  из колчедана до 9% S 0 2 по формуле (11.2).

Используя уравнение (11.11), определяют по опытным дац^Н  
общую константу скорости процесса кк на разных стадиях l iK . 
цесса, а во время проектирования при известной kK определя]Ж 
для аппаратов, близких по гидродинамическому режиму к X .  
альному вытеснению (см. гл. 3 ) .  Объем катализатора vK рас<Ж 
тывают по уравнению

t'iC = 6V,rt , (11.13)

где £ — так  называемый к о э ф ф и ц и е н т  з а п а с а ;  VT — d H  
ход газа ;  т  — время. 'Г

Если в опытах kK определялась на измельченном к а т а л и з А .  
ре в кинетической области, к ак  определяли Боресков и Ива А ,  
то I учитывает прежде всего диффузионное торможение и К  
первой стадии контактирования принимается 1 = 2 или д | В  
|=2,5, учитывая постепенное падение активности к а т а л и з а м и  
на первой полке вследствие температурной порчи и о т р а в л « ^ В  
При определении активности в опытах на натуральном зе я е  
возможно |= 1,3ч-1,5.

Максимальный выход S 0 3 для данного времени к о н т а к т »  
получается при определенной оптимальной температуре (см. j A .  
5 .3) . Следовало бы начинать процесс при максимально в о з и ®  
ной температуре 6 0 0 °С, а затем непрерывно отводить т е п ^ В  
реакции, с тем чтобы закончить катализ при минимально в о зи в *  
ной температуре 40 0 °С.

В трубчатых аппаратах теплота отводится непрерывно, но J  
кие аппараты при испытаниях оказались неудобными в эксшЛ* 
тации. Применяют полочные аппараты со ступенчатым о тво **  
теплоты между полками.

На ряде заводов эксплуатируются четырех- или п я т и п о л о ч в  
контактные аппараты с теплообменниками между полками 
изводительностью от 50 до 500 т/сут в пересчете на H2S O « .^ H  
линдрическнй корпус аппарата диаметром до 12 м и высотойW  
30 м по габаритам и металлоемкости много меньше системы р « в  
торов, что наглядно видно из сопоставления рис. 5.8 и 5.10. ОДД  
ко для современных мощных сернокислотных систем ироизвоЖ 
тельностью 1000—1500 т/сут H2S 0 4 необходимо было бы устан*0 
ливать в теплообменниках несколько тысяч труб, что с о з д а л о ^ !  
трудности для ремонта аппарата и понизило бы надежность р а щ  
ты всей химико-технологической системы. Поэтому в с о с ^ и  
мощных сернокислотных систем устанавливают полочные апПвИв 
ты без внутренних теплообменников. г
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рИс 11.5. Схема производства серной кислоты из серы:
I —печь сж игания; 2 — паровой котел; 3 — контактный аппарат; 4 — теплообменник; 5 — 
синильная баш ня; S. 7 — ыоногидратные абсорберы; I  — холодильники кислоты; 9 — сбор
ням* кислоты; /0 — воздухо дувка ; // — экономайзер; / — сер а ; // — воздух ; /// — кислота 
(gyn мюсное масло на ск л ад ); IV — отходящий газ в атмосферу

[ На рис. 11.5 представлена схема производства серной кислоты 
по способу двойного контактирования (Д К ) из природной или 
газовой серы, не содержащей контактных ядов (соединений мышь
яка, селена и др .) .
Г Расплавленная и отфильтрованная от минеральных примесей 

сера сжигается в потоке предварительно высушенного воздуха. 
Полученный сернистый газ с массовой долей около 10% S 0 2 с 
температурой свыше 1000°С охлаж дается  в паровом котле до 
42и С и поступает в пятислойный контактный аппарат. В трех 
верхних слоях катализатора происходит окисление диоксида серы 
примерно на 60% в каждом и адиабатическое повышение темпе
ратуры по уравнениям (5.16) (рис. 11.6, а т ак ж е  рис. 5 .9). Охлаж-

ГИс Н.в. Диаграмма х—t для пятислойного 
"арата системы ДК с промежуточным теп- 
(; ^ с н°м и абсорбцией SO» после третьего

равновесия для / и // стадий; 
>иые кривые для l u l l  стадий ; 

изменение х и t  а  I  и I I  стади ях  контак-
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дением газа  в теплообменниках м еж ду  полками достигается с  
пенчатое приближение к оптимальной кривой. На выходе из тр| 
тьего слоя достигается степень превращения SO2 в SO3 на 9; 
95%, при этом адиабата приближается к равновесной кривой Я  
скорость реакции сильно уменьшается. Поэтому в способе д в о й н Л  
го контактирования ( ДК)  газ после третьего слоя поступает нЯ 
абсорбцию, триоксид серы поглощается практически полность^Я 
равновесие не лимитирует процесс; соотношение 0 2 : S 0 2 д о с т Д  
гает 10 : 1 и в четвертом слое содержащийся в газе диоксид серш 
(около 0 ,5% ) окисляется на 90—95%. На некоторых з а в о д а *  
ограничивались четырьмя слоями. |

По схеме же, представленной на рис. 11.5, газ после четвертой 
го слоя охлаждается  добавкой холодного воздуха, проходит е ц Л  
пятый слой, после которого общая степень превращения с о с т а в л Я  
ет 99,5% или выше. Однако и так ая  степень превращения не п о Д  
ностыо удовлетворяет современным требованиям по охране п р и р Л  
ды (см. гл. 7 ) .  f.

Абсорбция триоксида серы проводится в башнях с н асад кам и  
орошаемых раствором кислоты, которая содержит 98,3—98.6Д  
H2S 0 4. Т акая  кислота в технике называется м о н о г и д  р а т о 1Я  
Она, являясь  азеотропнон смесью (см. рис. 11.2), обладает н аи «  
лучшей поглотительной способностью. Степень абсорбции с в ы ш е  
99%. При небольшом разбавлении кислоты над нею п о являю тся  
водяные пары, образующие с S 0 3 мельчайшие капельки сернокио! 
лотного тумана, которые плохо улавливаются в башнях с н а с а д !  
кой. Степень абсорбции резко снижается. Д ля  улучшения абсорбв 
ции кислоту, поступающую в абсорберы, охлаждаю т в т р у б ч а т ь я  
холодильниках воздухом или водой до 60—7 0 °С. В абсорберах Я  
сушильной башне количество циркулирующей орошающей кислсЛ 
ты во много раз больше, чем необходимо для поглощения S O «  
и определяется тепловым балансом. Схема циркуляцйи кислотьи 
показана на рис. 11.7. Небольшая доля кислоты передается н Я  
сушильную башню и с нее отбирается готовая продукция — к у п о я  
росное масло.

Теплота реакции используется для подогрева воздуха, поступа*! 
ющего в печь сжигания серы, и для  нагревания газа , направляв-! 
мого в аппарат после первой стадии абсорции.

Расходные коэффициенты на 1 т моногидрата H2S 0 4 со ставл яв  
ют примерно: серы — 0,34 т, электроэнергии — 85 кВт-ч, воды-1- *  
70 м3. Коэффициент использования серы — 0,95.

Технологическая система производства сильно у с л о ж н я е т с я  
при переработке газа от обжига ко Л едан а ,  сульфидов ц в ет н и Я  
металлов и газовой серы, полученной из колчедана. Эти газы соЯ 
держ ат  остатки пыли после сухой очистки в печном о тд ел ен и е  
(см. рис. 11.3), контактные яды в виде оксидов мыш ьяка, селена£  
аэрозолей цветных металлов, а т акж е  водяные пары.

В схему производства входит промывное определение, вкл !
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рис. 11.7. Схема циркуляции кислоты: j
башня с насадкой ; 1 — сборник кислоты; 3 — цеитро- 

■кный насос; 4 — холодильник; / — вход г а з* ; // — вы- 
оД га за ; /// — питающ ая кислота; IV — кислота-продукт

•шющее башни с разбрызгиванием кисло
ты, башни с насадкой и мокрые электро
фильтры.

При охлаждении газа  имеющийся в 
нем триоксид серы и пары воды конден- 
ируются в виде мельчайших капелек.

В этих капельках растворяется оксид 
мышьяка. Образуется мышьяковокислот- 
ный туман, который частично ул авли ва
ется в промывных башнях. Одновременно улавливаются остатки 
пыли (первая баш ня), селен и другие примеси. Образуется гряз
ная серная кислота (до 5% от общей выработки), которую вы 
дают к ак  нестандартную продукцию. Окончательная очистка газа  
от трудноуловимого мышьяковокислотного тумана производится 
в двух последовательно установленных мокрых электрофильтрах. 
Капельки тумана заряжаю тся отрицательно и осаждаю тся на 
трубчатых осадительных электродах, изготовленных из свинца 
или углеродсодержащей пластмассы. Очистка газа  заверш ается 
•сушкой его от паров воды концентрированной серной кислотой 
в башне с насадкой.

Сухой чистый газ  после сушильной башни транспортируется 
через всю аппаратуру турбокомпрессором.

Схема контактного и абсорбционного отделения при перера
ботке газа  от обжига колчедана т ак а я  же, к ак  и для  газа , полу
ченного сжиганием серы (см. рис. 11.5). Однако производитель
ность аппаратов меньше вследствие более низкой концентрации 
диоксида серы и кислорода.

Мощным средством повышения производительности сернокис
лотных систем является увеличение концентрации диоксида серы. 
Нысококонцентрированные газы, содержащие до 80% SO2, уж е  
начали получать в производстве цветных металлов из их суль
фидных руд с применением технического кислорода.

Э н е р г о т е х н о л о г и ч е с к и е  ц и к л и ч е с к и е  с и с т е м ы  
производства серной кислоты из серы и колчедана. Диоксид серы 
получают с применением технического кислорода. Высококонцен
трированный газ не полностью (например, на 90% ) окисляют в 
контактном аппарате с кипящим слоем катализатора. При абсорб
ции S 0 3 получают высококонцентрированный олеум и моногид
рат. Газ после абсорбции возвращают на контактирование. В ре
зультате общая степень окисления составляет 99,995%. Д л я  отво
да накапливающегося азота часть газа  после абсорбции пропускают 
'‘срез малогабаритную сернокислотную установку, из которой азот
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IIвыбрасывается в атмосферу. Интенсивность работы цикличес_ 
системы, работающей под давлением около 1 МПа с применени, 
кислорода, в десятки раз превышает интенсивность обычных с ^  
тем. Потери серы с отходящими газами снижаются т ак ж е  в щ  
сятки раз.

Важнейшие тенденции развития производства серной ки сл о м  
типичны для многих химических производств: 1. Увеличение м о Д  
ности аппаратуры при одновременной комплексной автоматизм 
ции производства. 2. Интенсификация процессов путем приме! 
ния реакторов кипящего слоя (печи и контактные аппараты К1 
и активных катализаторов, а так ж е  производства и nepepa6oi 
концентрированного диоксида с использованием кислорода. 3. Р 
работка энерготехнологических систем с максимальным испод 
зованием теплоты экзотермических реакций, в том числе ци 
ческих и систем под давлением. 4. Увеличение степеней превр 
щения на всех стадиях производства для  снижения расходнь 
коэффициентов по сырью и уменьшению вредных выбросов. 5. || 
пользование сернистых соединений (S , S 0 2, SO», H2S ) из тех 
логических и отходящих газов, а т ак ж е  жидких отходов друг , 
производств. 6. Обезвреживание отходящих газов и сточных во,

Г л а в а  12 

Минеральные соли и удобрения

Производство минеральных солей и удобрений составляет о д н «  
из важнейших задач  химической промышленности. Ассортимент 
минеральных солей, используемых в сельском хозяйстве, с а м Я  
химической промышленности, металлургии, фармацевтическом 
производстве, строительстве, быту, составляет сотни наименовав 
иий и непрерывно растет. Масштабы добычи и выработки с о л Д  
исключительно велики и для  некоторых из них составляют десят*| 
ки миллионов тонн в год. В наибольших количествах производ|Л 
ся и потребляются соединения натрия, фосфора, калия, а з о т Д  
алюминия, железа, серы, меди, хлора, фтора и др. Самым к р у т  
нотоннажным является производство минеральных удобрений, беД 
достаточного количества которых невозможно выполнение Продо* 
вольственной программы.

12.1. ПРИМЕНЕНИЕ МИНЕРАЛЬНЫХ C O jffh  I
И УДОБРЕНИИ

К ак  уж е  отмечалось, самым крупным потребителем солей и мннвР 
ральных удобрений является сельское хозяйство. Связано это с 
тем, что современное интенсивное сельскохозяйственное произвол
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' fTOo невозможно без внесения в почву научно обоснованного ко
личества различных минеральных удобрений, содержащих элемен
ты, которых недостаточно в почве д л я  нормального роста расте- 

I ци,-! и плодов: фосфора, азота и калия , особенно необходимых 
1ЛЯ образования плодов растений, в частности зерна. Д л я  ряда 

I ' ]0чв и растительных культур требуются соли магния. Кроме того,
I почти для  всех почв и растений необходимо внесение небольших 

к,,личеств солей Zn, Мп, Си, В, Мо и др ., называемых м и к р о -  
у д о б р е н и я м и .  Таким образом, основной потребитель мипе- 

I ральных солей — сельское хозяйство, которое помимо удобрений 
I п больших количествах расходует различные соли, необходимые 

как средства защиты растений от сорняков, грызунов, насекомых 
и грибковых заболеваний. В 1987 г. было произведено 327 тыс. т 

I химических средств защиты растений. Огромные количества мине- 
I цельных солей используют и в химической промышленности. Так, 

моиаренна'я соль служит ценнейшим сырьем в производстве соды,
, хлора, едкого натра, соляной кислоты, металлического натрия.

| лльфат натрия используется для  приготовления сульфида нат
рия, целлюлозы, бумаги, в стекловарении. Известняк (карбонат 
клльция), из которого получают С 0 2, широко используется в про
изводстве соды, карбамида. Многие соли натрия (сульфиты, суль
фиды, дихроматьц фториды, фосфаты и т. п.) широко применяют 
и производстве синтетических волокон, красителей и пластиче
ских масс, различных химических реактивов, катализаторов, мою
щих средств и средств обработки кожи, а  т ак ж е  в целом ряде 
других производств.

Металлургическая промышленность использует некоторые ми
неральные соли в качестве присадок и плавней при выплавке 
металла, при обогащении и гидрометаллургической переработке
РУД- * "W

В производстве строительных материалов соли такж е  являют
ся одним из основных видов сырья. Так , в производстве стекла в 
огромных количествах расходуются сульф ат натрия и сода, соли 
и оксиды свинца, цинка и бора. Производство цемента основано 
на использовании известняка — карбоната кальция. В больших 
количествах расходует карбонат кальция и магния и некоторые 
соли хрома огнеупорная промышленность. Разнообразные мине
ральные соли потребляют т а к ж е  горнорудная, целлюлозно-бу
маж ная , текстильная, кожевенная и фармацевтическая промыш
ленность.

>2.2. СПОСОБЫ ПОЛУЧЕНИЯ СОЛЕИ

Способы получения солей обычно условно подразделяют на два 
иида: 1) добычу природных солей, основанную на физических 
методах переработки материалов (растворении, гидросепарации, 
выпаривании, кристаллизации, флотации и т. п .) ;  2) получение
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солей из природного минерального сырья, полупродуктов или Л  
ходов других производств.

Д о б ы ч а  п р и р о д н ы х  м и н е р а л ь н ы х  с о л е й  заклю.
чается или в извлечении их из природных естественных раство*И 
(рассолов, pan ) , которые образуют соляные озера (наземные илн 
подземные), или в горной разработке твердых солевых отложений 
в копях, или в их подземном выщелачивании.

Извлечение минеральных солей из естественных солевых раст- 
воров основано на различии в растворимости отдельных солей, 
образующих этот раствор. Во многих случаях процесс получения 
соли из рапы соляных озер и лиманов (морских мелководных за* 
ливов с высокой концентрацией соли) заключается в кристалли
зации соли в естественных условиях или в добыче бассейным спо» 
собом при помощи искусственных плоских бассейнов, в которых 
за  счет испарения воды происходит садка  солей. Выемку соли в 
копях ведут открытым или подземным способом, в зависимости 
от глубины залегания пласта. Таким путем добывают каменную 
соль, сульфат натрия, соли калия (сильвинит) и магния (карнал
лит) и т. п. Подземное выщелачивание основано на добыче сола 
в виде искусственно приготовленного рассола. Таким путем добы
вают, например, поваренную соль, растворы которой расходуются 
на производство соды и электролитических хлора, водорода и ед
кого натра.

Обычно подземное выщелачивание осуществляют, размывая 
пласт водой, закачиваемой в него через буровые скважины. Через 
скважины происходит и откачивание рассола (полученного выще
лачиванием или естественного) с помощью специальных погруж
ных насосов или сжатого воздуха (эрлифтный подъем). Естест
венные рассолы обычно имеют более низкую концентрацию, чем 
это требуется для  технологии соответствующих солей, поэтому их 
доукрепляют в специальных резервуарах — сатураторах и, как 
правило, подвергают очистке. Иногда природные рассолы перера
батывают выпариванием для  получения выворочной (твердой) 
соли. Сырьем для  производства солей помимо различных природ
ных минералов сл уж ат  т а к ж е  полупродукты химической промыш
ленности и различные промышленные отходы.

П р о и з в о д с т в о  с о л е й  включает разнообразные опер>- 
ции. Однако технологические схемы производства почти всех со
лей содержат многие типовые процессы, общие для  солевой тех
нологии. Большинство типовых проце^ов составляют физически* 
методы переработки, особенно на стадии подготовки сырья й 
окончательной доработки продукта. К подготовительным операци
ям относятся дробление, обогащение, сушка сырья, растворен и е 
и т . п. Завершающие стадии процесса включают: растворение, 
фильтрацию, отстаивание, выпаривание, кристаллизацию, сушкУ 
готового продукта и т. п.
364



Собственно ж е  образование минеральных солей происходит 
рр1! химических процессах: обжиге, выщелачивании, обменном 
разложении, реакциях нейтрализации и т. п. Скорость большин
ства из этих гетерогенных процессов описывается уравнением

.= kFt e .
Jr

Интенсификация процесса осуществляется так  же, к ак  и в дру
гих отраслях технологии, за счет увеличения коэффициента мас- 
снюредачи к, поверхности соприкосновения фаз F и движущей 
силы процесса А с.

Основные технологические приемы интенсификации процессов: 
тонкое измельчение и обогащение твердого минерального сырья, 
энергичное перемешивание фаз, использование высоких темпера
тур и т. п.

В основе производства солей из полупродуктов химической 
промышленности л еж ат  реакции нейтрализации. Таким путем по
лучают большинство азотных удобрений из кислот и щелочей 
(сульфат аммония, нитраты аммония, натрия и к ал и я) .  Многие 
соли образуются в качестве побочных продуктов других произ
водств. Так, при получении глинозема из нефелина в качестве по
бочных продуктов выделяются сода и поташ К2СО3.

В производстве диоксида титана и при сернокислотном трав
лении металлов в больших количествах образуется железный ку 
порос F eS0 4 -7H^0 .

12.3. КЛАССИФИКАЦИЯ МИНЕРАЛЬНЫХ УДОБРЕНИЯ

Минеральными удобрениями называют соли, содержащие ■ своем составе м е ., 
мгнгы, необходимые для питания, развития и роста растений и вносимые а 
почву  для получения высоких и устойчивых урожаев.

Д л я  образования растительной ткани в первую очередь требу
ется  углерод, кислород и водород, составляющие основу органи
ческой массы растений, а так ж е  азот, фосфор, калий, магний, 
кальций, сера, железо. Углерод растения усваивают в основном 
из воздуха, утилизируя углекислый газ атмосферы и превращая 
его в результате фотосинтеза в органический углерод, накапли
ваемый в растении, и кислород, выделяемый в атмосферу. Все 
°етальные элементы растения получают из почвы. Среди пере
численных питательных веществ, вносимых в почву, важнейшими 
Шляются а з о т ,  ф о с ф о р  и к а л и й .

Эти питательные вещества в удобрениях могут содержаться в 
Различных соотношениях и в разном виде. В зависимости от это- 
'о и свойства минеральных удобрений будут различными. Поэто
му минеральные удобрения классифицируют по их агрохимиче- 
°кому значению, количеству и видам питательных веществ, раст
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воримости в почвенных водах, физиологическому д ей стви ю ®  
удобряемые почвы и т. п.

По агрохимическому значению минеральные удобрения д е А  
на прямые и косвенные. П р я м ы м и  называют удобрения, c o jH  
жащие питательные элементы в виде соединений, непосредст|И 
но усваиваемых растениями. К о с в е н н ы е  удобрения слузЖ 
для мобилизации питательных веществ, уж е  имеющихся в по<Х 
путем улучшения ее физических, химических и биологически' 
свойств. Так, внося молотый известняк или доломит, уменьш яК  
кислотность почвы, а используя гипс, улучшают свойства cojS  
чаковых почв и т. п.

Прямые минеральные удобрения могут содержать одно ш  
несколько питательных веществ. В наибольших количествах пт 
посев вносятся три главных питательных вещества: азот, ф ос^в  
и калий. По содержанию этих элементов минеральные удобреиш 
подразделяют на о д н о с т о р о н н и е  (или п р о с т ы )  и ком. 
п л е к с н ы е ;  в состав простых удобрений входит один из г л ф  
ных питательных элементов. Удобрения, содержащие два или т р  
элемента (комплексные удобрения), называют с о о т в е т с т в е н  
д в о й н ы м и  и т р о й н ы м и .  Последние называют так ж е  и п о л 
н ы м и ,  поскольку они содержат все главные питательные эле
менты.

В особую группу выделяют м и к р о у д о б р е н и я ,  с о д е р ж  
щие элементы Zn, Си, Мп, В и др., в очень малых количества 
расходуемые растениями. Такие удобрения вносят в количестве 
менее 1 кг на гектар.

По степени растворимости в почвенных водах удобрения м о »  
но подразделить на в о д о р а с т в о р и м ы е  и р а с т в о р и м ы *  
в п о ч в е н н ы х  к и с л о т а х .  В воде растворимы все азотные ♦ 
калийные удобрения. Эти удобрения наиболее легко усваиваю !®  
растениями, но зато и быстрее вымываются из почвы почвенн# 
ми водами.

К удобрениям, растворимым в почвенных кислотах, относит® 
большинство фосфатов. Они гораздо медленнее переводятся в 
створимое состояние, но зато и долго сохраняются в почве. |

По физиологическому действию на удобряемую почву все удО®" 
рения делят на к и с л ы е ,  щ е л о ч н ы е  и н е й т р а л ь н ы *  
Последние не изменяют pH почвы. По форме (или по физичеС- 
ким свойствам) удобрения подразделяют на о б ы ч н ы е  и г р* *  
н у л и р о в а н н ы е .  Гранулированные удобрения менее гн гр о сЖ  
пичны, не слеживаются при хранении, не выветриваются при ей *  
сении в почву и долго не вы м ы ваю Л я дождевой влагой. КрО**е 
того, их можно вносить в почву при помощи туковых машин Я  
сеялок.

Отечественная химическая промышленность выпускает свЫР| 
60 видов различных удобрений. Условно разделим все производя 
мые химической промышленностью' туки по содержанию главнЫ* 
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иТптельных веществ на а з о т н ы е ,  ф о с ф о р н ы е  и к а л и й -  
! и е. Причем условно отнесем все удобрения, содержащие в сво- 

J,Nl составе азот, к азотным, а калий — к калийным удобрениям.

12.4. ФОСФОРНЫЕ УДОБРЕНИЯ

фосфорным удобрениям относятся п р о с т о й  и д в о й н о й  
с у п е р ф о с ф а т ,  принадлежащий к классу водорастворимых
удобрений.

Сырье. Д ля  производства элементного фосфора, фосфорной 
к пслоты, фосфорных удобрений и других соединений фосфора слу
жат природные фосфаты: апатиты и фосфориты. В этих соедине
ниях фосфор находится в нерастворимой форме, главным обра
зом п виде фторапатита C a5F ( P 0 4) s или трикальцийфосфата 
Ca3(P04 )j«'

А п а т и т  — минерал, входящий в состав изверженных пород. 
В Советском Союзе на Кольском полуострове имеются крупней
шие залежи апатитонефелиновой породы. Нефелин (К, N a )20 -  
Al203-2S i0 2 -2H20 — сырье алюминиевой промышленности. Апа

титонефелиновую породу, содержащую до 70% апатита и до 25% 
нефелина, разделяют флотацией на апатитовый концентрат, в со
став которого входит до 40% Р2О5, и нефелиновую фракцию, ко
торая после повторного обогащения содержит до 30% А120 3.

Ф о с ф о р и т ы  — породы осадочного происхождения. Содержа
ние Р2О5 в фосфоритах колеблется от 20 до 30%. В СССР нахо
дится крупнейшее месторождение фосфоритов Кара-Тау в Южном 
Казахстане. Небольшие месторождения фосфоритов имеются в 
ряде районов СССР. Некоторая часть фосфоритов в виде так  на
зываемой фосфоритной муки используется в качестве удобрения 
для кислых подзолистых почв.

Д ля получения усваиваемых растениями удобрений, применяе
мых на любых почвах, нужно перевести нерастворимые природ
ные фосфаты в водорастворимые или легко усваиваемые соли. 
Растворимость фосфатных солей повышается с увеличением их 

, кислотности. Средняя соль С а3( Р 0 4) 2 растворима лишь в сильных 
минеральных кислотах, С а Н Р 0 4 растворяется уж е  в органичес
ких кислотах почвы, а наиболее кислая соль — монокальцийфос- 
Фат С а (Н 2Р 0 4) 2 — растворима в воде. Перевод нерастворимых 
"Риродных солей в растворимые осуществляется разложением их 
кислотами или нагреванием (например, термическая возгонка фос
фора).

Производство суперфосфата. Химическая промышленность вы- 
I ' Ускает простой суперфосфат, представляющий собой в основном 
I ( >,есь монокальцийфосфата С а (Н 2Р 0 4) 2 и гипса C a S 0 4, а т акж е
■ Дойной суперфосфат — гидратированный монофосфат кальция 
I L a (H2P 0 4) 2-H20 .
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Сущность производства п р о с т о г о  с у п е р ф о с ф а т а  з*. 
ключается в сернокислотном разложении фторапатита, которое 
представляет собой сложный, многофазный гетерогенный процесс 
осуществляемый согласно общему уравнению реакции
2CasF (Р 0 4 ) 3  +  7H2 S 0 4 + ЗН/) -  ЗСа (H2P04h  HjO + TCaSO* +  2HP

В действительности процесс разложения протекает в две стадии. 
Первая стадия — это реакция обменного разложения, которая 
идет на поверхности твердых частиц фосфата при избытке серной 
кислоты, в результате чего образуется свободная фосфорная кис
лота:
2CasF (Р 0 4 ) 3  +  IOH2SO4 4-5HsO — 6Н.,Р04 + 10CaS04 0 ,5 H2 0  + 2HF (I)

Эта реакция начинается сразу ж е  после смешения фосфата с сер
ной кислотой и заканчивается через 20—40 мин. При этом тем
пература в реакционном пространстве поднимается до 110— 120°С 

После полного израсходования серной кислоты протекает вто
рая  стадия процесса — разложение оставшегося фосфата нако
пившейся фосфорной кислотой по уравнению реакции
Ca5F (Р 0 4) ,  +  7НзР04 +- 5HjO — 5Са (H2P04h- H #  +  HF (II)

Образующийся монокальцийфосфат находится сначала в раство
ре, при перенасыщении которого начинает кристаллизоваться. 
Вторая стадия процесса, назы ваемая созреванием суперфосфата, 
протекает очень медленно. Скорость ее зависит от применяемого 
сырья и условий процесса и может продолжаться от 6 до 25 сут. 
Созревание начинается еще в реакционной суперфосфатной каме
ре, затем процесс продолжается на складе, где суперфосфат вы
леживается, перемешивается и при этом дозревает. Дозревание 
ускоряется с понижением температуры и удалением влаги, в р*- 
зультате чего ускоряется кристаллизация монофосфата кальция 
и повышается концентрация Н зР 04, реагирующей с оставшимся 
C a5F ( P 0 4) 3 по реакции (II) .  Д ля  ускорения дозревания супер
фосфата на складе его периодически перемешивают грейферимР 
краном. Наиболее ответственная стадия производства — это пр*' 
готовление суперфосфата в камере, которое представляет собой 
сложный гетерогенный процесс, включающий наряду с химичес**' 
ми реакциями более медленные: диффузию фосфорной кислоты 
внутрь неразложившегося фосфата и кристаллизацию монокаЛЬ- 
цийфосфата. К основным факторам, определяющим скорость 7е®" 
зревания, а т ак ж е  влияющим на структуру и физические свойсТ' 
ва суперфосфата, относятся температура в камере и концентр*' 
ция серной кислоты. Влияние концентрации серной кислоты 
степень разложения фосфатов (степень превращения) предстЦГ 
лено на рис. 12.1.

Положение максимумов зависит от вида сырья, соотношеи** 
Т : Ж, температуры, времени процесса и др. Скорость и степей  
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Рис. 12.1. Зависимость степе- Рис. 12.2. Технологическая схема непрерывно» 
ни разложения фосфатов от го способа производства суперфосфата: 
концентрации серной КИСЛОТЫ / — весовой дозатор; 7 — напорный сборник для во- 
( Г ,  Т— const) д ы ; Л — напорный сборник д л я  серной кислоты; 4 —

дозатор; 5 — смеситель; 6  — суперфосфатная кам ер а ; 
7 — подкамерный конвейер; 8 — разбрасы ватель

Пильпа из смесителяразложения фосфата кислотой низкой 
к шцентрации (левый максимум) вы- 
ж и ,  но с кислотой низкой концен

трации вводится большое количество 
поды и вместо твердого суперфосфата 

олучается несхватывающаяся пуль
па. Второй максимум соответствует 
примерно 63%-ной серной кислоте.
При использовании более концентри
рованной кислоты ж и д кая  фаза быст
ро пересыщается сульфатом кальция 
и он кристаллизуется из раствора в 
ннде мельчайших кристалликов, осе
лающих на' поверхности зерен фосфа
та в виде плотной корки, препятству
ющей дальнейшей диффузии кислоты 
внутрь зерна.

Содержание Р 20 5 в готовом супер
фосфате из апатитов составляет 19—20%, а из фосфоритов К ара
т у — приблизительно 14— 15%.

Технологическая схема производства суперфосфата склады ва
ется из четырех операций: 1) дозировки серной кислоты и апати
тового концентрата; 2) смешения реагентов в смесителе с получе- 
"нем пульпы; 3) схватывания и затвердевания суперфосфатной 
массы в реакционной камере и 4) дозревания суперфосфата на
складе.
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Рис. 12.3. Суперфосфатная ка
мера непрерывного действия 
(план);
/ — собственно кам ер а — ж елезобе
тонный цилиндр; 2 — полая чугун
ная тр уб а ; Л — фрезер; 4 — верти
кальн ая  перегородка



На рис. 12.2 представлена принципиальная схема производи  
ва суперфосфата. Системой транспортеров, шнеков и элеваторо» 
апатитовый концентрат со склада  подается в весовой дозатор / 
из которого он дозируется в смеситель 5. Сюда ж е из напорных 
баков для серной кислоты 3 и воды 2 через дозатор 4, снабжен
ный автоматическим концентратомером, подается разбавленная 
серная кислота. В смесителе 5 происходит механическое смешение 
фосфатного сырья и серной кислоты. Образующаяся пульпа пода, 
ется в суперфосфатную камеру 6, где и получается суперфосфат. 
Из суперфосфатной камеры подкамерным конвейером 7 суперфос
фат подается в отделение дообработки — склад  суперфосфата, по 
которому распределяется разбрасывателем 8. Д ля  улучшения фи
зических свойств суперфосфата его подвергают грануляции в спе
циальных аппаратах — грануляторах (на схеме не п о к а з а н ы ) . ]

При разложении фосфатов серной кислотой выделяется боль
шое количество фтороводорода и тетрафторида кремния, при вза- 
имодействии которых образуется кремнефтористоводородная кис
лота H2S iF 6. Выделившиеся газы направляются на водную аб
сорбцию или на производство кремнефторида натрия Na2S iF e. 1

Основным аппаратом суперфосфатного производства служит 
суперфосфатная камера, план которой приведен на рис. 12.3. Она 
представляет собой вертикальный железобетонный цилиндр 1, 
который вместе с железобетонным днищем медленно вращается 
вокруг неподвижной полой чугунной трубы 2, предназначенной 
для  выгрузки суперфосфата из камеры. В зону загрузки через 
люк в крышке камеры непрерывно поступают суперфосфатная 
пульпа. В зоне выгрузки у  перегородки находится фрезер 3, вра
щающийся в направлении, противоположном вращению камеры. 
Готовый суперфосфат срезается ножами фрезера и через полую 
центральную трубу выгруж ается из камеры.

Стандартная суперфосфатная камера (в СССР) имеет диа
метр 7,1 м, высоту 2,5 м и совершает один оборот за 1,5—2,5 ч. 
При этом производительность ее составляет 30—50 т/ч суперфос
фата, а интенсивность 550—650 кг/(м3-ч).

Основным недостатком простого суперфосфата является отно
сительно низкое содержание Р 20 5 в удобрении. Д л я  получения 
более концентрированного фосфорного удобрения разложение при
родных фосфатов производят 70%-ной фосфорной кислотой по 
уравнению реакции
C a 5F ( P 0 4)3 + 7 H 3P 0 4 +5Н гО  - *  5Са (Н2Р 0 4)2• НгО +  HF +  Д//

При этом образуется т а к  называемый д в о й н о й  с у п е р 
ф о с ф а т ,  производство которого быстро возрастает. Двойной 
суперфосфат в отличие от простого состоит в основном из моно- 
кальцийфосфата и содержит 40—50% Р 2Ов, т. е. в 2—3 раза 
больше, чем простой, и относится к  более ценным безбалластны»* 
удобрениям.
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Таким образом, для  производства двойного суперфосфата тре
плется фосфорная кислота. Существует два  способа получения 
фосфорной кислоты — электротермический и экстракционный, 
э л е к т р о т е р м и ч е с к и й  способ основан на восстановлении 
фосфора из фосфатов в электродуговых печах с последующим 
окислением элементного парообразного фосфора (Р 4) до его ок
сида

1>4 + 5 0 j -*■ 2P/)s
и растворения последнего в воде 

[\Оз +  3HjO -  2Н3Р 04

Таким способом получают концентрированную чистую фосфор- 
ную кислоту, к а к  правило, не используемую в производстве супер
фосфата. , Д л я  его получения применяется э к с т р а ц и о н н а я  
ф о с ф о р н а я  к и с л о т а ,  т. е. извлеченная из природных фос
фатов воздействием минеральных кислот, обычно серной. Суть 
сернокислотного извлечения (экстракции) Н зР 04 из природных 
фосфатов состоит в обработке их тонких порошков избытков сер
ной кислоты

CijF (Р04) 3 +5H 2S 0 4 +  тНгО -»  3H,P04 + 5CaS04 /nH20 + HF + ДЯ

Получающуюся фосфорную кислоту отделяют от фосфогипса на 
барабанных вакуум-фильтрах. Поскольку таким методом можно 
получить только сильно разбавленную (30—35%) кислоту, ее 
подвергают концентрированию упариванием.

Технологическая схема производства двойного суперфосфата 
мало отличается от схемы получения простого суперфосфата (см. 
рис. 12.2).

Камерный способ получения суперфосфата имеет существен
ные недостатки: необходимость использования концентрированной 
фосфорной кислоты для разложения фосфатов и главное — дли
тельное вылеживание продукта на складе  для дозревания. Все это 
требует дополнительных расходов энергии на упарку экстракци
онной фосфорной кислоты, перемешивание суперфосфата в отде
л е н и и  дозревания (складе) и больших капитальных затрат  на 
сооружение этих дополнительных отделений. Поэтому в послед
нее время все чаще применяют полностью непрерывные поточные 
схемы ХТП получения двойного суперфосфата. Основной отличи
тельной особенностью таких схем является исключение суперфос
фатной камеры, вместо которой устанавливается распылительная 
сушилка. В ней пульпа из разбавленной фосфорной кислоты и 
фосфатного сырья высушивается и одновременно ускоряется про- 
Несс разложения фосфатов, достигающий 80—90%. Порошок мо- 
"окальцийфосфата затем гранулируется, высушивается, нейтрали- 
3Уется мелом и поступает на склад  готовой продукции.
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В настоящее время доля простого суперфосфата в общем в щ  
пуске фосфорных удобрений непрерывно сокращается за  счеу 
того, что вновь создаваемые мощности основаны преимуществен, 
но на производстве двойного суперфосфата и сложных удобрений
12.5. АЗОТНЫЕ УДОБРЕНИЯ

Азотные удобрения подразделяют на а м м и а ч н ы е ,  содержащие 
азот в виде катиона NH4+, н и т р а т н ы е ,  содержащие азот в ви
де аниона N 0 3_, а м м и а ч н о - н и т р а т н ы е ,  содержащие оба 
иона, и амидные, содержащие азот в форме NH2. Наиболее рас
пространены в СССР азотные удобрения: нитраг аммония и кар . 
бамид (мочевина). Все аммиачные и нитратные соли водораство
римы и хорошо усваиваются растениями, но легко уносятся в 
глубь почвы при обильных дождях  или орошении.

Большинство азотных удобрений получают нейтрализацией 
кислот щелочами. В качестве примера можно рассмотреть произ. 
водство основных азотных удобрений — аммиачной селитры н кар
бамида.

12.5.1. ПРОИЗВОДСТВО АММИАЧНОИ СЕЛИТРЫ

Аммиачная селитра — нитрат аммония NH4NO3 — производится в  
огромных количествах, поскольку является не только концентрн* 
рованным азотным удобрением, но широко применяемым взрыв
чатым веществом.

К ак  азотное удобрение аммиачная селитра представляет со
бой безбалластное удобрение, содержащее 35% азота в аммиач
ной и нитратной формах. Аммиачная селитра может быть исполь
зована к ак  удобрение для  любых культур и любых почв. Однако 
это удобрение имеет плохие физические свойства: кристаллы 
NH4NO3 сильно гигроскопичны и потому, расплываясь на воздухе, 
слеживаются затем при хранении в крупные агломераты, которые 
очень трудно вносить в почву. Д л я  уменьшения слеживаемости 
селитры ее гранулируют с некоторыми негигроскопичными добав
ками (нитраты кальция и магния, фосфаты кальц ия) ;  получен
ные гранулы припудривают тонкомолотым гипсом, каолином, фос
форитной или костяной мукой. Кроме того, нитрат аммония огне- 
и взрывоопасен, что т ак ж е  осложняет применение его в качестве 
удобрения. Как правило, нитрат аммония выпускают заводы, про
изводящие аммиак  и азотную кислоту.

Процесс производства аммиачной селитры складывается из 
нейтрализации слабой азотной кислоты газообразным а м м и а к о м :

NH3 +  HNOs — N lV JO j. \Н =  -  149 кДж

упарки полученного раствора и грануляции нитрата аммония. 
Взаимодействие газообразного амм иака  и азотной кислоты — ти
пичный хемосорбционный процесс, протекающий в диффузионной 
области, поскольку само химическое взаимодействие компонентов
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nHc. 12.4. Зависимость концентрации нитрата 
иония от концентрации азотной кислоты:
с использованием теплоты нейтрализации дли
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протекает крайне быстро. Кроме то- 
нейтрализация сопровождается 

(, льшим тепловыделением. Если вес*
,и процесс таким образом, чтобы ис
пользовать теплоту реакции на испа
рение воды, то, применяя 58—60%- 
н\ю азотную кислоту, можно непос
редственно получать плав аммиачной 
селитры (концентрацией 95—97%
N II4NO 3 ), минуя стадию выпаривания (рис. 12.4).

В настоящее время наиболее распространены схемы с частич
ным выпариванием раствора за  счет теплоты нейтрализации. Схе
ма такой установки приведена на рис. 12.5.

Основная масса воды испаряется в реакторе — нейтрализаторе 
ПТН (использование теплоты нейтрализации) 3, в котором ис
пользуется теплота процесса нейтрализации. Раствор аммиачной

|>ИС. 12.5. Технологическая схема производства аммиачной селитры:

“ 'и ю щ д»с*  барабан
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селитры через донейтрализатор 4 поступает в комбинированна! 
тарельчатый трубчатый выпарной аппарат 5, в котором получает 
плав, содержащий 99,8% NH4NO3. Соковый пар, об р азую щ и й ся !  
нейтрализаторе ИТН 3 и выходящий из выпарного аппарата ■  
используется к ак  греющий агент. Плав аммиачной селитры по̂  
гружным насосом 6 подается на грануляцию в грануляционную 
башню 11. Башня представляет собой полый цилиндр высотой дд 
55 м, в верхней части которого происходит разбрызгивание плава 
с помощью акустических виброгрануляторов 10. Навстречу об- 
разовавшимся к ап л ям ' падающим вниз, подается холодный воз- 
дух . Высота полета гранул (50 м) достаточна для  полной кри
сталлизации селитры и остывания до 90— 100°С. Дальнейшее ох* 
лаждение гранул происходит в холодильнике кипящего слоя 
Д л я  предотвращения слеживания гранул аммиачной селитры пр* 
хранении их подвергают обработке поверхностно-активными веще] 
ствами (ПАВ) во вращающемся барабане 15.

Схема производства аммиачной селитры характеризуется от! 
сутствием жидкостных выбросов. Газовые ж е  потоки оказываются 
открытыми. Так, в грануляционной башне образуется газопылевая 
смесь, для  очистки которой от пыли селитры используют тар ел м  
чатые скрубберы, орошаемые слабым раствором NH4NO3. Сюда 
ж е  для  очистки поступает соковый пар из реактора-нейтрализато
ра и выпарного аппарата. Схема снабжена автоматическим регу
лированием расхода реагентов, температуры и pH среды поел* 
нейтрализации и выпарки, а так ж е  автоматической системой бло
кировки, прекращающей поступление растворов на выпарку и пла
ва на грануляцию при нарушении параметров режима.

Отмеченные выше недостатки аммиачной селитры — гигроско
пичность, слеживаемость и др.— устраняют изготовлением на ее 
основе сложных и смешанных удобрений. Так, смешением аммиач
ной селитры с известняком и сульфатом аммония получают извест
ково-аммиачную селитру, сульфонитрат аммония и т. п. Сплав
лением NH4NOj с солями фосфора и калия получают такое цен
ное полное удобрение, к ак  нитрофоска.

12.5J2. ПРОИЗВОДСТВО КАРБАМИДА

К а р б а м и д  (мочевина) (ЫНг)гСО — наиболее ценное азотное 
удобрение, легко усваиваемое растениями, содержащее до 46™ 
азота. Карбамид применяют так  же, к ак  азотистую добавку , не
посредственно в корм скоту. л

Карбамид используется не только в сельском хозяйстве, Я° 
и в промышленности. Из него готовят карбамидные смолы, иДУ*« 
щие на приготовление ценных пластмасс, древесностружечный 
плит, синтетических клеев, составов для  пропитки тканей. К?р*| 
бамид применяется в фармацевтической промышленности, пр*
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Рис. 12.6. Зависимость выхода кар
бамида от времени дегидратация 
карбамида при различной темпера
туре

Рис. 12.7. Зависимость выхода карба
мида от соотношения аммиака и диок
сида углерода (/ =  1804-200 ®С, 
180-S-200 МПа)

очистке нефтепродуктов, для  приготовления синтетического во
локна урнлона и т. п.

Сырьем для  производства карбамида сл уж ат  аммиак и диок
сид углерода. Синтез карбамида протекает в две стадии. В пер- 
пой стадии происходит образование карбаминовокислого аммония 
(карбамата) :

2МН, +  СО, NH2COONH4, \Н=. -  159 кДж (а )

Далее карбам ат  дегидратируется с образованием карбамида: 

MbCOONH, (NH2)2CO +  Н2О, Д / / = - 2 8 5  кДж * (б)

Суммарно получение карбамида представляет собой гетерой 
генный процесс в системе Г - Ж ,  протекающий в кинетической об
ласти. Образование карбам ата  аммония в оптимальных условиях 
протекает почти полностью и с большой скоростью. Дегидратация 
же карбам ата происходит медленно, не полностью и ускоряется 
лишь в жидкой фазе. Время дегидратации карбам ата  резко умень
шается с повышением температуры, при этом возрастает и выход 
КаРбамида (рис. 12.6). Д ля  увеличения выхода кар б а«и д а  наряду 
с повышенной температурой используют избыток NH3 сверх сте
реометрического, который препятствует образованию побочных 
продуктов (рис. 12.7).

Поскольку синтез карбамида протекает с уменьшением газо
вого объема, увеличение давления повышает выход карбамида. 
5* промышленности синтез карбамида ведут при 180—200°С, 18—
I ' ^ 'П а  и 100%-ном избытке аммиака. При использовании

Н)0/о-ного диоксида углерода и абсолютно чистого ам м иака  выход 
*аРбамида (по С 0 2) в оптимальных условиях составляет 60—70%. 
Аля улучшения экономических показателей процесса не вступив*
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Рис. 12.8. Упрощенная схема производства мочевины с жидкостным рециклам!
/ — компрессор подачи COj; 3 — сборник ж идкого ам м и ака ; Л — насос; 4 — смеситель; ! Щ  
колонна синтеза; в  — конденсатор; 7 — промывная колонна; 8 — ректификационная к о л с Я  
на; 9, // — подогреватели; 10 — сепаратор; 13 — сборник п лава ; /Л — вакуум-выпарной 
парат ; 14 — насос подачи п лава ; /« — грануляционная баш ня; 18 — транспортер г о т о м !  
продукции

шие во взаимодействие аммиак  и СОг, к ак  правило, использую* 
или для  производства других продуктов (разомкнутые сх ем ы ) !  
или снова возвращают в процесс (замкнутые схемы).

Технологические схемы производства карбамида о тл и ч аю тв  
разными методами разделения и регенерации отходящих г а з о н  
использование их в смежном производстве аммиачной селитры» 
раздельное поглощение NH3 и С 0 2 селективными сорбентами С| 
возвратом этих газов в процесс (газовый рецикл); абсорбция СО* 
и NH3 водой и возвращение в процесс водных растворов аммеч 
нийных солей (жидкостный рецикл) й др. Наиболее экономично! 
является схема с жидкостным рециклом, в упрощенном виде изо] 
браженная на рис. 12.8. Диоксид углерода, сжатый в копрессорев 
до 20 МПа, аммиак  из емкости 2 подаются через смеситель 4 В 
колонну синтеза 5. Реактор работает в*режиме вытеснения; реак
ционная масса продвигается снизу вверх; из верхней его ч а с т !  
выводится плав, состоящий из карбамида, непревратившегося карч 
бамата , избыточного аммиака и воды. После снижения давлений 
дросселированием до 1,6—2 М Па плав поступает в ректификаций 
онную колонну 8 и затем через систему подогревателей и сепарН
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ции подается на вакуум -вы парку (обычно двухкорпусную). В рек
тификационной колонне от карбамида отделяется избыточный ам 
миак, возвращаемый снова в процесс. В подогревателе 9 плав 
нагревается до 170°С, в результате чего происходит разложение 
клрбамата на С 0 2 и NH3. Газожидкостная смесь разделяется в 
^нараторе /0; газовая фаза возвращается в ректификационную 
колонну, а ж идкая  — в вакуум-выпарной аппарат 13. Парогазовая 
, месь из ректификационной колонны, содержащ ая NH3 (75% ), 
(,()2 и Н20 ,  подается в промывную колонну 7, в которой происхо
дит образование раствора аммонийных солей, а в газовой фазе 
, гается только чистый аммиак. В низу колонны температура 
I адерж и вается  около 100°С, в верху — около 40°С. Концентри
рованный раствор углеаммонийных солей насосом 3 подается в 
смеситель 4 и далее попадает в колонну синтеза. Плав карбамида 
после вакуум-выпарки поступает в накопитель плава (сборник) 12 
и насосом '14 подается в грануляционную башню 15 на грануля
цию. В некоторых системах вместо грануляции применяют трех
корпусную вакуум-кристаллизацию. Тогда готовый продукт на 
склад отправляется не в гранулированном, а в кристаллическом 
виде. Следует отметить, что гранулированный карбамид меньше 
слеживается, и^его легче транспортировать и использовать.

126. КАЛИПНЫЕ УДОБРЕНИЯ

В качестве калийных удобрений применяют сырые природные ве
щества (чаще всего сильвинит) и продукты их переработки (хло- 

нд и сульфат калия; 40%-ные калийные соли), а т ак ж е  золу
растений.

Основным сырьем для получения калийных удобрений в СССР 
является с и л ь в и н и т ,  представляющий собой породу состава, 
'«KCI-frtNaCI, которая содержит — 14— 18% К20 .  В качестве при
месей сильвиниту сопутствуют в небольших количествах соедине
ния магния, кальция и др. Из сильвинита получают и основное 
калийное удобрение — хлорид калия. Получение хлорида калия 
из сильвинита осуществляется методами галургии, флотационным 
" in комбинированным.

М е т о д  г а л у р г и и  основан на использовании различной рас
творимости хлоридов калия и натрия (рис. 12.9). С повышением 
температуры растворимость КС1 (s2) резко возрастает, a NaCl 
(5i) меняется незначительно. При совместном присутствии обеих 
1-олей растворимость хлорида натрия с ростом температуры пада-
1 т> а КС1 — сильно возрастает. На этих различиях и построены 
1алургические операции разделения. Из диаграммы состояния 
тРонной системы КС1—NaCl— Н20  (рис. 12.9) видно, что избира
тельная кристаллизация КС1 возможна из всех растворов, состав 
К()торых отвечает полю ниже линии Н20 —Е\ (10°С) или Н20 —£ 2 
(•00 С ) .  Если исходный раствор имеет состав, отвечающий точке

377



I
1
s

I

0 --------------

1
2( Ч

f y
W i

~\e
г  /

i.n и гЧ — s 1

у

Рис. 12.9. Влияние температуры и совм 
ного присутствия на растворимость хло 
да натрия ($i и s/ ) и хлорида калия 
и **'):
fi и (| при 10 *С (кривая I ) ;  и при 100 
(кривая 2)

м т  HjO

а, а температура его 100°С, то nefl 
вым из этого раствора начин: 
кристаллизоваться КС1 (точка Ь 
При понижении температуры 
10°С состав раствора изменит” 
вдоль линии bd и часть КС1, 
именно (b—d) моль, кристаллиз 
ется. Когда такими последовател- 

ными операциями нагревания — охлаждения системы придет 
составу, отвечающему точке к, то при низкой температуре из это« 
го раствора будет выкристаллизовываться КС1, а при высок 
(точка к’) — уж е  хлорид натрия.

Поэтому при получении хлорида калия сильвинит при повы
шенной температуре обрабатывают насыщенным на холоду ра 
твором обеих солей. При этом раствор обогащается КС1, а часть 
NaCI переходит в осадок и отделяется фильтрованием. Затеи  
раствор охлаждаю т; при этом из него выделяются кристаллы КС1( 
которые отделяют от маточного раствора и высушивают. Маточ 
ный раствор снова направляют на растворение сильвинита. Пол 
чаемый таким способом технический продукт содержит 52—60 
К20 .

М е т о д  ф л о т а ц и и  (см. гл. 7) основан на использовании 
различной смачиваемости водой минералов сильвина (КС1) Я  
галита (NaCI). Флотацию с применением в качестве флотореаген- 
тов октадециламина, карбоновых кислот ведут из насыщенных 
растворов сырых калийных солей. Хлорид калия, получаемый фло
тационным разделением сильвинита, имеет гораздо более крупнуя 
кристаллическую структуру, чем полученный кристаллизацией 
поэтому он меньше слеживается.

Г л а в а  13

Электрохимические производства

Электрохимические процессы основаны на взаимных превращениях химической 
анергии в электрическую и электрической в химическую.

Электрохимическая промышленность, базирующаяся на элек
трохимических процессах,— одна из крупнейших отраслей народ
ного хозяйства. Она включает электролиз водных растворов, элек
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тролиз расплавленных сред и производство химических источни
ков тока (аккумуляторы , гальванические элементы, топливные эле
менты и др .) .

13.1. ОСНОВНЫЕ НАПРАВЛЕНИЯ
ПРИМЕНЕНИЯ ЭЛЕКТРОХИМИЧЕСКИХ ПРОИЗВОДСТВ

При электролизе водных растворов и расплавленных сред могут 
быть получены самые разнообразные химические продукты. Элек- 
ролизом водных растворов хлоридов натрия и калия получают 

такие многотоннажные химические продукты, как  водород, хлор, 
гидроксиды калия и натрия. Методом электролиза водных раство
ров осуществляют электрохимический синтез многих неорганиче
ских и органических веществ — гипохлоритов, хлоратов, перхло
ратов, хлорной кислоты, перманганатов, диоксида марганца, 
а так ж е  ^дипонитрила (промежуточный продукт в производстве 
синтетических волокон), антидетонаторов, например тетраэтил
свинца, гидрохинона, фторпроизводных ряда органических соеди
нений и др. На электролизе водных растворов основаны гидроэлек
трометаллургия и гальванотехника. Гидроэлектрометаллургия — 
это извлечение металлов из водных растворов их солей путем 
электролиза. Электролиз обычно служит завершающей стадией 
ряда металлургических процессов. Электрохимическими методами 
получают и рафинируют (очищаюг) медь, цинк, кадмий, м арга
нец, хром, свинец, олово, благородные металлы.

Гальванотехника применяется в металлообрабатывающей про
мышленности для  нанесения на металлические изделия покрытий 
из металлов или сплавов. Покрытия наносятся на изделия мето
дом электролиза водных растворов солей металлов с целью з а 
шиты от коррозии, повышения твердости и сопротивления м еха
ническому износу, с декоративной целью, а т акж е  для  изготов
ления и размножения точных металлических копий с различных 
предметов (гальванопластика). .С развитием новых отраслей тех
ники (атомная энергетика, ракетостроение, радиоэлектроника 
и др.) перед гальванотехникой ставятся более сложные задачи, 
например высокая стойкость покрытий в экстремальных условиях, 
"пределенные магнитные характеристики, высокая жаростойкость, 
сверхпроводимость, равномерность свойств покрытия на сложно- 
профилированной поверхности и др.

Электролиз расплавленных сред используют в металлургии для 
производства и рафинирования металлов, которые не могут быть 
получены электролизом водных растворов — целого ряда легких, 
тугоплавких, благородных и редких металлов, а так ж е  сплавов. 
В настоящее время такие металлы, как  алюминий, магний, нат
рий, литий, титан и многие другие, получают только электролизом 
Расплавленных сред. Электролиз расплавов используют так ж е  
Аля получения фтора и бора.
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Химические источники тока — устройства, в которых энергия химичесжЛ 
окислительно-восстановительной реакции превращается в электрическую энгрпцН

К п е р в и ч н ы м  и с т о ч н и к а м  т о к а ,  энергия которы ! 
может быть использована лишь однократно, относятся батареи ц 
гальванические элементы. В т о р и ч н ы е  х и м и ч е с к и е  исто< м 
н и к и  т о к а  — это аккумуляторы, работоспособность которыя 
восстанавливается пропусканием электрического тока (в напранлЛ 
нии, противоположном тому, в котором протекал ток при р а зр я д е ) !  
В топливных элементах «топливо», т. е. восстановитель и о ки слИ  
тель, непрерывно и раздельно подводятся к электродам, в резуль* 
тате чего химическая энергия преобразуется в электрическую. 1

Масштабы применения химических источников тока в есь м а  
велики. Все автомобили и самолеты с двигателями внутреннего 
сгорания снабжены аккумуляторами, приводящими в действие 
двигатель. Различные электронные устройства, например т р а н з н  
сторные приемники, часы, работают за  счет малогабаритных б м  
тарей. Большие перспективы имеет электрохимическая э н е р ге т и к е  
т. е. применение электрохимических топливных элементов в энеш  
гоустановках— автотранспорте, электростанциях и т. д.

Электрохимические методы все более широко внедряют в те*» 
нику очистки сточных вод, в частности для опреснения сильней 
минерализованных вод электродиализом с регенерацией индивидД 
альных солей, кислот и щелочей (см. гл. 8 ) .

Быстрое развитие электрохимии и внедрение электрохимнчм 
ских процессов в различные отрасли промышленности происходив 
благодаря большим преимуществам электрохимических м е т о д а !  
по сравнению, например, с химическими. В электрохимический 
производствах аппаратура проще во многих случаях и компакт
нее, уменьшается число производственных стадий и операций, де
шевле сырье и выше полнота его использования; получение цен
ных товарных побочных продуктов уменьшает себестоимость ос
новных. Одно из главных достоинств электрохимических методов — 
высокая чистота получаемых продуктов. Основной недостаток 
электрохимических производств — большой расход электроэнергии, 
который составляет главную долю себестоимости продуктов. По
этому для  электрохимических производств особенно важно сни
жение электропотребления путем совершенствования технологии, 
а так ж е  рационального, экономичного использования электро
энергии.

13.2. Т ЕО Р ЕТ И Ч ЕС К И Е  ОСНОВЫ  ЭЛ ЕК Т РО Л И ЗА  
ВО Д Н Ы Х  РАСТВО РО В И РАС П Л АВЛ ЕН Н Ы М  С РЕД

При электролизе химические реакции происходят в электролите—* 
водном растворе или расплаве под влиянием постоянного э л е к 
трического тока. В некоторых случаях применяется переменный 
ток (получение диоксида марганца на платиновых электродах)
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„ли наложение переменного тока на постоянный с целью усиле
ния полезного действия постоянного тока (электрорафинированне 
металлов). Электрохимические процессы идут при наличии напря
жения на аноде и катоде, помещенных в электролит, в котором 
ток переносится заряженными частицами — ионами. Химическая 
сущность электролиза заключается в окислительно-восстанови
тельных реакциях: на аноде анионы отдают электроны, т. е. окис
ляются, а на катоде катионы принимают электроны, т. е. восста
навливаются. На электродах происходит разряд ионов с выделе
нием продуктов электролиза — газообразных, жидких или твердых 
электрически нейтральных веществ. В электролите происходит 
диссоциация новых молекул и равновесие, нарушенное при раз
ряде ионов восстанавливается. Если электролиз ведут с раство
римым металлическим анодом, то равновесие восстанавливается 
путем перехода в раствор катионов металла анода (рафинирова
ние металлов).

В электролите обычно присутствует несколько типов ионов, из 
которых на электроде разряж ается  тот, который имеет минималь
ный электродный потенциал; в результате на электродах получа
ют чистые вещества. Очередность разряда ионов теоретически 
определяется значениями их электродных потенциалов по водо
родной шкале. З а  потенциал электрода по водородной шкале при
нимают электродвижущую силу электрохимической системы, со
ставленной из данного электрода и стандартного водородного 
электрода в соответствующих условиях.

Величина равновесного потенциала электрода <р по водородной 
шкале определяется по уравнению Нернста

RT
+ - ^ Г  <13Л)

где F — постоянная Ф арадея ;  п — количество электронов, перено
симых в электродной реакции (Меп+ + п*- Ме°); + — . а к 
тивность потенциалобразующего иона; q>0 — стандартный (нор
мальный) потенциал электрод *  =» (ТоМе + ЛтМе.Р, ) - т 2 , н, :  
скачок потенциала на границе двух  металлов; ?а .н ,— абсолют
ный потенциал водородного электрода в стандартных условиях.

В табл. 13.1 выборочно приведены значения стандартных (нор
мальных) электродных потенциалов в водных растворах при 25°С 
и активности ионов, равной единице.

На практике порядок выделения продуктов электролиза на 
электродах определяется не только значениями их стандартных 
электродных потенциалов, но и условиями электролиза: материа
лом электрода и состоянием его поверхности, концентрацией элек
тролита, интенсивностью его перемешивания, температурой и др. 
Подбором технологических условий электролиза можно изменить
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Т а б л и ц а  13.1. Стандартные электродные потенциалы в водных раствоц.. 
при 25 °С *

Электродная реакция 
*

С тандарт 
ный по
тенциал, 

В
Электродная реакция

Ст,"**Ик ИЫ» q "
т е и ц Л

Li-*-L i++e- —3,024 Со-*-Со,+ + 2е~ -0 ,277
К -»К + + е- —2,924 Ni-«-Ni*++2e- -0 ,2 5

‘ Na-+-Na++ e - —2,714 Fe-*Fe*++3e~ 0.036,;.
Mg-*-MgJ++2e~ —2,37 Н *-*2Н +2е- o .oofl
А1-*-А1*+ +  З е- —1,66 Cu-*-Cu*++2e_ 0,345
Zn-*-Zn*++2e- —0,763 H g -H g *+ + 2 e - 0.854 S
C r - * 0 ,+ + 2e- —0,74 4 0 Н -+ 4 е --^ 2 Н а0  + 0 , 0,401
Fe-*-FeJ++ 2e_ —0,44 2C1-—2 e --* C l, 1.36 1

очередность разряда ионов и добиться достаточно высокой селек
тивности процесса. С этой целью используют, например, явлецие 
поляризации (перенапряжения) на некоторых электродах. П о л я 
р и з а ц и я  э л е к т р о д о в  — отклонение электродного потенциа
ла от стандартного (нормального) значения в реальных условиях 
электролиза. Скорость электрохимического процесса определяется 
скоростью наиболее медленной его стадии. При лимитирующей 
стадии массопереноса поляризация называется к о н ц е н т р а ц и 
о н н о й .  Если лимитирует стадия разряд-ионизация, то поляриза*; 
ция называется п е р е н а п р я ж е н и е м  и опредедляется мате
риалом электрода, состоянием его поверхности, плотностью тока, 
температурой, составом раствора.

Легкие металлы (литий, калий, натрий, магний, алюминий), 
а т акж е  некоторые тяж елы е металлы, например свинец, нельзя 
получать электролизом водных растворов, т ак  как  они более элек
троотрицательны, чем водород; при электролизе водных растворов 
солей этих металлов на катоде выделяется водород. Металлы, 
электродный потенциал которых электроотрицателен, получают 
электролизом сред, не содержащих водорода, т. е. расплавленных 
солей, оксидов или гидроксидов металлов. Электролиз расплавлен
ных сред основан на тех ж е  закономерностях, что и электролиз 
водных растворов, но имеет характерные особенности и отличия, 
определяемые иными условиями, прежке всего высокими темпе
р атур ам и — до 1400°С. Ионизация происходит за  счет возбужде
ния Молекул под действием высоких температур.

Теория электролиза базируется на законах Ф арадея , устанав
ливающих зависимость м еж ду  количеством электричества, про
шедшего через раствор (расплав) , и массой продуктов эл ектр о -
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(13.2)

r ic GT — масса вещества, выделившаяся на электроде, согласно 
закону Ф арадея , кг ; Q — количество электричества, прошедшее 
через границу электрод — раствор, Кл; I — сила тока, А; т — вре- 
мя электролиза, ч; Е — электрохимический эквивалент вещества, 
т е. масса вещества (к г ) ,  выделившаяся при прохождении 1 Кл =  

L  1 Л-с электричества.
Д ля  выделения 1 моль-экв любого вещества требуется израс

ходовать одно и то ж е  количе.ство электричества: 96487 Кл или 
г̂>,8 А-ч (число Ф ар ад ея ) ,  т. е. учитывая (13.2) Gr = 3 x=EF и, 

следовательно, E = 3t/F, где Э* — химический моль-эквивалент ве
щества.

Основными технологическими показателями электролиза и кри
териями рационального использования электроэнергии сл уж ат  
ни ход по току, степень использования электроэнергии, расходный 
коэффициент по электроэнергии и напряжение, приложенное к 
электролизеру. В ы х о д о м  п о  т о к у  т) называется отношение 
массы вещества, фактически полученного на электроде при элек
тролизе ( G „ p ) ,  к массе вещества, которая должна получиться со
гласно закону Ф арадея  (GT). Выход по току может быть выражен 
и долях единицы или в процентах:
1i - б„р/От. (13.3)

Теоретическую массу продукта можно определить по формуле, 
объединяющей оба закона Ф арадея :

где А — атомная масса или масса иона; п — число электронов, 
участвующих в реакции.

Выход по току всегда меньше 1 в результате образования на 
электродах побочных продуктов, потерь целевого продукта из-за 
растворения в электролите и взаимодействия с ним и т. д. Доля 
тока, расходуемого на побочные продукты, а так ж е  потери анод
ного и катодного продуктов неодинаковы и выход по току на ано
де и катоде имеет разные значения.

Р а с х о д  э л е к т р о э н е р г и и  при электролизе определя
ется напряжением на электролизере V (В ) .  Баланс фактического 
'Спряжения вы ражается формулой

гДе фа и фк — анодный и катодный равновесные потенциалы, В;
и Дфк — величины анодной и катодной поляризации, В; 2Уом — 

сУмма падений напряжения в электролите, диафрагме, контактах, 
токоподводах, В. Величина 2 У 0М оценивается по закону Ома. На-

(13.4)

' Ф =  ?а — Тк +  А?а +  +  2 (13.5)
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пример, падение напряжения в электролите рассчитывается V  
формуле
д у „ = / Р» , (I3M

где i — плотность тока в электролите, А/м2; р — удельное сопротщВ 
ление электролита, Ом-м; б — расстояние м еж ду  электродами,1 2  

Теоретическое напряжение разложения определяется как  а л г а  
бранческая разность равновесных электродных потенциалов

— ?» — Tit- (13.7)

Значение равновесных потенциалов определяют по уравнению 
Нернста вида (13.1), они приведены в справочниках.

Теоретическое напряжение на электролизере — термодинамиче
ская  величина, она определяется т акж е  по формуле

НО'
v * -  - Д Г "  •

где AG°298 — изменение свободной энергии реакции.
С т е п е н ь  и с п о л ь з о в а н и я  э л е к т р о э н е р г и и  (вы-: 

ход по энергии) ц % — это отношение количества электроэнергия! 
W7, теоретически необходимого для  выделения единицы целевою  
продукта, к фактически затраченному количеству электроэнергии 
Г ф:

'  (13.9)1

Теоретический расход электроэнергии (кВт-ч ) на 1 кг или 1 т 
продукта определяют по формуле

Г т = - ^ р -  =  - ^ - ,  (13 .10 )
От а ,

где Q — количество электричества, Кл; Vr определяют по форму«1 
лам (13.7) или (13.8).

Ф а к т и ч е с к и й  р а с х о д  э л е к т р о э н е р г и и  ( р а с 
х о д н ы й  к о э ф ф и ц и е н т  по  э н е р г и и) определяют из вы-| 
ражения

_  V V  t  V*,Q . . J
U n p  C/rfp

Подставляя значения И7ф из (13.11) и WT из (13.10) в уравнение 
(13.9), получим

У ф
Из уравнения (13.12) следует, что степень использования элек

троэнергии тем больше, чем выше выход по току и чем м еньш е 
напряжение, приложенное к  электролизеру.
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В  балансе напряжения на электролизере (13.6) только теоре
тическое напряжение разложения не зависит от технологических 
условий электролиза. Остальные составляющие баланса опреде
ляются материалом электрода и его пористостью, плотностью то
ка, составом электролита, его температурой и др. Д ля  снижения 

асхода энергии стремятся уменьшить составляющие баланса на
пряжения при сохранении выходов по току. С целью уменьшения 
перенапряжения при выделении продуктов подбирают соответст- 
нующий материал электродов и обработку его поверхности (на
пример, нанесение покрытий), повышают температуру электролиза 
до оптимальной. Снижение падения напряжения в электролите до
сти гается  совершенствованием конструкции электролизера и элек
тродов, обеспечивающим минимальные межэлектродные расстоя
ния, а так ж е  минимальное газонаполнение электролита.

Промышленный электролиз водных растворов характеризуется 
значениями выходов по току порядка 80—90% и коэффициентом 
использования энергии не более 50—60%. Д л я  электролиза рас
плавов степень использования энергии еще меньше, чем при элек
тролизе водных растворов. Велики значения расходных коэффи
циентов по электроэнергии. Низкая степень использования элек
троэнергии повышает стоимость продуктов электролиза (особенно 
нодорода и металлов).

13.3. ЭЛЕКТРОЛИЗ воды
Электролиз воды — хорошо разработанный и освоенный в про
мышленности способ производства водорода. Пока этот способ 
применяется в сравнительно небольших масш табах из-за большого 
расхода электроэнергии и электролитический водород- по себестои
мости еще не может конкурировать с полученным конверсионными 
методами. Планируемое широкомасштабное применение водорода 
как энергоносителя, в частности как  экологически безвредного топ
лива для транспорта (гл. 9 ) ,  должно привести к значительному 
развитию производства водорода электролитическим разложением 
воды.

При электролизе воды кроме водорода, выделяющегося на к а 
тоде, в качестве ценного побочного продукта на аноде выделяется 
кислород, применяемый в металлургии, химической промышлен
ности и в других отраслях народного хозяйства.

Электролитическое разложение воды проводят в присутствии 
фонового электролита*— кислот, щелочей или солей, так  как  
электрическая проводимость воды весьма м ала и составляет 
4 - 10-е О м -м _| для дистиллированной воды и 1-10-1 — для водо-

* Фоновыми называют электролиты, вводимые в раствор, подвергаемый 
электролизу, для увеличения его электрической проводимости (снижения сопро
тивления), но не участвующие в окислительно-восстановительных реакциях, 
протекающих при электролизе.
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отличаются компактностью и минимальным межэлектродным р а л  
стоянием при высокой их производительности.

Стоимость электроэнергии составляет 90% себестоимости эле*| 
тролитического водорода, причем степень использования эле& 
троэнергии не превышает 30%. Это ограничивает масштабы п р Я  
изводства электролитического водорода. Д ля  питания водородных 
электролизеров иногда используют избыточную электроэнерги й  
АЭС, в периоды недогрузки, а такж е  солнечную энергию (Япо, 
ния). Одним из путей снижения расхода электроэнергии и интен
сификации производства водорода служит высокотемпературный 
электролиз водяного пара с применением твердых электролитом 
Электрохимическое разложение водяного пара с использованием 
оксидных электролитов (оксиды циркония, модифицированные 
оксидами кальция, иттрия, ванадия или др.) производят n p J  
800—1000°С и напряжении на электролизере около 1,3 В. Элек
трическая проводимость в таком электролите достигается за счеЗ 
ионов кислорода, образующихся при разложении молекул воды: |
Щ г) + “*■ ° 2~ + НцГ|

О*- -  »/ А (г, + 2 « -

При твердом полимерном электролите (перфторуглеродный по
лимер с ионоактивными сульфогруппами) температура электро
химического разложения водяного пара значительно меньше — 
около 150°С, но напряжение на электролизере несколько выше — 
1,6—1,7 В.

Д ля  получения водорода предложены различные термоэ.тектрЛ 
химические процессы (циклы).

Сернокислотный цикл включает две стадии: 1) электролиз рас
твора серной кислоты с выделением на катоде водорода и окно- 
лением на аноде диоксида серы согласно суммарной реакции

SO j +  2HjO —  -  H2S04 +  Н2

2) термическое разложение серной кислоты, полученной на ста*; 
дни электролиза, с образованием диоксида серы

900-С
HjSQj — S 0 2 +  Н2О - f  i/jQj

На рис. 13.3 приведена схема электрохимической стадии комби
нированной системы. Диоксид серы подают во внутреннюю по
лость пористого анода, через поры которого S 0 2 диффундирует 
на поверхность и окисляется на ней. Образовавшиеся ионы водо
рода мигрируют, проходят через пористую диафрагму в катодное 
пространство и восстанавливаются на катоде, образуя газообраз
ный водород. Серная кислота циркулирует в системе. В электр о 
лизере катод выполнен из нержавеющей стали, устойчивой по от* 
ношению к серной кислоте. Анодом служит полый внутри, поря-/
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риС. 13.3. Схема электрохимической стадии 
мбинированной системы производства водо

рода:
анод; г —диаф р агм »; J — като д ; /, V —  серная 

'с л о т а ;  //— диоксид серы; ///— серная ки слота* 
м ,иоксид серы в сепаратор; IV — серная кислота + 
 ̂ водород в сепаратор

стый графитовый блок. На входе в 
электролизер концентрация серной 
кислоты составляет 245 г/дм3, а на 
выходе — 600—900 г/дм3. При плот
ности тока 1 кА/м* и температуре

+ 2Н*+2е~

Ш / VL

71Г

т
tiO°C (технологический режим элект
ролиза) напряжение на электролизере 
1.15 В, а расход электроэнергии 2,8 
кВт ч/м3 Н2, что значительно ниже 
чем при электролизе щелочных раст
воров.

При крупномасштабном производ
стве электролитического водорода в
каскаде соединенных последовательно электролизеров в качестве 
побочного продукта получают тяжелую  воду путем постепенного 
концентрирования тяжелой воды в электролизерах и ее извлече
ния методом изотопного обмена. Воду, обогащенную тяжелой во
дой-(D20 ) ,  выводят из последней ступени каскада  электролизеров.

13.4. ЭЛЕКТРОЛИЗ РАСТВОРА ХЛОРИДА НАТРИЯ

Электролиз раствора NaCl — наиболее простой и экономичный 
метод одновременного получения трех важнейших химически* 
продуктов — хлора, водорода и гидроксида натрия с использовани
ем дешевого и доступного природного сырья. Электролитическое 
получение хлора, водорода и щелочей — самое крупнотоннажное 
электрохимическое производство. Суммарная реакция в электро
лизере может быть выражена уравнением

2М аС1+2Н 40 — - *  С1а +  2КаОН +  Н2

Хлор при нормальных условиях представляет собой газ  желто- 
зеленого цвета с резким удушливым запахом. Плотность хлор-газа 
3.214 кг/м3, температура сжижения при давлении 0,1 МПа — 34,1°С, 
температура замерзания — 101,6°С. Хлор применяется в больших 
масштабах как  исходный материал для  производства хлороргани- 
ческих растворителей, пластических масс, синтетических каучуков, 
Химических волокон, ядохимикатов. В металлургии хлор применя- 
'°т для  хлорирующего обжига руд, в текстильной и целлюлозно- 
бумажной промышленности для  очистки и отбелки целлюлозы,
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бумажной массы и тканей. Большие количества хлора идут S  
очистку и стерилизацию сточных вод и питьевой воды. t

Гидроксид натрия — твердое вещество белого цвета, xopoufl 
растворимое в воде; при 0°С растворимость NaOH — 42 г в 1 (дН  
Н2О, а при 20°С— 109 г в 100 г НгО. Относительная плотно^| 
безводного гидроксида натрия 2,13, температура плавления 328тЯ 
Растворы гидроксида натрия имеют сильно щелочную реакц^И  
Промышленность выпускает твердый гидроксид натрия, содержи  
щий 92—95% NaOH и его водные растворы. Гидроксид и ат ]^ |  
используется в производстве многих химических продуктов, п р е м  
де  всего в  промышленности органического синтеза, в ц е л л ю л о з е !  
бумажном производстве, в производстве искусственных волокаЯ  
в металлургии (производство алюминия), в нефтехимической п р 1  
мышленности и др.

Исходным материалом для электролитического прош нидстЯ  
хлора, гидроксида натрия и водорода служ ит очищенный от п р я  
месей концентрированный раствор (рассол), содержащий ЗО&Я 
310 г/дм3 NaCl. Сырьем для  получения рассола могут служить ш  
менная соль, озерная соль, природные подземные растворы NaCl.

Электролиз раствора NaCl осуществляют двум я  методами, р а Л  
личными по электрохимическим процессам на электродах и I »  
аппаратурному оформлению: 1) электролиз с твердым катодом ■  
фильтрующей диафрагмой и 2) электролиз без диафрагмы с ж и Л  
ким ртутным катодом. Газообразные продукты — хлор и в о д о р И  
при любом способе отличаются высокой чистотой. При электролнёй 
с жидким ртутным катодом и третий продукт — раствор гндро^ 
ксида натрия имеет высокую концентрацию NaOH и является хи
мически чистым. Благодаря чистоте получаемых продуктов, про* 
стому и компактному аппаратурному оформлению, а т а к ж е  не*| 
сложности, одностаднйности химико-технологической системы э л е м  
тролнз раствора NaCl сейчас единственный в мире способ пройдя 
водства хлора и основной способ производства гндроксН^| 
натрия.

Электролиз раствора NaCl с твердым катодом и фильтру ющей 
диафрагмой. Выход продуктов электролиза раствора NaCl зави
сит от селективности электрохимических реакций на электрода*! 
и от химических реакций в объеме электролита. При прохождений;!' 
постоянного электрического тока через электролит, содерж ащ и й  
ионы Na+, C l- , Н+ и ОН~, последовательность разряда этих ионоИ 
на электродах первоначально определяется величинами их стан
дартных электродных потенциалов (см. табл. 13.1). На катод*Я 
происходит исключительно выделение-вЬдорода, поскольку потен
циал разряда натрия имеет высокое электроотрицательное знв“  
чение:

2HjO -f 2 е -  ч - 2 0 Н -  +  2Н (аде) («)

2Н (аде) ч -  Н2 (б)
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Материалом для катода служит сталь, на которой водород выде
р е т с я  с относительно невысоким перенапряжением (0,3 В ). В ре

альных условиях электролиза (концентрированный раствор NaCl, 
с о д е р ж а щ и й  NaOH, температура 90°С) фактический потенциал 
выделения водорода составляет около —0,845 В. Снижения по
дминала до 0,3—0,4 В можно достигнуть применением пористых 
графитовых катодов, для упрочнения и гидрофобизации пропитан
иях политетрафторэтиленом и активированных солями меди или 
с е р е б р а .

Накапливающиеся в катодном пространстве гидроксид-ионы 
образуют нейтральные молекулы гидроксида натрия:
0 H -+ N a +  NaOH (в)

На аноде выделяется хлор 
2 U -  -*• С1а + 2в~  (г)

.Материалом для анодов ранее служил графит. Сейчас применяют 
жеидно-рутениевые аноды (композиция из оксидов титана и ру

тения, нанесенных на титановую основу). Оксидно-рутениевые 
аноды более прочны, чем графитовые, и не реагируют с кислоро
дом, образующимся вследствие побочной анодной реакции. Стан
дартный потенциал хлора более электроположителен, чем ОН_-ио- 
нов, но на угольных и оксидно-рутениевых анодах ОН- -ионы раз
ряжаются с большим перенапряжением; поэтому основной анод
ный процесс — выделение хлора — реакция (г). Выделению хлора 
на аноде способствует повышение концентрации NaCl в исходном 
электролите и повышение температуры, так как в этих условиях 
понижается равновесный потенциал разряда С1- , а т акж е  фак
тический электродный потенциал ввиду уменьшения перенапря
жения разряда хлорид-ионов.

В промышленных условиях при электролизе раствора NaCl на> 
ряду с основными электрохимическими реакциями идут побоч
ные— на аноде и в объеме электролита.

На аноде образуется кислород 
2 0 Н - — 0 ,5 0 г +  HjO +  Че~ (д)

'фи взаимодействии которого с углеродом графитового анода об
разуется диоксид углерода.

В объеме электролита анодного пространства в результате 
'ндролиза хлора идут химические реакции с образованием по
бочных продуктов гипохлорита, хлората и хлорида натрия:
c-l2 +  Н2О НОС1 +  HCl

( : l? + O H - HOC I + C I -

межэлектродном пространстве, куда вследствие диффузии по
д д а ю т  ионы ОН-  и молекулы NaOH, идет реакция 
"°С 1 +NaOH NaOCI +  Н^О
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Рис. 13.4. Схема электролизера с фильтру.: 
ющей диафрагмой:
/ — пористая асбестовая диаф рагма; } — пгрфо. 
рироваиный стальной като д ; 3 — катодное про. 
странство; 4 — графитовый анод; 5 — жодно* 
пространство

На аноде происходит электрохими
ческое окисление ионов ОС1-  с об- 
разованием хлората:
6 0 С 1 - +  ЗН2О -> 2C10J" +  4С1 — + 3 0 2 + 1

+  6Н - + 6 в -

Побочные реакции снижают вы- 
ход по току основных продуктов 
и повышают расходные коэффи
циенты по электроэнергии. Уело* 
вия электролиза и конструкций 
электролизеров направлены на 

минимальное протекание побочных реакций и достижение макси* 
мального выхода по току целевых продуктов. Д ля  этого электрс 
лиз реализуют в электролизерах непрерывного действия с верти
кальными фильтрующими диафрагмами при противотоке движе-' 
ния электролита и ОН~-ионов. Схема элемента электролизера 
представлена на рис. 13.4. Корпус ванны, обычно прямоугольный, 
разделен на катодное и анодное пространства пористой диафрагм 
мой из асбеста, модифицированного полимерными веществам^ 
Диафрагма плотно прилегает к перфорированному (с множеством 
отверстий) или сетчатому стальному катоду *. В современных 
электролизерах катоды имеют гребенчатую разветвленную форму 
с целью развития поверхности. В анодном пространстве располо
жен оксидно-рутениевый анод. Очищенный рассол подают в анод
ное пространство и вследствие гидростатического давления он 
фильтруется через диафрагму и катод в катодное пространство. 
Из катодного пространства непрерывно отводят водород и раствор 
гидроксида натрия, а из анодного пространства — хлор. В обра
зующемся хлор-газе содержится 95—96% С1г. Хлор-газ охлаж 
дают до 20°С (при этом конденсируется вода) и дополнительн 
суш ат промывкой концентрированной серной кислотой. Д ля  тран
спортировки хлор сжижают под давлением 1— 1,2 МПа (или при 
—5—25°С под давлением 0,3—0,6 М П а) и перевозят в баллонах 
или цистернах. Катодный продукт — раствор гидроксида натрия 
содержит 120— 140 г/дм3 NaOH и 170— 180 г/дм3 не разложивше
гося NaCI. Раствор выпаривают, при э# м  NaCI переходит в твер
дую фазу, т ак  к ак  его растворимость резко понижается с увеличе
нием концентрации NaOH. После выпарки и плавки щелоков

• Диафрагму получают осаждением в вакуум е на катодную сетку асбесто
вого волокна из пульпы, содержащей асбест.
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получают безводный гидроксид натрия, содержащий 92—95% 
NaOH и 2—4% NaCI.

Условия электролиза и средние показатели работы электро
лизеров типа БГК-ЮО (150), работающих в СССР:

В последние годы для электролиза раствора NaCI начали при
менять фильтрпрессные электролизеры большой мощности с би
полярными электродами.

Электролиз раствора хлорида натрия с ртутным* катодом. На 
гутном катоде водород выделяется с большим перенапряжением; 

потенциал-разряда иона Н+ на ртутном катоде составляет 1,7— 
1.85 В. Натрий выделяется на ртутном катоде с большим эффек
том деполяризации, т. е. потенциал разряда иона Na+ на ртути 
много ниже стандартного и равен 1,23 В. Явление деполяризации 
ртутного катода обеспечивается тем, что разряд  ионов натрия про
исходит с образованием химического соединения — амальгам ы  
натрия
Na+ +  nHg + е~  — NaHg„

которая непрерывно отводится с поверхности анода, растворяясь в 
избытке ртути. На перфорированном графитовом (или оксидно-ру
тениевом) электроде выделяется хлор 
2 C I- — 2е~ + С 12

Амальгаму натрия, содержащую 0,1—0,3% Na, выводят из элек
тролизера и разлагают нагретой водой в другом реакторе-разла; 
гателе. В разлагателе идет электрохимическая реакция, соответ
ствующая процессу в короткозамкнутом гальваническом элементе 
NaHgn [N aO H]C, в котором ам альгам а  служ ит отрицательным 
электродом:
Ма +  НаО +  2 « -  — Na+ +  О Н - +  0 ,5H j 

Na+ + О Н - -♦ NaOH

Схема электролизера с ртутным катодом показана на рис. 13.5. 
Глубоко очищенный концентрированный раствор NaCI подают в 
наклонный удлиненный электролизер, по дну которого самотеком, 
противотоком рассолу, движется ртуть, служ ащ ая  катодом. Над 
ртутью расположен горизонтальный оксидно-рутениевый (или пер
форированный графитовый) анод, погруженный в рассол. Анолит, 
содержащий около 270 г/дм3 NaCI, выводится из электролизера 
совместно с хлор-газом, от которого отделяется в сепараторах и 
продувочных колоннах (на рис. 13.5 не показаны). Хлор подают

Н агрузка по току, к А ..........................................
Рабочее напряжение, В ......................................
Плотность тока, кА/м2 .............................. .....  ,
Выход по току, % ..................................................
Расход электроэнергии на I т хлора,кВт-ч

100(150)
3.45
1.45 
96,0 
2720
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Некий
рассол

Рис. 13.5. Схема электролизера с ртутным катодом и разла- 
гателем:
/ — электролизер; 2 — р азлагатель ; Л — насос

на осушку, а обесхлоренный рассол после очистки от ртути, до- 
насыщения каменной солью и реагентной очистки от примесей 
вновь возвращается в электролизер. А мальгама натрия из элек
тролизера перетекает в наклонный реактор-разлагатель, где дви
ж ется противотоком дистиллированной воде, подаваемой в коли
честве, обеспечивающем получение 45%-ного раствора NaOH. На 
дне разлагателя  размещены гребенчатые графитовые плиты, обр^ 
зующне с амальгамой короткозамкнутый гальванический элемеят 
N aH g„[N aO H ]C . Раствор гидроксида натрия в сепараторах (на 
рис. 13.5 не показан) отделяют от водорода и передают потреби
телям. Ртуть, вытекающая из разлагателя , ртутным насосом пе
рекачивают в электролизер.

Метод электролиза с ртутным катодом требует особо тщатель
ной очистки исходного циркулирующего рассола, т ак  как  примес! 
магния, ж елеза, кальция и других металлов снижают перенапря
жение водорода на ртутном катоде, что может привести к на
рушению катодного процесса и к взрывам. Д ля  подавления раз
ряда ионов Н+ применяют высокую плотность тока.

Электролиз с ртутным катодом дает  высокогконцентрировай* 
ные, химически чистые растворы гидроксида натрия, которые не
обходимы для целого ряда потребителей, прежде всего в произ
водстве искусственных волокон, при синтезе и подготовке ионооб
менных материалов и др. Но использование ртути вредно для здо
ровья людей. Д ля  получения химически чистых растворов NaOH 
начали применять электролиз раствора NaCI с ионообменной (ка
тионообменной) мембраной, разделяющей катодное и анодное про* 
странства. Этот метод более сложен по аппаратурному оформле* 
нию и эксплуатации аппаратуры, но он значительно безопаснее, 
чем ртутный. Мембранный метод электролиза, т ак  ж е как  и диа- 
фрагменный, может считаться малоотходным технологическим 
процессом.
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Г л а в а  14 

Органический синтез

Отечественная промышленность органического синтеза с каждым 
1,,дом увеличивает выпуск и ассортимент химических продуктов. 
С р еди  них можно указать  разнообразные мономеры и на их основе 
синтетические смолы, каучуки, волокна, пластмассы, клеи, краси- 
тел и и большое количество различных лакокрасочных и смазоч
ных материалов, растворителей, поверхностно-активных веществ, 
ядохимикатов, флотореагентов, антифризов и антидетонаторов, 
нфывчатых и лекарственных препаратов, фотореактивов, души- 
п ы х  соединений и т. д.

14.1. СЫРЬЕ ОРГАНИЧЕСКОГО СИНТЕЗА

В настоящее время почти весь органический синтез базируется 
на ископаемом органическом сырье: нефти и природных газах, 
каменном угле, сланцах. В процессах физико-химических превра
щений этих веществ (риформинг, конверсия, крекинг, пиролиз, 
коксование, перегонка и ректификация, абсорбционно-десорбци- 
онные методы) получают пять групп исходных веществ, исполь
зуемых для  синтеза многих тысяч других соединений (рис. 14.1):

1) парафиновые углеводороды (от СН4 до смесей C 15—С40) ;
2) олефины (главным образом С2Н2, С3Н6, С4Н8) ;
3) ацетилен;
4) оксид углерода и синтез-газ;
5 )  ароматические соединения (бензол, толуол, нафталин и др .) .
Кроме того, в органической технологии в больших количествах

используют и неорганические соединения: кислоты, щелочи, содгг, 
хлор и т. п., без которых невозможно осуществление многих про
цессов.

В своем развитии промышленность органического синтеза раз
делилась на ряд специфичных отраслей, среди которых важное 
место занимает промышленность основного органического и неф
техимического синтеза. Подобно основной неорганической химии 
и технологии, термин «основной» органический синтез охватывает 
производство многотоннажных органических веществ, служащ их 
базой для всей остальной органической технологии.

Главным объектом основного органического синтеза является 
первичная переработка пяти видов исходных веществ в другие 
продукты (различные углеводороды, хлорпроизводные, спирты и 
эФиры, альдегиды и кетоны, карбоновые кислоты и их производ
ное, фенолы, нитросоединения, сероорганические соединения, т. е. 
"ещества, на которых основано получение всех других органиче- 
ск«х продуктов).
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продукты) для синтеза других веществ и продукты целевого ■  
значения.

Связь исходного сырья с готовым продуктом можно предста* 
вить схемой:

Исходное сырье-*-Полупродукт 1-»-Полупродукт II-*-...-«-Готовый продукт

Рассмотрим это на следующем примере. Продукт нефтехимнче* 
ской и коксобензольной промышленности бензол служит хороший 
растворителем жиров, смол, каучука , серы и других соединения 
В то же время он представляет исходное сырье для  получений 
фенола, стирола, нитробензола, анилина, малеинового ангидрида^ 
моносульфокислоты и других химических продуктов и !1<).1\продуК- 
тов, используемых для  изготовлено» синтетического к а у ч у к а , 
пластмасс, лаков, взрывчатых веществ, фармацевтических препа
ратов и др.



11 2. ПРОЦЕССЫ ОРГАНИЧЕСКОГО СИНТЕЗА

С пособы  переработки любого вида сырья определяются характе- 
,,м продуктов, которые предполагается получить, а т акж е  соста- 

})0м и свойствами исходных углеводородов.
Д ля  производства продуктов органического синтеза использу

ется типичные реакции органической химии: окисление и восста
новление, гидрирование и дегидрирование, гидратация и дегидра
тация, гидролиз, алкилирование, конденсация, полимеризация, эте- 
рификация, нитрование, галогенирование, сульфирование и т. п.

Промышленность органического синтеза базируется в основном 
на реакциях синтеза, т. е. получение сложных веществ из простых, 
но в производствах органического синтеза используются и реак
ции разложения.

В процессах органического синтеза, к ак  правило, протекает не 
одна химическая реакция, а несколько параллельных и последо
вательных реакций. В результате кроме целевого продукта полу
чаются еще побочные продукты и отходы производства.

В зависимости от параметров технологического режима (тем
пературы, давления, концентрации реагирующих веществ, приме
н яем ых  катализаторов, степени перемешивания) из одного и того 
же сырья могут быть получены различные продукты.

Селективность процесса по целевому продукту определяется 
соотношением констант скоростей целевой и побочных реакций. 
Поэтому для  интенсификации процессов органического синтеза 
применяют селективные катализаторы, ускоряющие лишь основ
ную реакцию. Полимеризацию, гидрирование и другие процессы 
часто проводят при высоких давлениях для ускорения и повыше
ния выхода целевого продукта. При повышенном давлении целе
сообразно проводить процессы абсорбции газов, часто встречаю
щиеся в органическом синтезе. Обратные процессы десорбции, 
Дегидрирования, расщепления молекул с получением газообраз
ных продуктов целесообразно проводить под вакуумом.

В газовых реакциях окисления, хлорирования, гидрирования 
И других движущую силу Ас и скорость процесса увеличивают, 
парьируя температуру и давление, смещая тем самым равновесие 
в сторону целевого продукта. Применение различных средств ин
тенсификации производственных процессов нередко ограничивает
ся стойкостью органических соединений, что особенно проявляется
11 высокотемпературных процессах ввиду возможного разложения 
"сходных веществ и продуктов.

Н аряду с катализаторами для увеличения константы скорости 
процесса в производстве органических веществ используют инициа
торы, фотосинтез, радиационное облучение. Под действием облуче- 
П|,й можно проводить окисление парафинов,хлорирование бензола, 
11г>лимеризацию этилена, получение привитых полимеров, в ул к а 
низацию каучука  и т. п. Образующиеся продукты обладают более
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ценными свойствами, чем полученные обычным путем. Д лЛ  
рения гетерогенных процессов, идущих в диффузионной 
применяют усиленное перемешивание фаз, аппараты с к и °Ти. 
слоем.

Возможность применения тех или иных способов и и т е ^ В  
нации определяется их экономической эффективностью, 
влияния на окружающую среду. “ОД*)

При создании новых производств широко о сущ еств л яетс^ ^ ^ ^  
ход на более дешевое сырье, используются м а л о с т а д и й н ы е ^ ^ ^ И  
синтеза, применяется высокопроизводительное о б о р у д о в ан и е ^ В п  
шой единичной мощности. ***

Первоочередными задачами являются снижение M aTepH aj^^B 
энергетических м других < i ip. i i  но нроишодство продукта, В ц  
фицированиое использование побочных продуктов и отходояуН Г 
видация сточных вод и вредных выбросов в атмосферу или яш п  
эффективная очистка до установленных санитарных норм.

В связи с тем что производства органического синтеза 
численны и разнообразны, ниже рассмотрены лишь п р и м ер ^ ^ Е  
личных производств, имеющих большое народнохозяйственно^^^» 
чение.

14.3. СИНТЕЗ МЕТИЛОВОГО СПИРТА

М е т и л о в ы й  с п и р т  ( м е т а н о л, СН3ОН)— важное о н и :  
нение для получения многих продуктов (рис. 14.2). В чистомШК 
применяется в качестве растворителя и используется как  в ы в ) *  
октановая добавка к моторному топливу.

Метанол представляет собой бесцветную прозрачную ж и д н ^ Щ
н
1Структурная формула: Н—С- ОН. М олекулярная масса р*Ю»

Н WL
32. Плотность р =  793 кг/м3 (20°С), Температура кипения 337,8 К,

tf  2, s i

I

iО,it

/ - г >---

>
п

ч

7

/
-

I П Ш UOU
Температура, К

Рис. 14.3. Влияние объем
ной скорости на производи
тельность катализатора:
/ -  ю ооо ч-1: 2 -  го ооо ч-1;
3 — 30 000 ч—1; < — 40 000 ч

ДиметилсульфИ

Тстрачетилсвинец

Формальдегид
Метиловый эфир 
акриловой кисло 1ы

Метиламин

Димстилформаммд

Мстилацстат

Диметклтсрсфталат

Антифризы

Рис. 14.2. Использование метанола в органическом 
синтезе
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■ В р|Тура плавления 175,2 К; средняя 
1Я теплоемкость при нормальных 
я х 2,516 к Д ж / ( к г - К ) ;  пределы 

■сР0 (' .)См о с т и  паров метанола в смеси с 
(объемные доли) 5,5—36,5%.

■  В н а с т о я щ ее  время синтез на основе
у г л е р о д а  и водорода является 

Г  шь'4’ мстодом производства метано- 
К |;.|,м метилового спирта по физи- 

х в м и ч е с к и м  условиям его проведения 
^■технологическому оформлению ана- 
Ьгичен процессу синтеза аммиака . Взаи- 
Ь^йствие смеси тщательно очищенных 

■£,ов происходит при высоких давлениях 
В т е м '  ратуре в присутствии катализа- 
К р о в  Из-за- малого выхода конечного

Кодукта процесс является циклическим.
Процесс проводят при 620—680 К,

^ L -ЗО МПа и объемной скорости V=
^ Е з 5 000^-40 000 ч-1 на цинкхромовом катализаторе (ZnO +  СггОз) 
В л и  при 490—570 К, 5— 10 МПа и V=8000-f-10 000 г-1 на низко- 
^■емпературных медьсодержащих катализаторах (C u 0  + Z n 0  + A l20 3 
Н л и  ICii() + Z n0  + Cr20 3) .  Медьсодержащие катализаторы значи- 

I  тельн > уступают цинкхромовым по стойкости; благоприятно ска-
■  зывастея на их активности присутствие в газе  небольших коли- 
^ Ь еств  С()2. Выход метанола за один цикл составляет около 4%.

Г1 ^сличении объемной скорости степень превращения ис
ходном смеси за  один проход уменьшается, но при циклической 
р ем е  с рециркуляцией газов количество получаемого метилового 
Р ИР> I ) (растает, так  к ак  степень превращения снижается мед-

чем увеличивается объемная скорость (рис. 14.3). *
Г Для синтеза используется смесь газов при соотношении от 1 : 4  

Образование метанола протекает по обратимой экзотер
и ч еск о й  реакции

Г  +  CHiOH, Д// =* — II кД ж

^ В г,1||та равновесия

-  ^н .он

Н  р'«Рн\ 
j.^ Р а ц ,  ^  повышением температуры и может быть вычислена по

(1 4 .1 ) 
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Прк низких температурах, когда равновесие достаточно сильно 
смещено в сторону метанола, реакция протекает крайне медленно 

При уменьшении давления или увеличения температуры свеп* 
оптимальной могут протекать побочные реакции:
СО + ЗН , СН« +Н£>, ДЯ =  -  209 кДж Л
2СО + 2H j СК, +  С 02, ДЯ =  -  252 кДж

2 C O ^ tC O , +  C (в)

СО +  Н2 СН/), ДЯ = з— 8,4  кДж (г)

2CHjOH (СНj ) i  +  HjO (д)

лСО + 2/iHj —► С„Н2<|+1ОН +  (л — 1) H j0

CH iO H +H 2 -► CHt +  HjO (ж)

Количество тех или иных побочных соединений зависит также 
от состава реакционной смеси, селективности и состояния ката
лизатора. Наиболее существенной примесью является метан. По 
сравнению со всеми побочными процессами (а )  — (ж )  получение 
метанола идет с максимальным уменьшением объема, поэтому в 
соответствии с принципом Л е Шателье повышение давления сдви
гает равновесие в сторону образования метилового спирта.

Общая скорость реакции синтеза определяется адсорбцией во
дорода и вычисляется по уравнению Темкина

„ „0,25 . 0,25
Ах РнгРсо /»сн.он

= — 2 '• (|4Л)Рсн.он Рсо
где к\ и k2 — константы скорости прямой и обратной реакций. 
Энергия активации прямой реакции составляет 100 кДж/моль.

Ввиду высокой экзотермичности реакции и необходимости точ
ного регулирования температуры, повышение которой о тр и ц атель
но сказы вается как  на равновесии, так  и на избирательности про
цесса, в реакционных аппаратах обычно предусматривается ввод 
холодного синтез-газа в пространство м еж ду полками, на которых 
размещен катализатор. Д л я  предохранения реакторов синтеза от 
водородной коррозии, а т а к ж е  для  уменьшения образования пен
такарбонила железа , который при термическом разложении вы
деляет мелкодисперсное железо, катализирующее побочные р еак 
ции, реакционные устройства выполняют из легированной стали 

Технологическая схема производства метанола п р и вед ен а  «а 
рис. 14.4. Синтез-газ под давлением 1—2 МПа поступает на воД* 
ную очистку от диоксида углерода в скруббер /. После скр уб б ер » 
газ  дожимается до нужного давления, очищается в адсорбере *• 
заполненном активированным углем, от пентакарбонила ж е л е з а  
разделяется на д ва  потока. Один поток подогревается в Tenfl0” 
обменнике 3 и подается в полочную колонну синтеза 4, друго й  * 
холодном состоянии направляется в распределители га за  меЖДУ
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Рис. 14.4. Схема синтеза метанола:
/ _  скруббер/ 2 — адсорбер; 3 — теплообменник; 4 — колонна синтеза; 3 — холодильник; в — 
сепаратор; 7, t  — ректификационные колонны; / — с н н т е зга а ; II  — и о да ; /// — реакционные 
i : j u .  I *  — метанол-сырец; V — диметилоаый эфир; VI — метанол; VII — высшие спирты

слоями катализатора. К аж д ая  полка (слой катализатор) раоо- 
тает в адиабатическом режиме, а весь аппарат — со ступенчатым 
охлаждением газа  (см. гл. 5 ) .  Применяют такж е  трубчатые ап
параты с непрерывным отводом теплоты реакции для  подогрева 
газа в межтрубном пространстве, работающие при политермиче- 
ском режиме (см. гл. 5, рис. 5.12).

Реакционные газы  охлаждаю тся в холодильнике 5 и поступа
ют в сепаратор 6, где конденсат отделяется от непрореагировав- 
ших газов, которые возвращаются в процесс. Конденсат, представ
ляющий собой метанол-сырец, направляется в ректификационную 
колонну 7, с верха которой отгоняется диметиловый эфир, кото
рый получается в колонне синтеза по реакции (д ) .  Кубовая ж ид
кость из колонны 7 поступает в колонну 8. В качестве дистиллята 
и этой колонне отбирается метанол с водой. Затем метанол 
отгоняется от воды острым паром. Из куба колонны 8 отводит
ся смесь высших спиртов. Общий выход метанола составляет 85— 
95%.

Газовые выбросы в производстве метанола в основном состав
ляют продувочные газы из емкостей, а так ж е  газы и пары, выде
ляющиеся из метанола сырца на стадии дистилляции. Газо
н е  выбросы сжигают в котельных установках для получе
ния пара.

Сточные воды в производстве метанола — это воды от промыв- 
ки шламов и емкостей вместе с отходами на стадии очистки ме- 
'анола. В сточных водах содержится до 0,3% метанола и других 
кислородных соединений углерода.

Полная очистка сточных вод достигается при их биологической 
обработке в аэротенках с активным илом (см. гл. 8 ) .
14- 3 8 4  401



14.4. ПРОИЗВОДСТВО ЭТИЛОВОГО СПИРТА

В настоящее время этиловый спирт по объему производства за- 
нимает первое место среди продуктов органического синтеза. Он 
широко применяется в различных отраслях промышленности: для 
получения синтетического каучука ,  целлулоида, ацетальдегида, 
уксусной кислоты, искусственного шелка, лекарственных соедиие- 
ний, душистых веществ, бездымного пороха, в качестве раствори- 
теля и т. п.

Основным способом синтеза этилового спирта является гидра- 
тация этилена. Гидратация этилена осуществляется двум я  мето* 
дами: при помощи серной кислоты (сернокислотная гидратация) в 
жидкой фазе и взаимодействием этилена с водяным паром на твер- 
дых катализаторах (прямая гидратация).

Сернокислотный способ, открытый А. М. Бутлеровым, с о с т о й  
из следующих четырех стадий: 1) абсорбция этилена серной кис
лотой с образованием сернокислотных эфиров; 2) гидролиз эфа- 
ров с образованием спирта; 3) выделение спирта и его ректифи
кация; 4) концентрирование серной кислоты.

Взаимодействие м еж ду этиленом и серной кислотой состоит из 
двух  этапов: первый — физическое растворение этилена в серной 
кислоте и второй — гомогенное взаимодействие обоих компонен
тов с образованием алкилсульфатов:
СН2=СН2 +  HOSOjOH CHjCHjOSO^OH 
C2H5OSO3H + CSH4 (CjHjOJjSOj

При умеренных температурах реакция практически необрати
ма, но при нагревании равновесие смещается влево. Оптимальная 
температура процесса 340—350 К.

Гидролиз этил- и диэтилсульфата протекает по уравнениям: а 
C2H50S03H + HjOsiCiiHeOH +
(C2H50 ) 2S 0 2 +  2HJO 2C2H50H +  H2SO,

Кроме основных реакций идет образование диэтилового эфира, 
ацетальдегида, а т акж е  наблюдается полимеризация этилена. Тем
пература гидролиза поддерживается в пределах 370—380 К. Вре
мя гидролиза ~ 3 0  мин.

Д ля  получения 1 т спирта на абсорбцию идет около 2 т кон
центрированной серной кислоты, а затем приходится уп а р и в а ть  
~ 4  т  разбавленной кислоты. Такой кислотооборот осложняет про
изводство и вызывает значительные трудности из-за сильной кор
розии и тяж елы х условий труда. П осернокислотному методу из 
1 т этилена вырабатывается 1,2 т  спирта-ректификата и около 
100 кг этилового эфира. Превращение этилена в спирт д о с т и гае т  
90%.

Более экономичным способом является прямая к а т а л и т и ч е с к а я  
гидратация этилена перегретым водяным паром. Процесс основан
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„а обратимой реакции, протекающей с уменьшением объема и вы
делением теплоты:

a  l2= C H j(r) +  HiO(r) C2H5OH(r ) , ДЯ  =  -  46 кД ж

Константа равновесия этой реакции уменьшается с ростом темпе 
ратуры Т и повышается пропорционально давлению Р

Согласно уравнению (14.3) равновесие может быть сдвинуто в 
сторону образования спирта применением высокого давления и 
понижением температуры. Однако применение высокого давления 
повышает себестоимость спирта, а низкие температуры снижают 
скорость реакции.

Высокие скорость реакции и степень конверсии этилена обес
печивают проведением процесса в оптимальных условиях: темпера
тура 550—590 К, давление 7—8 МПа, объемная скорость паро
газовой смеси 1800—2500 ч-1.

Вследствие невысокой степени конверсии этилена за  один цикл 
(4—5% ) процесс проводят по циркуляционной схеме. В качестве 
катализатора используют фосфорную кислоту, нанесенную на по
ристые носители (силикагель, алюмосиликат). Катализ осуществ
ляется в пленке кислоты, находящейся на поверхности пористого 
носителя в жидком состоянии.

Скорость реакции повышается с ростом парциального давления 
этилена; такое ж е  действие оказывает парциальное давление во
дяных паров, но до некоторого предела. Объясняется это тем, что 
пленка фосфорной кислоты на носителе абсорбирует воду из газо
вой фазы и при повышении давления водяных паров концентра
ция фосфорной кислоты снижается. *

Оптимальное молярное соотношение Н20 : С2Н 4 = 0 ,6 : 1.
Способ рекуперации теплоты обратного потока существенно 

отражается на экономике производства. Исходную парогазовую 
смесь можно приготовить по двум  схемам: с использованием пара 
высокого давления 10 МПа и с применением трубчатой печи. По 
первой схеме работает большинство установок в СССР, а по вто
рой— многие зарубежные установки.

Технологическая схема приведена на рис. 14.5. Рециркулирую
щий газ смешивается со свежим этиленом, проходит теплообмен
ники 2, 3 и подогреватель 4, смешивается в заданном соотношении 
с паром высокого давления и подается в реактор гидратации, ко
торый представляет собой цилиндрическую колонну с зернистым 
катализатором, футерованную красной медью или угольными бри
кетами. Подогрев газа  в аппаратах 2, 3 производится за  счет теп
лоты потока, выходящего из гидрататора 5, а в аппарате 4 глухим 
паром.

2093
Г

(14.3)
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Рис. 14.5. Технологическая схема производства этилового спирта каталитиче
ской гидратацией этилена в паровой фазе:
I  — циркуляционный компрессор, 2. 3 — теплообменники-рекуператоры теплоты; 4 — т г п ^  
обменник-подогреватель; S — гидрататор; « — нейтрализатор; 7 — насос для подачя подще
лоченного раствора; в .  9 — котлы-утилизаторы теплоты; 10, 12 — сепараторы нысокого дав
ления; II, 14 — холодильники; 1 3 — скруббер; / — свежий этилен; // — пар (10 М П а); I I I  — 
водно-спиртовой конденсат со щелочью; I V —  пар; У — о тдувка ; VI — вода; V II  — во д ям в  
конденсат; V I I I  — водно-спиртовой конденсат на ректификацию

Реакционная смесь, выходящая из реактора с температурой 
580 К, нейтрализуется и охлаждается до 510 К путем впрыска в 
нее подщелоченного водно-спиртового конденсата (В С К ), охлаж
дается до 420 К в теплообменнике 3, котлах-утилизаторах 8, 9 и 
поступает в сепаратор 10. Газ из сепаратора 10 через теплооб
менник 2 и холодильник 11 поступает в сепаратор 12, затем в 
скруббер 13, где из него при температуре 310 К водой отмывается 
несконденсировавшийся спирт. ВСК из сепараторов 10 и 12 пере
дается в отделение ректификации.

Д ля  сохранения активности катализатора в исходную смесь 
непрерывно добавляют небольшое количество фосфорной ки слоты .

14.5. ПОЛУЧЕНИЕ БУТАДИЕНА-1,3 (ДИВИНИЛА)

Бутадиен-1,3 СН2= С Н —СН =  СН2 н а д с т а в л я е т  собой при обыч
ных условиях бесцветный газ, конденсирующийся в жидкость при 
268,7 К (—4,3°С). С воздухом дает  взрывопасные смеси в лреде- 
лах  концентраций 2,0— 11,5%.

Он является основным мономером для получения синтетиче
ских каучуков. При радикально-цепной сополимеризации бутадие*
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нз со стиролом, а-метилстиролом или акрилонитрилом образуются 
сополимеры, в макромолекуле которых беспорядочно чередуются 
зненья исходных веществ

_С Н 2-С Н = С Н -С Н 2 - C H r - C H -  —СН2—с н  - с н 2—с н

причем бутадиен связывается в 1,4- или 1,2-положениях.
Особенно ценные свойства имеет стереорегулярный цис-бута

диеновый каучук, получаемый полимеризацией бутадиена при уча
с т и  комплексных катализаторов Циглера (AlR3-TiCl4 и др .) .

Синтез бутадиена-1,3 из этанола, разработанный С. В. Лебе
девым, был первым промышленным методом получения мономера, 
на основе которого в 1932 г. впервые в мире был пущен завод 
по производству синтетического каучука.

Суммарное уравнение реакции может быть записано в виде

SCjHsOH--------- -- С4Н6 +  Н2 +  г н р ,  ДЯ  =» 85 кДж

Из уравнения видно, что суммарная реакция представляет собой 
сочетание конденсации, дегидрирования и дегидратации. Этим 
требованиям отвечает предложенный Лебедевым бифункциональ
ный оксидный катализатор, содержащий дегидрирующие и дегид
ратирующие компоненты. Однако теперь метод утратил свое прак
тическое значение. Принципиальный недостаток метода заклю ча
ется в его низкой селективности (д аж е  теоретический выход ди
винила из 100% этанола составляет 58,7% ).

В настоящее время основными способами синтеза дивинила 
являются дегидрирование м-бутана, выделенного из природного 
1 аза, и комплексная переработка бутан-бутнленовых фракций пи
ролиза нефтепродуктов, включающая извлечение бутадиена, выде
ление изобутилена и дегидрирование л-бутиленов в бутадиен.

При дегидрировании бутана существенную роль играют тер
модинамические ограничения, вследствие чего бутадиен-1,3 полу
чить в одну стадию с технически приемлемым выходом в обычных 
Условиях практически невозможно, и лишь с помощью специаль
ных приемов (применение вакуум а , окислительное дегидрирова
ние) выход может быть поднят до требуемого уровня.

Большинство промышленных установок получения дивинила из 
бутана работает по двухстадийной схеме. Первая стадия дегид
рирования бутана заключается в превращении его в бутилен, а 
вторая — это процесс получения дивинила из бутилена.

Д е г и д р и р о в а н и е  б у т а н а  в б у т и л е н  на хромоок- 
с и дном промотированном катализаторе, нанесенном на оксид алю- 
миния, протекает по реакции

c iMio ^ i:C 4Hs +  H2, д я  =  131 к Д *

с н - с н 2

630-640К
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Зависимость константы равновесия от температуры выражаетсщ 
уравнением
tg/Cp= 7.574 — 30500/2,3/?. (14.4)

а зависимость степени равновесного превращения от давления - 2  
уравнением

В промышленных реакторах протекают и побочные реакции! 
обратная реакция гидрирования бутилена, крекинг бутана и буг 
тилена, изомеризация бутана и бутилена, реакции углеобразова4 
ния. На советских промышленных установках по дегидрированию 
бутана применяют системы с кипящим слоем мелкозернистого алю- 
мохромового катализатора марки К-5. Примерный химический со
став свежеприготовленного катализатора марки К-5 следующий:
С о с т а в ..................... А120 3 FcjOj Сг»0 »  SiO* KNOj CaO HjO 1
М ассовая доля, % 66,10 1,72 15,8 7,9 4,93 0,14 3.34 I

Скорость реакции дегидрирования бутана до бутилена на ка
тализаторе К-5 описывается уравнением

где дг — степень дегидрирования бутана; G„ — масса катализатора, 
кг ; v  — скорость подачи бутана, кмоль/ч; КР — константа равно
весия, рассчитанная по уравнению (14.4).

В процессе дегидрирования бутана катализатор покрывается 
углеродистыми отложениями и изменяет свой химический состав. 
Активность катализатора при этом резко снижается. С целью pe-f 
активации катализатор непрерывно отводят из реактора и обжи
гают в токе воздуха в регенераторе с кипящим слоем. Углероди
стые соединения при этом выгорают, а низшие оксиды хрома 
окисляются до СггОз. Технологическая схема установки дегидри
рования бутана изображена на рис. 14.6.

Бутан в жидком виде поступает в осушитель /, заполненный 
адсорбентом (А^Оз, цеолиты) и затем в испаритель 2. Образовав
шиеся пары нагреваются в трубчатой печи 3 до температуры 780— 
820 К и поступают под распределительную решетку реактора 4 на 
дегидрирование. В нем имеется несколько провальных тарелок, 
которые делят  реакционный объем на секции, препятствуя про
дольному смешению и улучш ая одноцадность кипящего слоя. Не
обходимое для  протекания реакции количество теплоты подводит
ся с потоком нагретого регенерированного катализатора из реге
нератора 5. Температура в регенераторе 890—920 К. Регенериро
ванный катализатор подают на верхнюю распределительную ре
шетку и, следовательно, катализатор и реакционные газы  дви-

х Р =  V К Р!  (К „ +  Р ). (14.5)

(14.6)
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Рис. 14.6. Схема дегидрирования бутана в кипящем слое катализатора:
> — осуш итель; 2 — испаритель; 3 — печь; 4 — реактор; 5 — регенератор; * — котлы утилиза

м и ; 7 — скрубберы ; i  — электрофильтр; 9 — турбокомпрессор; 10 — конденсатор; II  — аб- 
, ''ер . 12 — десорбер; 13, 14 — ректификационные колонны; IS — узел экстратнвной ректн- 
• «лини; / — бутан ; // — отработанный катализатор; /// — топливный га з ; IV  — углеводо- 

роды С«—Сц; V — бутан-бутиленовая фракция; V I — возвратный бутан ; V II — бутеновая 
фракция; V I I I  — дымовые газы ; IX  — азот; X  — воздух *

ж утся противотоком. В верхней части имеется змеевик для  з а 
калки реакционных газов. Благодаря этому температура газов 
быстро снижается до 720—750 К и предотвращается их дальней
шее разложение.

Транспортирование катализатора в регенератор осуществляется 
потоком воздуха, а в реактор — парами исходного углеводорода 
или азотом. С целью более полного сгорания углеродистых соеди
нений, а такж е  частичного окисления хрома в регенератор пода
ется топливный газ. Регенератор, как  и реактор, обычно секцио
нируют решетками. Контактный газ из реактора направляется в 
котел-утилизатор 6 для получения вторичного пара, а затем для 
Улавливания катализаторной пыли и дальнейшего охлаждения — 
ч скруббер 7, орошаемый водой. Дымовые газы из регенератора 
освобождаются от катализаторной пыли в электрофильтре 8, з а 
тем проходят через скруббер и выбрасываются в атмосферу.
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Д ля восполнения потерь и поддержания активности к цирку! 
лирующему в системе катализатору ежесуточно добавляется с в ц  
жий. Очищенный контактный газ поступает в турбокомпрессор 9, 
давление нагнетания которого составляет около 0,5 М Па, и затем  
в систему конденсации 10, где в качестве хладагента последовав 
тельно применяются вода и кипящий пропан. НесконденсировацД 
ный продукт направляется в абсорбер 11. Поглощение произво
дится смесью углеводородов Се—С 12. Растворенный бутилен отч 
гоняется в десорбере 12 и в смеси со сжиженным продуктом из 
конденсатора 10 поступает в систему ректификационных колонЬ 
13 и 14. В колоннах от продукта дегидрирования отгоняются низ4 
ко- и высококипящие примеси (последние добавляются к цирку-i 
лирующему абсорбенту для компенсации потерь.). Продукты де*| 
гидрирования бутана направляются на блок экстративной ректи
фикации 15 для выделения бутиленовой фракции.

Д е г и д р и р о в а н и е  б у т и л е н а  до дивинила протекает на 
хром-кальций-фосфатном катализаторе по реакции 
С4Н в ^ С 4Нб +  На, Д // =з 119 кДж

Бутадиен при повышенных температурах разлагается, поэтому 
для  сохранения достаточно высокой селективности по бутадиену 
на практике приходится прибегать к снижению парциального дав-! 
ления реакционных газов за счет применения перегретого водяного 
пара или вакуума.

Водяной пар играет, кроме того, роль теплоносителя, не позво-j 
ляющего реакционной массе чрезмерно охладиться из-за эндо
терм ичности процесса. Это дает  возможность проводить реакцию 
в адиабатических контактных реакторах шахтного типа. Порядок 
реакции дегидрирования бутилена близок к нулевому:

---------- Ae{£Ht. (14.7)

Оптимальная температура сырья на входе в реактор 860—910 К. 
Степень конверсии регулируется объемной скоростью, которая ко
леблется для разных катализаторов в пределах 150—600 ч-1.

Технологическая схема дегидрирования бутиленов изображена 
на рис. 14.7. Исходную бутиленовую фракцию и водяной пар пере
гревают в трубчатых печах /  и 2 соответственно до 770 и 990 К, 
смешивают непосредственно перед реактором в инжекционном 
смесителе 3 и направляют в реакторный блок 4. Ввиду частой 
регенерации катализатора имеется ряд реакторов, работающих 
попеременно, но с обеспечением постоянного общего потока исход
ных веществ и продуктов. Цикл работы каждого реактора состоит 
из стадий дегидрирования, регенерации смесью воздуха с водя
ным паром и кратких продувок водяным паром менаду предыду
щими стадиями. Все операции выполняются автоматически с по
мощью электронно-логического устройства.
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Рис. 14.7. Технологическая схема дегидрирования бутиленов:
I. 2 — трубчатые печи; J  — смесители; 4 — реакторный блок; S — котел-утилизатор; S, 7 — 
скрубберы; в — турбокомпрессор; 9 — конденсатор; 10— абсорбер; / / — десорбер; 12, 13 — 
ректификационные колонны; 14 — блок экстративной ректификации; 7 — пар, / /  — бутилен; 
/ / /  — воздух; I V— водный конденсат; V  — пар; V/ — топливный газ; VI h — углеводороды 
Г.»—Си; / / / /  — возвратные олефины; IX — примеси; Л — дивинил; Д / — регенерированный 
катализатор

Газопаровая смесь на выходе из реактора проходит «закалку» 
водным конденсатом, сразу охлаж даясь  до 810 К. Каждый реак
тор снабжен котлом-утилизатором 5, пройдя который контактный 
газ дополнительно охлаждается и очищается в системе двух скруб
беров 6 и 7, первый из которых орошается дизельным топливом, 
а второй водой. В скрубберах полностью конденсируется водяной 
пар. Охлажденный и очищенный контактный газ перерабатывается 
по технологии, принятой для первой стадии процесса. После вы
хода из скруббера 7 газ сжимается в компрессоре 8 и конденсиру
ется в конденсационной системе 9. Несконденсировавшиеся угле
водороды дополнительно извлекаются в блоке абсорбер-десорбер
10 и 11. Абсорбентом служ ат углеводороды Се— Сц, образующиеся 
в качестве побочных продуктов. Суммарный сжиженный поток на
правляется на колонны 12 и 13 для предварительного отделения 
низко- и высококипящих примесей и далее  на блок экстративной
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ректификации 14. Конверсия бутилена составляет в среднем 4 
45% при селективности по дивинилу около 85%. J
14.6. ХЛОРИРОВАНИЕ ПАРАФИНОВ 
И ИХ ГАЛОГЕНПРОИЗВОДНЫХ

Углеводороды метанового ряда, являясь насыщенными соедине. 
ниями, способны галогенироваться только путем замещения ато. 
мов водорода (субстнтутивное галогеннрование)
RH + C h — RCI +НС1

В промышленности осуществляют термическое хлорирование 
в газовой ф азе при температуре, необходимой для активации мо
лекул хлора, дающей начало радикальной цепной реакции: 
Clj-4-Cl* + C I .

R H + C 1 .4 .R + H C 1  

R 4* CI2“*■ RCI -f*Cl* и т. д.

Реакция замещения атомов водорода на атомы хлора приводи! 
к образованию смеси моно-, ди- и полихлорзамещенных продук* 
тов к выделению хлороводорода. Так, при хлорировании метана 
получают смесь четырех производных: хлористого метила, хлон» 
ристого метилена, хлороформа и тетрахлорида углерода 
СН4 + С 1 2-«.СНзС1 + H C I 

CHjCI +  C l, ч .  CH2CI2 +  HCI 

CH2CI +  C I, ч . CHCI3 +  НС1 

СНС13 + С 1 ,ч -С С 1 4 +НС1

Преимущественное образование того или иного продукта опре
деляется условиями реакции; температурным режимом и молеку
лярным соотношением углеводорода и хлора (рис. 14.8).

Выделяющуюся теплоту реакции необходимо отводить, так  как 
при 770—830 К может произойти взрыв с образованием сажи и 
хлороводорода:
СН4 +2С 12ч .С + 4 Н С 1

Д л я  получения наибольшего выхода хлористых метила и ме
тилена за счет уменьшения хлороформа и тетрахлорида углерода 
(которые в основном получают другими способами) процесс про
водят в температурном интервале 670»*-520 К при 8 — 1 2 -кратноМ  
избытке метана в хлорметановой смеси. При этом улучшается от
вод теплоты из зоны реакции. Хлорирование метана проводят в 
хлораторе (рис. 14.9), представляющем собой стальной цилиндр**' 
ческий корпус / ,  футерованный изнутри шамотным кирпичом 2 » 
в верхней части которого расположена насадка из фарфоровых
410



“ OJ, Ofi 1,7 [6 2,0 Ik  2.8 3.2 16 4»
Хлор: метан, моль: моль

Рис. 14.8. Зависимость состава продуктов хлорирования и тепло
ты реакции от молярного соотношения хлора к метану

колец 3, способствующая равномерному 
протеканий) реакции. Половина высоты 
внутренней части хлоратора зэнята от
крытым керамическим вертикальным 
цилиндром 4 с отверстиями внизу, в ко
торый опущена суженным кольцом кера
мическая труба, подающая сырье. Про
цесс начинают предварительным разо
греванием внутренней части хлоратора 
(для возбуждения реакции). Р азогрева
ние производят сжиганием части метана 
н смеси с воздухом, с последующей з а 
меной воздуха хлором. В дальнейшем 
реакция  идет автотермично. Продукты 
хлорирования отводятся из верхней час
ти аппарата, затем из газовой смеси в 
кислотных абсорберах улавливается во
дой хлороводород (получается соляная кислота), газовая смесь 
нейтрализуется щелочью, высушивается вымораживанием, сжи
мается  и сж иж ается методом глубокого охлаждения. Из жидкой 
смеси,  содержащей хлористого метила 28—32%, хлористого ме
тилена 50—53%, хлороформа 12— 14% и тетрахлорида углерода 
3 — 5 % ,  при помощи ректификации выделяют индивидуальные про
дукты.

Все хлорзамещенные метана находят широкое применение. Так, 
хлористый метил С Н 3С1 используют как растворитель в произ- 
иодстве бутилкаучука, в качестве метилирующего вещества в ор- 
■аническом синтезе, для получения метилхлоренланов, которые слу
ж а т  исходным сырьем в производстве кремнийорганических поли
меров— силиконов. Хлористый метилен С Н 2С 12 является ценным 
промышленным растворителем ацетилцеллюлозы, жиров, масел, 
парафина, каучуков; он не горюч и не образует взрывчатых смесей 
с иоздухом.
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14.7. ХЛОРИРОВАНИЕ БЕНЗОЛА 1

Хлорированием бензола получают монохлорбензол или другие 
хлорпроизводные в зависимости от условий хлорирования. Так, 
при 310—330 К и молярном отношении бензола и хлора 1 : 0 ,6  на 
железном катализаторе образуется монохлорбензол; при более 
низком соотношении и катализаторе А1С13 получается в основном 
о-дихлорбензол (используется в синтезе красителей и средств 
борьбы с сельскохозяйственными вредителями); при той ж е  тем
пературе в условиях ультрафиолетового облучения получают гек- 
сахлорциклогексан

с,н4 CI,
С«Н5С1

С4Н«С1,

с;н*си

Скжий к н т

Н а рис. 14.10 дана схема получения хлорбензола с отводом 
теплоты экзотермической реакции за счет испарения избыточного 
бензола.

Хлорирование проводят в стальном цилиндрическом аппарате, < 
футерованном кислотоупорным кирпичом, с насадкой из желез-]

ных и керамических колец. Смесь све
жего и оборотного бензола, обезвожеи -1 
пая азеотропной перегонкой, и сухой эле
ктрический хлор непрерывно поступают 
в хлоратор /. Хлорид железа, образую^ 
шийся за счет коррозии железных колец 
насадки, катализирует процесс хлориро
вания; температура реакции, поддержи
ваемая в пределах 76—85°С, обусловли
вает испарение избыточного бензола. 
Разделение реакционной массы происхо-' 
дит в верхней части аппарата 2. Путем! 
последовательной промывки сырого хлор* ] 
бензола водой и содовым раствором с 
последующим фракционированием полу
чают чистый хлорбензол. Хлорбензол 
используют в качестве растворителя, для 
получения фенола, красителей, инсекти-1 
цндов.
14.8. ПРОБЛЕМА ИСПОЛЬЗОВАНИЯ 
ХЛОРОВОДОРОДА, ОБРАЗУЮЩЕГОСЯ 
В ПРОЦЕССАХ ХЛОРИРОВАНИЯ 
УГЛЕВОДОРОДОВ
Хлороводород является отходом хлориро
вания парафиновых и ароматических уг*

Рис. 14.10. Аппарат для 
хлорирования бензола при 
кипении реакционной мас
сы:
/  — реакционная часть хлорато
ра; 2 — селарационная часть 
хлоратора; 3 — напорный бак 
для бензола
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леводородов нефтепереработки, широко применяемого в промыш
ленном органическом синтезе. Утилизация представляет собой ак 
туальную задачу, связанную с удешевлением продуктов хлориро
вания, улучшением санитарных условий, борьбой с коррозией ме
таллов.

Часть хлороводорода используется для производства соляной 
кислоты путем противоточной абсорбции Н С 1 водой. Однако мест
ные потребности в соляной кислоте обычно много меньше, чем 
возможности ее производства из хлороводорода. Транспорт со
ляной кислоты на дальние расстояния затруднен ввиду ее большой 
коррозионной способности.

Перспективным путем утилизации НС1 является метод окисли
тельного хлорирования. Этим методом в современной промышлен
ности синтезируют из этилена винилхлорид: в реакторе окисли- 
юльного хлорирования этилен превращается в 1,2 -дихлорэтан, 
каталитическим разложением которого получают хлористый винил; 
образующийся при этом НС1 вновь направляют в реактор:
2CHj =  СН2 +  4HCI +  (*> — 2CHjCl -  CH2CI +  г Н # ,  ДН  =. - 2 3 8  кДж/молъ 

CHjCi — CH2CI -♦  СМ* =  CHCI +  HCI

Процесс окислительного хлорирования идет при 530— 570 К в 
присутствии катализатора (хлорная медь на инертном носителе); 
пиролиз дихлорэтана проводят при 770 К на пористом катализа
торе (пемза).

Н а рис. 14.11 показана упрощенная схема синтеза винилхлори- 
да из этилена. В смесителе 1 этилен, рециркулирующий газ н

Рис. 14.11. Упрощенная схема синтеза винилхлорида из этилена:
/ — смеситель; 1 — реактор оксихлорнрования; 3 — холодильник непосредственного смеше
нии; 4 - -  холодильник; 5 —  скруббер; 6 — гиоотделитель; 7 — сепаратор: й — осушительная 
шлонна; 9. II, 13 — ректификационные колонны; /0 — сборник дихлорэтана; II  — трубча
тая печь; /  — этилен; II — HCI; / / / - О , ;  IV — конденсат; V — пар; VI — NaOH; VII — 
РсцаркулирующиВ ra s ; VIII — винихлорид; IX — дихлорэтан
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хлороводород смешиваются с кислородом и поступают в реактоИ  
2 с псевдоожиженным катализатором; пары образовавшегося д ш  
хлорэтаиа и непрореагировавшие этилен, кислород и НС1 охлаж
даются в холодильнике непосредственного смешения 3 смесью во» 
ды и дихлорэтана, поступающих из холодильника 4. Затем  газо* 
паровая смесь проходит горячий щелочной скруббер 5, в котором 
очищается от НС1 и С 0 2, охлаждается в холодильнике и, прохо
дя газоотделитель 6, отделяется от газов — смеси этилена и кис<8 
лорода, которые возвращаются в реактор (рециркулирующий газ) .  
Дихлорэтан в сепараторе 7 отделяется от воды, поступает в осуЖ 
шительную колонну 8, где с помощью азеотропной перегонки 
окончательно обезвоживается и подается в ректификационную ко
лонну 9; дихлорэтан собирается в сборнике 10. Последующий пи
ролиз дихлорэтана с получением винилхлорида происходит в труб
чатой печи / / ;  реакционная смесь из печи поступает в холодильЛ 
ник непосредственного смешения, охлаждается циркулирую щ им 
охлажденным дихлорэтаном и, пройдя холодильник 4, поступаем 
в ректификационную колонну 12, где отделяется НС1, который 
возвращается в реактор окислительного хлорирования, а винил- 
хлорид и непревращенный дихлорэтан разделяются в ректиф и кав  
ционной колонне 13- дихлорэтан возвращается в колонну 9, а ви- 
нилхлорид поступает на полимеризацию.

Значительный интерес для утилизации представляет комбиЛ 
нирование предприятий на базе газов нефтепереработки, в ч а с т *  
ности совместная переработка этилена и ацетилена и винилхло
рид; хлороводород, образующийся при получении винилхлорида 
из этилена, используют для гидрохлорирования ацетилена:

C1f пиролиз
CHj =  СН2----- -- CHjCl -  CH2CI ----------- CH2 =  CHC! +  HCI

HC1
CH =CH -------C H j =  CHC1

Экономичным способом утилизации хлороводорода является 
комбинирование хлорирования метана с окислительным хлорнро*Ш 
ванием в целях получения хлорзамещенных метана:
СНЧ + 4 C I2-*C C I4 +  4НС1 
СН< +  4НС1 +  0 2 — СС14 +  2НаО

В этом процессе кроме тетрахлорида углерода получают м е - |  
тиленхлорид и хлороформ. Тетрахлорид углерода применяют к а к !  
растворитель, в сельском хозяйстве (фумигант), для тушения п о - |  
ж аров  и др. Хлороформ — ценный промежуточный продукт в сии- ] 
тезе фенолов, фторопластов (моно\щра — тетрафторэтилена) и др.1

Окислительным хлорированием получают такж е хлорбензол! 
из парогазовой смеси бензола, хлороводорода и воздуха (кисло- ] 
рода) при 500 К на смешанном катализаторе (А120 3—CuClj—J  
FeCl3):
Q H e +  HCI +  VzOj -  CjHsCl +  HjO 
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Д ля утилизации хлороводорода можно применять электрохи
мическое окисление его в хлор.

Предложен хромцезиевый катализатор и способ применения 
его для окисления хлороводорода до хлора, т. е. регенерации хло
ра из отходящих газов хлорирования органических соединений.

14.9. ПРОИЗВОДСТВО АЦЕТИЛЕНА 
И ЕГО ПЕРЕРАБОТКА

Ацетилен Н С = С Н  представляет собой бесцветный газ, обла
дающий в чистом виде слабым эфирным запахом; конденсируется 
в жидкость при 189,2 К (—83,8°С); критическая температура 
308,5 К; критическое давление 6,04 М Па. Ацетилен дает с воз
духом и кислородом взрывоопасные смеси, причем пределы взры- 
ваемости очень широки: с воздухом от 2,0 до 11% С2Н2; с кис
лородом от 2,8 до 78% С2Н 2.

Практическое применение ацетилена исключительно велико и 
многообразно. Так как ацетилен — соединение ненасыщенное, то 
его молекулы легко вступают в самые различные химические ре
акции и получаемые при этом многочисленные производные дают 
начало большому количеству важных для народного хозяйства 
веществ.
. Производство ацетилена разложением карбида кальция осу
ществляют в ацетиленовых генераторах мокрым и сухим способа
ми по уравнению реакции:
CaCj +  W -JO -*■ C2Hj +  Са (OH)j, Д Я = - ! 2 7 к Д ж

Из 1 кг технического карбида кальция, содержащего примеси кок
са, оксида кальция и другие вещества, получается 230—280 л аце
тилена (это значение называется литражом карбида). Теорети
чески из 1 кг чистого СаС2 должно образоваться 380 л С2Н 2. *

При мокром способе в генераторах, работающих по принципу 
«карбид в воду», дробленый карбид кальция равномерно подается 
в Генератор, содержащий большое количество воды, за счет нагре
вания которой и отводится выделяющаяся в ходе процесса тепло
та. Применяемая по этой схеме аппаратура и особенно коммуни
кации- для удаления образующегося шлама и циркуляция воды 
очень громоздки. Кроме того, большие затруднения вызывают 
транспортировка и использование жидкого известкового молока, 
содержащего до 70% воды.

При сухом способе в генераторах, работающих по принципу 
«вода на карбид», воду добавляют только в таком количестве, 
чтобы обеспечить протекание реакции и отвод теплоты за счет 
испарения избытка воды. В этом способе карбид кальция из бун
кера со шлюзовым затвором шнеком подается на врехнюю полку 
многополочного генератора. Необходимое количество воды пода
стся разбрызгивающим устройством в верхнюю часть аппарата.
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очистку

Рис. 14.12. Схема производства ацетилена 
из карбида кальция:
/  — приемный бункер; 3 — автома гический затвор;
3 — буферный бункер; 4 — шнек; 4 — ацетилено
вый генератор; S — шиек для удаления извести;
7 — скруббер; S  — отстойник; 9 — холодильник

Обильно смоченный карбид кальция перемещается гребками П№ 
спирали сверху вниз через отверстия, устроенные в полках по
переменно: в центре и на периферии (рис. 14.12). Передвигаясь 
с полки на полку, карбид кальция одновременно перемешиваете® 
и практически полностью (на 98% ) превращается в ацетилен ■ 
С а (О Н ) 2. Гидроксид кальция в виде сухою  порошка (пушонка) 
через конусную часть генератора с мешалкой удаляется шнеком. 
Выделившийся ацетилен с парами воды при температуре 370 JI 
направляется в скруббер, где охлаж дается до 290—300 К и ос
вобождается от пыли. Оброзававшееся известковое молоко из ниж
ней части скруббера непрерывно отводится в отстойник. О ч и стк а  
газа  от примесей Р Н 3, N H 3, H 2S обеспечивается промывкой вод
ным раствором гипохлорита с добавкой активного хлора. Затем 
газ сушится и направляется на дальнейшую переработку. Расход 
электроэнергии 10— 11 кВ т-ч  на 1 кг ацетилена.

Разработаны такж е эффективные промышленные способы полу* 
чения ацетилена из углеводородов. Ацетилен из парафинов обря* 
зуется по следующим обратимым энЛтермическим реакциям: 
2СН4^±С>Н. 4. Но —  -2СН4 C2H2 +  H2,
С 2Н 5 C jH j  -}- 2Hj ,

C3H8 CjHj -f-CH4 -f  H2,
CH4 С +  2H2
416

4 H-. 
Д H .
m .  

д H  =

376 кДж 
5 311 кДж 
■ 255 кДж 
88 кДж

(а)

(б)

(в)
(г)

реакция (г) является побочной.
равновесие реакций при увеличении температуры смещается в 

сторону образования ацетилена. Высокая степень равновесной 
диверсии для метана достигается при 7*>1670 К, для этана —
1170 К. Но при температурах > 1 6 8 0  К ацетилен и углеводороды 
становятся неустойчивыми и разлагаю тся на саж у и углерод.

Реакция превращения метана в ацетилен при принятых в про- 
ишодстве температурах 1670— 1770 К идет быстрее реакции распа- 
лл ацетилена на элементы, поэтому продукты реакции быстро 
очлаждают, что позволяет предупредить разложение ацетилена.
( этой же целью применяют высокие объемные скорости газа, при 
к о т о р ы х  сырье должно находиться в реакционной зоне только 
тысячные доли секунды.

По способу подвода теплоты для осуществления экзотермиче
ской реакции образования ацетилена различают следующие мето
ды проведения процесса: 1 ) электрокрекинг газообразных углево
дородов или жидких продуктов; 2 ) гомогенный пиролиз; 3) термо- 
окислительный пиролиз.

Э л е к т р о к р е к и н г  проводится при помощи вольтовой дуги 
в электродуговых печах постоянного тока (рис. 14.13). Исходная 
газовая смесь с большой скоростью (более 1 0 0  м/с) входит в вих
ревую камеру. Газовый поток как бы втягивает дугу в кольцевое 
пространство анода, где и происходит пиролиз. Анод (узкая труба) 
охлаждается водой. Газы, пропускаемые по аноду с большой ско
ростью, в конце трубы имеют температуру 876 К. Непосредствен
ным впрыскиванием воды обеспечивается их быстрое охлаждение 
до 420 К («закалка»).  Д л я  «зажигания» дуги при пуске печи при
меняют пусковой электрод. Расход электроэнергии 10 кВт-ч на 1 кг 
ацетилена. Конверсия метана за один пропуск через электродуго- 
иую печь составляет 40—50 %. Содержание ацетилена в газе 
до 14%.

Г о м о г е н н ы й  п и р о л и з  закл ю ч ается  в разложении сырья в 
потоке горячих топочных газов. Реактор состоит из топки, смеси
теля, реакционной камеры и «закалочного устройства». В топку по
дают горючий газ и кислород. При сгорании развивается температу
ра около 2200 К. Тогда в смеситель вводят исходное сырье и в ре
акционной камере при времени контакта — 0 ,0 0 1  с осуществляют 
пиролиз. В реакционные газы вбрызгивают водный конденсат.

В т е р м о о к и с л и т е л ь н о м  п и р о л и з е  (крекинге) необхо
димая теплота получается за счет сжигания части метана:

СН4 + 202-»-С02 +  2HjO, \ Н  =  —802 кДж 

Основные реакции термоокислительного крекинга:
2СН4 С2Н2 +  ЗН2. ДН  =  376 кЛж 

СН4 + 0 ,5 О 2^±С О -Ь2Н 2, ДЯ =  - 3 2 к Д ж
^  реакторе (рис. 14.14) поддерживается температура около 1720°С.
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Рис. 14.13. Электродуговая печь 
для  крекинга углеводородов:
I — катод: 1 — реакционная камер*|
3 — заземленный анод: 4 — вывод тШ 
зов крекинга; 5 — пусковой электроц^Н



Рис. 14.14. Реактор окислительного пиролиза м 
тана в ацетилен:
/ — смесительная камера; 2 — корпус; 3 — предохрани 
тельная мембрана; 4 — камера горения; 5 — ф орсуне* 
6 — нижняя камера; 7 — горелочная плита; 8 — диффуэоЯ

Соотношение начальных объемов С Н 4 и 
0 2 должно составлять 100: (60—65), что! 
находится вне пределов в зр ы в а е м о с т и  
этих смесей. Оба газа предварительно 
подогреваются до 670—870 К и затем с 
большой скоростью подаются в реакци
онный канал, где находится примерно 
0,003—0,006 с.

При нормальном режиме окислнтель-1 
ного пиролиза на горение расходуется! 
55% метана, на образование ацетилена 
25— 30% С Н 4, на образование сажи — I  
4% С Н 4. Степень превращения метана 
- 9 0 % .

Основными недостатками карбидного! 
метода получения ацетилена я в л я ю т с я !  
большой расход электроэнергии при про- •] 
изводстве карбида кальция и значитель-Я 
ное количество потребляемого сырья (и з-1  
вестняка и кокса), перерабатываемого в 
несколько стадий. В то же время при 

карбидном способе получается концентрированный ацетилен, I 
очистка которого от небольших примесей не вызывает затрудне
ний.

При методах термического расщепления углеводородов исполь-1 
зуется меньшее количество сырья, которое превращается в аце
тилен в одну стадию, но ацетилен получается разбавленным и тре- ] 
буется сложная система его очистки и концентрирования. Необхо
димо отметить, что карбидный способ дает около 70% мирового 
производства ацетилена.

Существуют следующие основные методы первичной переработ-1 
ки ацетилена.

Г и д р а т а ц и я :  а) с получением ацетальдегида и уксусной кис
лоты (катализатор ( H g S 0 4)

СН а  СН
+ н,о

СНз СН О — -СНзСООН
б) с получением ацетона (катализатор ZnO на активирован - 1 

ном угле)
2СН = СН +  ЗНаО — CHaCOCHj +  COj +  2Hj

П о л и м е р и з а ц и я  в линейные и циклические вещества для 
получения мономеров синтетического каучука и волокон
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C H j=  с н - с * с н
винилацетилен

СН =  СН

^  О
циклооктатетрен

Х л о р и р о в а н и е  с получением растворителей и мономеров:

с н з с н -

CHClf-CHCf} ■ " С1 -  СНС1=»ССЬ

* МС-'— СН; =  СНС1

В и н и л и р о в а н и е  а ц е т и л е н о м  различных веществ с по
лучением мономеров

+ ^ „  R O C H =C H ,

+RCOOH
---------------RCOO —СН »С Н ]

СН аС Н !
+ HCN CKi =  CHCN

c t p
N 
I

C H —CH,

Э т и л и н и р о в а н и е
+2HCHO

СН 9  С Н ----------- - HOCHj — С а  С — СНгОН

Рассмотрим один из важнейших промышленных синтезов на ос
нове ацетилена: производство ацетальдегида. Ацетальдегид приме
няется для получения уксусной кислоты, уксусного ангидрида, ак- 
рилонитрила, эфиров акриловой кислоты, пентаэритрита, бутандио- 
ла-1,3, л-бутилового спирта, гомологов пиридина и других продук
тов.

В промышленности используют два метода получения ацеталь
дегида из ацетилена — гидратация в жидкой фазе в присутствии 
сульфата двухвалентной ртути (реакция Кучерова) и парофазная 
гидратация на фосфатных катализаторах.
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Реакция гидратации ацетилена сильно экзотермична:
СН = СН +  НгО -► СН3СНО, \Н  =  — 150 кДис

Реакция ускоряется с повышением температуры и концентрации 
серной кислоты, однако ускоряются и побочные реакции:

н+ н+
2СН3 — С Н О ------- -- СН, -  СН -  CHj — СНО — — -  СН3 -  СН =I —п*0

он
СН — СНО -  Смолы

Катализатор может дезактивироваться вследствие того, что аце- 
тальдегид восстанавливает двухвалентную ртуть вначале в одно
валентную, а затем в металлическую, окисляясь до уксусной кис
лоты. Дезактивацию  катализатора ускоряют такж е примеси, содер
жащ иеся в ацетилене, получаемом карбидным способом (H 2S, РН#, 
AsHj, NH 3).

Д л я  предотвращения этого явления образующийся ацетальде- 
гид отдувают из реакционного объема ацетиленом, подаваемым в 
некотором избытке.

Кроме того, ацетилен тщательно очищают от примесей и в pe-J 
акционную зону вводят окислители (соли трехвалентного ж елеза) ,  
регенерирующие активную форму катализатора:

FeJ+ +  Hg+ -*  Fe2+ +  Hg*+ JЖ идкоф азная  гидратация ацетилена проводится при 348 
368 К (при этих условиях реакция практически необратима) в при
сутствии 10—20% H 2SO« и 0,5— 1% ртутного катализатора. Ката- 
лизаторная жидкость содержит около 40 г/л оксидов железа.

Технологическая схема гидратации приведена на рис. 14.15. 
Реактор в виде колонны с расширением в верхней части, которое 
предназначено для улавливания брызг и служит вместилищем для 
образующейся пены, изготовляется из ферросилиция или нержаве
ющей стали. Движение фаз происходит на полках по схеме перекре
стного тока. Гидродинамическая структура потока на каждой поли 
ке приближается к режиму полного смешения. Однако вследствие 
значительного числа полок процесс можно рассчитывать по модели 
вытеснения при противоточном движении фаз. Газы, выходящие из 
верхней части гидрататора и содержащие ацетальдегид, непрореа
гировавший ацетилен, водяные пары и другие примеси, поступают 
в холодильники, в которых конденсируются пары воды и ацеталь
дегид. Несконденсировавшиеся газы подаются в абсорбер, где ацет
альдегид извлекается охлажденной водой (Г = 2 8 0  К), а непрореаги
ровавший ацетилен снова возвращается в процесс. Д л я  того чтобы 
азот и диоксид углерода чрезмерно не накапливались в циркуляци
онном газе, около 10% газа непрерывно отбираются на очистку. Вы
ход ацетальдегида составляет 90—95%.
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фазе:/ - барботажный гндратор; 2 — трубчатые холодильники; 4 — барботажная колонна, « 
Лорннк ацетальдегида; /  — свежий ацетилен; / /  — оборотный ацетилен; / / /  — пар: IV  — 

ргуть; У — катализатор с  регенерации: ( '/  — катализатор на генерацию; VII — вода; V III  — 
ит ходящий газ иа очистку; IX  — ацетальдегид на ректификацию

Сложность работы с токсичной ртутью в коррозионной среде 
обусловлили поиски нертутных катализаторов. Наиболее высокую 
активность обнаружил кадмий-кальций-фосфатный катализатор, ис
пользуемый в разработанном в С С С Р  промышленном процессе гид

ратации ацетилена.Процесс проводится при 610—620 К. Вследствие постепенного
накопления на поверхности катализатора смолистых веществ ц 
углистых отложений и падения его активности температуру к кон
цу цикла контактирования, который продолжается 70— 100 ч, уве
личивают до 670—680 К. Регенерацию осуществляют смесью воз
духа и водяного пара при 670—700 К. П ервоначальная активность 
восстанавливается полностью. О бщ ая  продолжительность службы 
катализатора около 2500 ч. Степень превращения ацетилена 45— 
50% . Выход (молярные доли) альдегида на превращенный ацети
лен 88—90%. Побочными продуктами являются ацетон, этилаце- 
тат, кротоновый альдегид, этиловый спирт, масляный альдегид,
диацетил, метнлвинилкетон.В промышленности для гидратации ацетилена используют ре
актор полочного типа. Смесь ацетилена и водяного пара, вводится 
в верхнюю часть аппарата и последовательно проходит через все 
слои катализатора. Температура регулируется впрыском воды в 
межполочиое пространство. Н епрореагировавш ий ацетилен возвра
щается на синтез, причем 15—20% отводится на очистку от СО,
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С 0 2, С Н 4, Н 2 и других примесей. Продукты, выходящие из реакто* 
ра, конденсируют и отгоняют от воды, после чего подвергают рек. 
тификации. В результате получают 99,5%-ный ацетальдегид я 
85%-ный кротоновый альдегид.

Необходимо отметить, что процесс гидратации ацетилена пос
тепенно вытесняется методами, базирующимися на более деше* 
вом сырье — этилене.

Г л а в а  15 

Высокомолекулярные соединения

Высокомолекулярные соединения (В М С )— химические вещества, 
молекулярные массы которых составляют величину от нескольких 
сотен до десятков миллионов углеродных единиц. В состав м о л е!  
кул ВМС (макромолекул) входят десятки и тысячи атомов, свя
занных друг с другом силами основных валентностей.

Высокомолекулярные соединения (полимеры), к которым от* 
носятся целлюлоза, каучуки, пластмассы, химические волокна, ла
ки, клеи, пленки и т. п., играют важную роль в создании разнооб* 
разных материалов и изделий.

Применение полимеров в новой технике обусловлено весьма 
ценным сочетанием свойств (высокая механическая прочность! 
малая  плотность, стойкость в агрессивных средах, эластичность и 
упругость, износостойкость и т. д.) с высокой технологичностью, 
а такж е доступностью и разнообразием исходного сырья. Техниче
ский прогресс в современном машиностроении, самолето- и судо*] 
строении, радиоэлектроннике, ракетной и атомной промышленно
сти, в освоении космоса и т. п. неосуществим без полимерных ма
териалов. Решение многих актуальных народнохозяйственных за
дач — повышение качества, надежности и долговечности изделий, 
борьба с коррозией металлов, экономия металлов, увеличение сель
скохозяйственной продукции и т. п. — непосредственно связано с 
применением высокомолекулярных соединений. Потребность в п и  
лимерных материалах порождает создание новых прогрессивных 
способов их получения и переработки.

15.1. СОСТАВ И ОСНОВНЫЕ СВОЙСТВА ВМС

Свойства ВМС определяются химичедким составом, строением, 
взаимным расположением молекул (так называемой н а д м о л е 
к у л я р н о й  с т р у к т у р о й )  в конденсированной фазе. В зави
симости от этих факторов свойства ВМС могут меняться в очень 
широких пределах. Подавляющее большинство ВМС получают из 
низкомолекулярных соединений— м о н о м е р о в ,  которые способ-
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„и благодаря наличию ненасыщенных связей объединяться в це
почки— п о л и  м е р и з о в а т ь с  я. Число таких повторяющихся 
элементарных звеньев (табл. 15.1) определяет длину цепи высоко
молекулярного соединения и называется с т е п е н ь ю  п о л и м е 
р и з а ц и и  п.
Т а б л и ц а  15.1. Мономеры и повторяющиеся звенья некоторых ВМС

Мономер Повторяющееся звено Полимер

си 2= с н , —СН,—СН,— Полиэтилен
С112= С Н

1
- C H r - C H — Поливинилхлорид

С1 Cl
С Н ,= С Н

1 «<
- C H , - C H —

1
Полиакрнлонитрил

CN CN
сн а= с н —C H ,-C H — Полистирол

C.H, c«Hs

с н 2= с - с н ,
1

_ C H j—C - C H , Полиизобутилен

СН, CH,
СНг= С Н - С Н  =  СН, —CHi—СН= CH—CHi 

или
- С Н ,—CH—

1
C H = C H ,

Полибутадиен

CFj= C F j —CF,—CF,— Политетрафтор
этилен (фторо
пласт-4) v

OC(CH,)»NH —С— (СН,) в—‘N— 
II 1 
0  H

Пол и к я 11 рол актам 
(капрон)

Cl

CljP«N —P«=N— Поляфосфонитрил-
хлорид

Степень полимеризации в ходе реакции возрастает и может до
стичь значительной величины. Поэтому разные макромолекулы 
имеют различный состав, и в общем полимер характеризуется сред
ним значением п (рис. 15.1). Именно поэтому в отличие от низко- 
молекулярных соединений полимеры не являются индивидуаль
ными веществами со строго определенными физическими констан
тами и, в частности, с определенной молекулярной массой. Они 
представляют собой смесь макромолекул одинакового строения, но
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II

чоо • та т о 
Степень полимеризации; п

Рис. 15.1. Распределение молекул 
по степени полимеризации:
/  — нитроцеллюлоза; 2 — полистирол

с различной молекулярной м а е  
сой; такую смесь трудно p a 3 j H  
лить на индивидуальные вещ е<И 
ва. М олекулярная масса п о л и | Я  
pa М  есть величина ередн сетатИ  
стическая, она равна произведе- 
нию молекулярной м ао  и м с м е Л  
тарного звена т  на степень по-] 
лимеризации п:

М — тп. (I5 .l) i

Д л я  ВМС, например, с ли-< 
нейной структурой характерен? 
некоторые общие свойства: 1) 
способность образовывать проч
ные анизотропные н и . <«к<><сн4 
тированные волокна; 2 ) д а в а В  
большие, длительно развиваю* 

щиеся обратимые деформации, характеризующиеся малыми з н Л  
чениями модуля упругости; 3) растворяться в большей или мень
шей степени в некоторых растворителях.

Способностью к волокнообразованию обладаю т многие л н н е Я  
иые полимеры, хорошо растворяющиеся в различных р а с ш и р и т е  
лях и образующие так  называемые п р я д и л ь н ы е  р а с т в о р ы !  
а такж е некоторые ВМС с разветвленной структурой, которые сп о !  
собны плавиться без разложения.

Растворение полимеров, в том числе и при образовании пря* 
дильных растворов, как  правило, начинается с процесса их н а б у » .  
х а н и  я, т. е. проникновение молекул растворителя внутрь моле* 
кулы полимера. При этом происходит сильное увеличение о б ъ е м а  
полимерной массы, харатеризующее степень набухания пол и меч 
ра а:

а  =  ( О - О 0)/О0, (15.2)
где G0 и G — масса полимера до и после набухания.

Объем высокомолекулярного вещества при набухании м о ж ещ  
увеличиваться в 10— 15 раз. В технике процесс набухания п м е е в  
очень большое значение (текстильная, пищевая, фармацевтическая, 
кожевенная и другие отрасли химической промышленное!и). Ско«1 
рость реакции набухания оценивают по уравнению реакции перво* 
го порядка 
da
d t  «= k (ащкс — От), (I5 .3)i|

где k  — константа скорости набухания, зависящ ая от природы по
лимера и растворителя, а такж е температуры; а ма*с — степень пре
дельного набухания; а ,  — степень набухания к моменту времени 

Интегрируя уравнение (15.3), можно получить выражение Дл* |
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константы скорости набухания
Нмакс: ---  1П ---------------

X (*макс —
(15.4)

Набухшие полимеры иногда довольно быстро растворяются далее 
н растворителе*; таким образом, время приготовления раствора 
полимера определяется в основном временем его набухания.

Набухание ВМС обусловливает возникновение высокого давле
н и я — д а в л е н и я  н а б у х а н и я .  Оно зависит от природы поли
мера, растворителя и температуры и может быть найдено по урав
нению Позняка
Г = р * 3 . (1 5 .5 )

где Ро — константа, зависящ ая от природы полимера, раствори
теля и температуры; с — концентрация сухого полимера в набух
шем студие. Следует иметь в виду, что р  может достигать очень 
больших величин — нескольких М Па.

С увеличением молекулярной массы уменьшается раствори
мость полимера, повышается температура его размягчения и плав
ления, возрастает прочность. Прочность полимера связана такж е 
с его способностью к кристаллизаци (кристалличностью). Под 
кристалличностью полимеров понимается параллельное, упорядо
ченное расположение цепей, образующих кристаллические участки. 
Такие кристаллические участки в макромолекуле связаны с аморф
ными, которые характеризуются неупорядоченным расположением 
цепей. Отношение кристаллической части к аморфной называется 
степенью кристалличности и выражается в процентах. С увеличе
нием степени кристалличности повышаются прочность и жесткость 
полимера.

15.2. КЛАССИФИКАЦИЯ ВМС

В основе классификации высокомолекулярных соединений леж ат  
многие признаки: происхождение, химический состав основной це
пи, структура макромолекул, метод получения, отношение к на
зреванию и др.

П о  п р о и с х о ж д е н и ю  различают природные, искусственные
и синтетические полимеры.

П р и р о д н ы е  п о л и м е р ы  получаются в процессе биосинтеза
11 клетках живых и растительных организмов. Примерами таких 
ВМС являются целлюлоза, крахмал, различные белки и амино
кислоты, ферменты, гормоны. С помощью экстракции, дробного 
«саждения и других методов они могут быть выделены из живот
ного и растительного сырья. В настоящее время достигнуты боль- 
'пие успехи в синтезе, например, белковых соединений, что откры-

* Полимеры с сетчатой или трехмерной структурой, как правило, нераст-
11 "Римц ни в каких растворителях, хотя и могут набухать.
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вает широкие перспективы в обеспечении человечества полноцен-1 
ным белковым рационом, а животных кормами. Это позволит так
ж е создавать принципиально новые лекарственные препараты.

И с к у с с т в е н н ы е  п о л и м е р ы  получают из природных ма
териалов путем выделения, очистки и переработки природных по-| 
лимеров. Таким образом, технологический процесс, как правило, 
не меняет свойств собственно ВМС, а связан с их выделением в 
наиболее чистом виде. К этому типу полимеров относятся целлю
лоза, лигнин, различные белки, нуклеиновые кислоты, натуральный 
каучук, шерсть, шелк и др.

С и н т е т и ч е с к и е  п о л и м е р ы  производят из различных 
низкомолекулярных соединений с ненасыщенными связями, на-] 
пряженными циклами, подвижными функциональными группами, 
благодаря которым эти низкомолекулярные соединения и с п о с о б !  
ны объединяться в линейные цепи разной длины или блоки раз*! 
личной разветвленности и степени сшитости в трехмерные м акр о Л  
молекулы. Так получают многочисленные полимерные материа
лы — полиэтилен, полиоксиэтилен, полистирол, полиакрилонитрил, 
каучук, капрон и пр.

По  х и м и ч е с к о м у  с о с т а в у  о с н о в н о й  ц е п и  полимеры 
делят на карбоцепные, гетероцепные и элементорганическне.

К а р б о ц е п н ы е  полимеры содержат в основной цепи звенья 
в виде углерода:

I I I I  I I
—С—С—С—С—С—С—

I I I I I I
Ответвления же от основной цепи представляют собой атомы во-1 
дорода, галогены, алкильные или гидроксильные группы 
и др. Примерами карбоцепных полимеров могут слу~ 
жить: полиэтилен [—С Н 2—С Н 2—]„, политетрафторэтилен (фторо-1 
пласт) [—C F 2—C F2— полибутадиенстирольный каучук

- С Н 2- С Н  = С Н -С Н а- С Н 2- С Н -
I

CeHsJ,,
Г е т е р о ц е п н ы е  полимеры имеют в основной цепи атомы уг

лерода, чередующиеся с атомами кислорода, азота, серы и др.
К гетероцепным высокомолекулярным соединениям относятся, на
пример, капрон [—С О — (СН 2) 5— N H —]„ и лавсан [—О С О —С6Н « ^  8 
— СО ОСН 2—С Н 2—С Н 2—]».

Э л е м е н т о р г а н и ч е с к н е  полимеры не содерж ат углерода 
в основной цепи, но боковые ветви R представляют собой углерод* 
содержащие группы. Например, крем ^йорганические  полимеры

R R R



Такие полимеры более термостой
ки,  чем карбоцепные и гетероцеп- 
ные.

По  с т р о е н и ю  м а к р о м о л е 
к у л  различают линейные, развет
вленные и трехмерные полимеры.

М а к р о м о л е к у л ы  л и н е й 
н о г о  с т р о е н и я  имеют неразвет- 
влениую цепь, подобную нити с от
ношением длины к поперечному

Рис. 15.3. Связь между моно
мерами в молекуле иолимера: 
а — мономеры; 6 — полимер с ли
нейными связями; в  — полимер с 
пространственными связями

щие из молекул линейного строения, при средних значениях п. 
как правило, эластичны, легко плавятся, растворяются в органи
ческих растворителях. Примером линейного строения служат мак
ромолекулы полиэтилена и ряда других термопластичных поли- 
меризационных смол.

Р а з в е т в л е н н ы е  м а к р о м о л е к у л ы  имеют длинную ос
новную цепь, к которой присоединены короткие ветви (рис. 15.2). 
В них элементарное звено может быть связано с двумя, тремя и 
четырьмя соседними звеньями. Полимеры, состоящие из развет
вленных молекул, как правило, менее эластичны, при нагревании 
размягчаются, но трудно плавятся, в растворителях набухают. П ри
мером таких полимеров может служить крахмал.

Макромолекулы трехмерной структуры (рис. 15.3) получаются 
в результате связывания, сшивания линейных и разветвленных це
пей поперечными химическими связями. В зависимости от степе
ни разветвления они тверды или каучукоподобны, при повышенной 
температуре не плавятся, но могут разрушаться, не растворяются 
ни в каких растворителях и лишь в некоторых случаях могут огра
ниченно набухать. В качестве примеров можно привести резоль-

размеру, примерно 1000:1. Каждое 
элементарное звено А такой моле
кулы связано лишь с двумя звенья
ми, т. е. цепь имеет вид — А—А— 
—А... При этом молекулы могут 
(плть изогнутыми и даж е  свернуты
ми в спирали. Полимеры, состоя-

Рис. 15.2. Разветвленная структура полимеров
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ные фенолоформальдегидные смолы в конечной стадии смолоо!
разования и ряд других поликонденсационных смол.

По  м е т о д у  п о л у ч е н и я  полимеры подразделяют в за в и с ^  
мости от того, какая реакция леж ит в основе их образования — по. 
лимеризации или поликонденсации, — на п о л и м е р и з а ц и о ц .  
н ы е  и п о л и к о  н д е н с а ц и о н н ы е. Типичными полимеризаций 
онными ВМС являются полиэтилен, поливинилхлорид, полистирол, 
полибутадиен, фторопласт, полиоксиэтилен и др. Поликоиденсацш 
онные ВМС образуют большую группу смол: ф енолф ормальдегиД  
ные, а такж е полиуретан, полиамид, полиацеталь, полисилоксанн 
и др.

По  о т н о ш е н и ю  к н а г р е в а н и ю  полимеры подразделяют
на термопластичные и термореактивные. Т е р м о п л а с т и ч н ы ф  
полимеры могут многократно размягчаться при нагревании и за*
твердевать при охлаждении. Т е р м о р е а к т и в н ы е  полимеры 
при нагревании плавятся, но затем макромолекулы св язы в аю т »  
между собой поперечными мостиками; образующийся полимер за] 
твердевает, становится неплавким и нерастворимым.

Физико-механические свойства термопластичных и терм ореа*  
тивных полимеров (температура размягчения, механическая проч
ность, ударная вязкость, жесткость и др.) непосредственно связа} 
ны с молекулярной массой, химической структурой, типом связей! 
геометрической формой макромолекул, пространственным стр о е  
нием.

15.3. ФИЗИКО-ХИМИЧЕСКИЕ ОСНОВЫ 
ПОЛУЧЕНИЯ ВМС

К ак уже отмечалось, полимерные вещества получают реакцией по-' 
лимеризации и поликонденсации.

Полимеризацией называется реакция соединения мономеров, содержащих 
кратные связи или напряженные циклы, в макромолекулу полимера.

Полимеризация идет за счет разрыва кратных связей (реак4 
ция а) или раскрытия цикла (реакция б) без выделения каки х -л м  
бо низкомолекулярных веществ; образующиеся макромолекулы 
полимера имеют одинаковый с исходным мономером элементарный 
состав:

(а)

где R —С Н 3, —CI, —О Н , — СМ и др.
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Общ ая схема полимеризации:
яЛ -*■ [—А — ]я ,

где [—А—] — элементарное звено; п  — степень полимеризации. По
лимеризация может протекать по разным механизмам; различают 
цепную и ступенчатую полимеризации.

Цепная полимеризация состоит из трех элементарных реакций: 
возбуждение процесса (образование активного центра), рост цепи 
и обрыв цепи:

возбудитель до»
M i-------------- ► 1 образование активного центра

М j (■ М j -»■ м 2

рост цепи

М* -*• М„ обрыв пепи

Активным центром цепной полимеризации являются радика
л ы — электронейтральные частицы с неспаренными электронами — 
или ионы. Образование радикалов происходит под возбуждающим 
действием повышенной температуры (термическая полимеризация), 
кванта света (фотохимическая), облучения у-лучами (радиацион
ная), инициаторов (химически неустойчивых веществ — пероксидов,
Iидропероксидов и др.).

Возникновению активных ионов — ионной полимеризации — бла
гоприятствуют катализаторы: кислоты, галогениды металлов, ме- 
таллорганические соединения; катализаторы с мономером образу- , 
ют каталитический комплекс, диссоциирующий на ионы, которые 
и вызывают рост цепи. Ионная (цепная) полимеризация с приме
нением металлорганических смешанных катализаторов типа 
IAIR3 -TiCUJ, где R — радикал, например —С2Н 5, лежит в основе 
получения стереорегулярных полимеров. Такие полимеры имеют 
правильное, упорядоченное расположение боковых групп в плос
кости основной цепи макромолекулы. Они отличаются повышен
ной прочностью и термостойкостью.

С т у п е н ч а т а я  п о л и м е р и з а ц и я  происходит за счет пе
ремещения в молекуле мономера атома водорода или других групп 
атомов с последовательным уплотнением в димеры, тримеры и т. д., 
которые могут быть выделены на нужной стадии полимеризации.

Разновидностью реакции полимеризации является процесс со- 
" о л и м е р и з а ц и и — совместной полимеризации двух или боль
шего числа мономеров с образованием сополимеров. Макромоле- 
кула сополимеров построена из разных элементарных звеньев со- 
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Iответственно исходным мономерам: 
лА  +  /л Б -»■ —А—А—Б —Б —Б —А 
Расположение элементарных звеньев в макромолекуле сополим®. 
ров носит случайный характер.

Термодинамическая возможность полимеризации, как и лю бом 
химического превращения, определяется уменьшением изобарна 
изотермического потенциала (сродства) AG°:

&G° =* —R T  In К, (15.^

где R  — универсальная газовая постоянная; Т  — абсолютная т е и  
пература; К  — константа равновесия реакции полимеризации. J  

При большой молярной массе образующегося полимера равно, 
весие в системе определяется элементарной реакцией роста цеп* 

A M „ + M ^ t A M „ + , (15.7)

К = \/е*ы,

где сы* — равновесная концентрация мономера в системе. По
этому

ДО* =  /?Г In с*. (15.8)
Т ак  как нормальное сродство
ДО" =  Д Н °  — TAS° (15.9)

(где АН° — тепловой эффект полимеризации; А5° — изменение эн
тропии полимеризации), а реакция возможна лишь при A G ° < 0 ,  то 
достаточный выход полимера возможен при А / /°< Г А 5 ° .  И з урав
нений (15.8) и (15.9) можно найти и равновесную температуру по
лимеризации 

\Н °
т' ~  . S - +  / )< „ , ;  • <|51«

Если A / / ° < 0  и A S ° < 0 ,  то при Т > Т *  полимеризация практически 
не происходит и Т* называют в е р х н е й  п р е д е л ь н о й  т е м 
п е р а т у р о й .

Скорость полимеризации и а и средняя молярная масса поли
мера М  зависят от концентраций мономера и инициатора, активно
сти и типа катализатора, характера растворителя, температуры 
и пр. При повышении температуры возрастает число элементар
ных реакций, увеличивая скорость образования активных центров, 
что вызывает ускорение реакции и рост цепи (рис. 15.4). Одно
временно резко возрастает скорость обрыва цепи, а такж е воз
никают побочные реакции между функциональными группами мо
номера и полимера (уменьшаются молярная масса и степень поли
меризации). Изменяя исходные мономеры, их соотношения, можно 
получать сополимеры с нужными свойствами.

Если предположить, что константа скорости роста цепи кр Дл* 
всех ступеней полимеризаци одна и та же, то общ ая скорость раС*
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х0 ю вания мономера (скорость полимери
зации) будет

у , -= —— ^  “ и +  “р =  *о |М-]* +  kt  [М ] ,

(15.11)

где «и — скорость инициирования; ыР— 
скорость роста цепи; k0 — константа ско
рости инициирования; [М‘] — концентра
ция радикала.

В соответствии с принципом стацио
нарных состояний Боденштейна концент
рация радикалов при цепной полимериза
ции остается постоянной, и уравнение 
(15.11) можно записать в виде

и„ =  “ и +  *р [М] («„/Ао)7*. (15.12)

{■ели ввести понятие о значении кинети
ческой длины цепи А, как 
). =  ир/ии> (15.13)
то уравнение (15.12) можно записать как

+ tr)" Ч1 + т)" *’|М| (тгГ ('+ т) • (15м»
При высокой степени полимеризации (1/Х)—*-0 и уравнение (15.14)
примет вид

2,1 2 J  23 2.4 
* 1000 

т
Рис. 15.4. Зависимость кон
станты скорости поликон
денсации гексаметилендиа- 
мнна с себациновой кисло
той (£ = 1 0 0  кДж/моль) от 
температуры

«и *= *Р [MJ (хТ (15.15)

Поскольку радикалы возникают при инициировании, скорость ини
циирования пропорциональна концентрации инициатора са

ци =  a„cJ. (15.16)

‘огда уравнение (15.15) можно записать в виде

-  АР [М] -  * ' [М] c 'J \  (15.17)

где k ’~= k f (,kJkQ)'i*.

[ аким образом, увеличение до разумного предела концентрации 
мономера и инициатора приводит к уменьшению скорости полиме
ризации. Однако при значительной концентрации инициатора, как 
"*то уже отмечалось, начинают протекать побочные реакции и воз
растает скорость обрыва цепи, т. е. уменьшается молярная масса 
"олимера (рис. 15.5).
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Поликонденсацией называют 
цию взаимодействия большого числа 
или полифункциональных молекул 
номеров с одновременным отщеплен 
низкомолекуляриых продуктов 
аммиака, спирта, хлороводорода и д |

Д л я  осуществления полщ 
денсацин используется б о л ы ^  
число реакций замещения или) 
мена функциональными гр у ц д  
ми исходных мономеров.

Поликонденсация, в k o to j  
участвуют только б и ф у н к А  
нальные молекулы, п р и в о д и ^  
образованию линейных макрй 

лекул и называют л и н е й н о й .  Ее схему условно можно лредсЩ 
вить в виде
(а—А—Ь) +  ( а —В—b)-*-(a—АВ—b )+ a b  

(а —АВ—b ) + ( a —A—b)-*- (a—ABA—b )+ a b

Рис. 15.5. Зависимость скорости по
лимеризации (и,,) и средней моляр
ной массы (Мп) от концентрации 
инициатора сш

( а —(АВ)Х—b] +  [a—(А В )к—Ь] — [ а - ( А В Ь - ( А В ) „ - Ь ] 4 - а Ь

где а и b — атомы или группы атомов, отщепляющиеся при noj 
конденсации.

Например, при взаимодействии этиленгликоля с терефталев 
кислотой образуется лавсан и выделяется вода:
n ( H R 1- C H 2O H ) + n ( H R 2- C H / ) H )  — ( - R , - C H 2- R 2 - C H 2- ) n -(-2rtH20

Поликонденсация, в которой участвуют мономеры с тремя иЛ 
большим числом функциональных групп, приводит к о б р азо в ан  
сетчатых полимеров, н ее называют р а з в е т в л е н н о й  к|  
т р е х м е р н о й

I :
а—А—а + Ь —В—Ь - > . . . — А—В—А—В—В—. . .

I I
а . . . —В—А—В—А—В—А — . . .

. . .  — В—А—В—А—В-

Поликонденсация, протекающая с у ^ с т и е м  мономера только оД* 
ного типа, называется г о м о п о л и к о н д е н с а ц и е й :  

(nH O -(C H j)s-C O O H  -*  Н - [ - 0 - ( С Н 2)« -С 0 )я- 0 Н + ( л - 1 )  НгО

Если в образовании полимера участвуют разные мономеры, фУй^  
циональные группы которых взаимодействуют только с функЦЯ'
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|1ЛЛьными группами другого, то реакцию называют г е т е р о п о -  
к о н д е н с а ц и е й  

nN’l |_>—(CH2)g—NHa+nHOOC -  (СН2)4-С О О Н  —

.. I I  [ - N H - t C H i^ N H - C O - t C H ^ H ^ O H K n - O H j O

Практически всегда поликонденсация проводится в открытых 
системах и равновесие ее

а (АВ)х—b-f-a—(АВ)#—b а—(АВ)х+у—b-|-ab

всегда смещается вправо вследствие удаления низкомолекулярных 
продуктов. Некоторые процессы поликонденсации протекают по 
механизму необратимых реакций. Константа равновесия реакции 
пол и конденсации К  может быть определена из уравнения нормаль

но сродства (15.6). Так как K = k i/k 2, т. е. равна отношению кон- 
стаит скоростей прямой и обратной реакций, а чаще всего k\~^>k2, 
то К велика.

Если считать, что функциональные группы участвуют только 
в реакциях поликонденсации, то скорость поликонденсации равна

где [А] и [В] — концентрации мономеров; и\ и и2 — скорости прямой 
(поликонденсации) и обратной (деструкции) реакций; <р, — коли
чество функциональных групп, вступивших в реакцию поликоиден- 
сации за время т; G — масса низкомолекулярного продукта, обра
зовавшегося за это врмя. С учетом константы равновесия уравне
ние (15.18) можно представить в виде

Как видно, увеличение массы низкомолекулярного продукта сни
жает скорость поликонденсацни.

Завершенность процесса характеризуется такж е средней сте
пенью поликонденсации х Шк

гДе с0 и с, — начальная и ко времени т концентрация функциональ
ных групп.

Из уравнения (15.20) видно, что при т-*-оо и Хпк-*-°°. Н а прак- 
т,,ке же обычно Хпк^Ю3. В значительной степени это связано с не
равенством концентраций функциональных групп в исходной смеси. 
И этом случае хпк определяют как

(15.18)

(15.19)-»

■*■1* =  Сд/Сх =  I 4- Кс0Х, (15.20)
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где г = с а°/сл°, т. е. отношение исходны]! 
концентраций функциональных групп! 
г — коэффициент эквивалентности.

С ростом коэффициента эквивалент^ 
ности г степень поликонденсации 
следовательно, и молярная масса поли* 
мера возрастают (рис. 15.6). П о с к о л ы Д  
влияние низкомолекулярных веществ нш 
скорость процесса и выход продукта c y j  
щественно, степень поликонденсации оце4  
нивают в зависимости от концентрации 
низкомолекулярного соединения в реак
ционной смеси сн

х лк =  V  К/си.

15.4. ОСНОВНЫЕ МЕТОДЫ 
ПОЛУЧЕНИЯ ВМС

(15.22И

Рис. 15.6. Зависимость 
степени полимеризации 
(Хаи) от коэффициента 
эквивалентности (г)

В промышленной практике процессы п<* 
ликонденсации и полимеризации осущ«| 
ствляются различными методами.

Полимеризация. В промышленности 
применяют следующие основные мето
ды: полимеризация в массе; полимериза

ция в растворах; полимеризация в эмульсии и суспензии.
П о л и м е р и з а ц и я  в м а с с е  — наиболее простая по методу 

ее осуществления. При периодическом способе в реакционный со* 
суд подают газообразный или жидкий мономер вместе с инициа-^ 
тором или катализатором и нагревают до нужной температурЫИ 
В результате полимеризации образуется сплошная масса полиме
ра в виде пластины, стержня, цилиндра (полистирол, бутадиено
вый каучук). Недостаток метода — сложность регулирования тем» 
пературного режима в массе с высокой вязкостью, что приводит 
к образованию неоднородного продукта..

На современных установках полимеризацию в массе п р о и зво 
дят  непрерывным методом в системе полимеризаторов. П р и м е н е 
ние перемешивания в реакторе обеспечивает оптимальный те м п е
ратурный режим и получение однородного полимера в виде круп
ки или гранул.

П о л и м е р и з а ц и я  в р а с т в о р а х  проводится в инертном  
растворителе; если в нем растворимы и мономер, и о б р а зу ю щ и й с я  
полимер, то получают готовый продукт — лак; когда же р а с т в о 
рим только мономер, полимер выпадает в осадок; его о т ф и л ь т р о 
вывают, промывают и высушивают. Полимеризацию в р а с т в о р а *  
применяют в производстве синтетических лаков и клеев.
434



П о л и м е р и з а ц и я  в э м у л ь с и и  применяется наиболее 
,асто. Полимеризация мономера происходит в водной среде 
(пнсртноднсперсионная среда, содерж ащ ая 30—60% мономера) 
и присутствии эмульгатора, водорастворимых инициаторов и не
которых других компонентов. Эмульгаторы (мыла, соли сульфо
кислот) снижают поверхностное натяжение на границе раздела 
фаз мономер — вода, обеспечивая диспергирование в воде моно
мера и создание устойчивой эмульсии. К важным преимуществам 
метода эмульсионной полимеризации относятся легкость регули
рования температуры, большая скорость процесса, однородность 
полимера, а такж е дешевизна дисперсионной среды (вода), ее 
негорючесть; кроме того, возможность получения мелкоизмельчен- 
ного полимеризационного продукта, непосредственно пригодного 
к дальнейшей переработке. Реакцией полимеризации в промыш
ленности получают полиэтилен, полипропилен, поливинилхлорид, 
по.тстироЛ, различные каучуки и др.

Поликонденсация. Ее проводят в расплаве, растворе, на грани
це раздела фаз, в твердом состоянии.

П о л и к о н д е н с а ц и ю  в р а с п л а в е  проводят при 200— 
400°С в атмосфере инертного газа. В конце операции в реакторе 
создается глубокий вакуум для наиболее полного удаления низко
молекулярных продуктов реакции. Таким способом осуществляют 
линейную поликонденсацию для получения полиамидов, полиэфи
ров и др.

При п о л и к о н д е н с а ц и и  в р а с т в о р е  реакция проис
ходит гораздо медленнее, чем в расплаве, возникает большая ве
роятность образования циклических продуктов, усложняется у д а
ление низкомолекулярных соединений.

При м е ж ф а з н о й  п о л и к о н д е н с а ц и и  полимер обра
зуется на границе двух несмешивающихся жидкостей, например 
водного раствора гликоля или диамина и раствора хлорангидри- 
Да двухосновных органических кислот в органическом раствори
теле. Этот способ подобен эмульсионной полимеризации. Взаимо
действие мономеров происходит быстро, при низких температурах 
и практически необратимо. Выделяющийся при этом НС1 сразу  же 
поглощается водной фазой. Таким способом получают полимеры 
с большой молярной массой — полиэфиры, полиамиды, полиуре
таны, полимочевины и др.

Т в е р д о ф а з н а я  п о л и к о н д е н с а ц н я  протекает, когда 
мономеры находятся в твердой ф азе или стеклообразном состоя- 
"ии. При таком способе поликонденсации можно сразу получить 
изделие нужной формы, хотя сам процесс протекает медленнее.
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15.5. ПРОИЗВОДСТВО
ВАЖНЕЙШИХ ПОЛИМЕРНЫХ МАТЕРИАЛОВ

Отечественная промышленность выпускает большое количеств) 
разнообразных полимерных материалов. Наиболее крупнотоннажЦ 
ными и важными материалами являются целлюлоза, химические 
волокна, некоторые пластмассы.

15.5.1. ПРОИЗВОДСТВО ЦЕЛЛЮЛОЗЫ

Ц е л л ю л о з а  относится к природным высокомолекулярным со
единениям, представляя собой нерастворимый линейный полиса
харид [CeHioOsJn, молекулярная масса которого колеблется от 
50 000 до нескольких миллионов. Ц еллюлоза входит в состав дре
весины, хлопка, льна и других растительных материалов. В наи
большем количестве целлюлоза находится в волокнах хлопка (до 
98 % );  содержание ее в древесине составляет в среднем около 50% 
от массы сухой древесины. В состав древесины кроме целлюлЫ} 
зы входят гемицеллюлозы (более низкомолекулярные п о л и с ах ар м  
ды, пентозаны и гексозаны), лигнин, смолы, эфирные масла. Ге-1 
мицеллюлозы и лигнин отличаются от целлюлозы меньшей хн-| 
мической стойкостью. Это отличие и используется при производ
стве древесной целлюлозы. Наиболее распространенные промыш
ленные способы получения целлюлозы: сульфитный — обработка 
древесины при нагревании раствором гидросульфита кальция, 
магния, натрия, аммония; сульфатный способ — обработка древе
сины при нагревании разбавленным раствором гидроксида и гид
росульфида натрия.

Производство целлюлозы включает следующие основные ста
дии: подготовка древесины (удаление коры, сучьев, измельчение); 
приготовление варочного раствора; варка древесины (обработка 
древесины реагентом); отделение целлюлозы от раствора и обра
ботка ее.

Сульфитный способ производства древесной целлюлозы. Д ре
весина малосмолистых пород — ели, пихты, бука — поступает на 
переработку в виде щепы длиной 15—20 мм и толщиной до 3 мм. 
Основные процессы переработки: приготовление варочной кнслотЫ 
и варка древесины.

Варочную кислоту получают пропусканием очищенного серни
стого газа через башни, заполненные известняком и орош аем ы е  
водой. По составу варочная кислота представляет собой водный  
раствор гидросульфита кальция с избытком растворенного SOj:
SOj + H jjO — НгЗОз

2H2S0 3+CaC0 3 -  Са (HSOab+COj+H/D

В а р к а  д р е в е с и н ы  производится в стальных котлах, ФУ' 
терованных кислотоупорным материалом (рис. 15.7), куда посту*
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Пают щепа, варочная кислота и пар для 
нагрева массы. Режим варки — темпе
ратуру,  концентрацию SO 2, время — под
пирают так, чтобы максимальное количе- 

1 во примесей древесины (гемицеллюло- 
,ь1, лигнина и др.) переходило в раствор 
ри сохранении целлюлозы без измене- 
ия. Обычно варку проводят при 135—

145°С, давлении 0,5—0,7 М Па в течение 
<ч — 10 ч. По окончании варки всю массу 
из котла сливают в сцежу — резервуар 
с ложным дном (фильтрующей перего
родкой) ,  где целлюлозу отделяют от ва
рочного раствора и промывают водой.
Затем целлюлозу освобождают от меха
нических Примесей и получают так назы
ваемую сульфитную целлюлозу.

О качестве получаемой целлюлозы 
судят по количеству оставшегося лигнина: при содержании лигни
на более 3% целлюлоза называется жесткой, менее 2% — мягкой.

Целлюлозу, используемая для химической переработки и для 
получения качественных сортов бумаги, подвергается дополни
тельно отбелке и облагораживанию.

О т б е л к а  проводится при помощи гипохлоритов натрия или 
кальция, хлора, диоксида хлора, пероксида водорода. Отбеленную 
целлюл озу  затем облагораживаю т обработкой разбавленным рас- 
тнором NaOH.

Сульфатный способ производства целлюлозы. Древесная щепа 
обрабатывается в варочном котле щелоком при нагревании острым 
паром. Щ елок содержит до 4,5% гидроксида натрия, а такж е 
сульфид натрия, образующий в водном растворе гидросульфид 
натрия и гидроксид натрия (белый щелок):

N'.i?S +H jO  NaHS+NaOH

Щелочную варку ведут при 165— 175°С, давлении 0,8— 1,0 М Па 
» течение 4— 6  ч. В результате варки древесина освобождается от 
'емицеллюлоз, лигннна, переходящих в раствор (черный щелок). 
Последующие операции отделения целлюлозы от раствора, содер
ж ащ его  примеси, те же, что при сульфитном способе.

И с п о л ь з о в а н и е  о т х о д о в  производства необходимо для 
охраны окружающей среды и получения продуктов, ценных для 
народного хозяйства. Так, при производстве 1 т сульфитной цел
люлоз ы получают 10— 12  т щелока, содержащего ценные органи
ческие соединения. Ниже приведена схема предложенного способа 
применения сульфитного щелока в народном хозяйстве, однако

СдуОка 1

у хI
(Целок Вода

Рис. 15.7. Схема котла для 
варки целлюлозы:
/  — горловина для загрузки ще
пы; 2 — корпус котла; 3 — вы
дувной трубопровод; 4 — шту
цер для выпуска щелока; 5 — 
сцежа
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сульфитный щ елок используется пока еще недостаточно:

Корм об не 
дрожжи

Процессы 
фпотаиии. 

и атомсрааич

I ПпастмассаУ^Лигнин [■

АлтиЙиробапмь/й
угвпь

Сульфатный способ варки целлюлозы находит теперь все боль
шее применение в связи с тем, что он применим для переработки 
любой древесины, в том числе отходов лесопиления и деревообра
ботки. Хорошо разработанная система регенерации щелока с по
следующим возвращением его в производство позволила свести 
до минимума сброс загрязненных вод, который гораздо больше ■ 
производстве сульфитной целлюлозы.

В последнее время в промышленную практику все шире внед
ряется процесс непрерывной варки. Современные непрерывнодей
ствующие варочные котлы имеют производительность до 400 т/сут 
целлюлозы и работают под давлением до 1,2 М П а и температуре 
до 190°С.

П е р е р а б о т к а  ц е л л ю л о з ы  проводится разнообразными 
методами. Целлюлоза, выделяемая из древесины, поступает на из
готовление бумаги, на химическую переработку, в результате ко
торой неплавкая и нерастворимая в обычных растворителях целлю
лоза переходит в легко перерабатываемые соединения — простые 
и сложные эфиры.

Простые эфиры целлюлозы (метилцеллюлоза, этилцеллюлоза 
и пр.) получают действием алкилирующих веществ — галогенид- 
ных алкилов, спиртов — на алкалицеллюлозу. Применяют их для 
получения пластмасс и других материалов. Этилцеллюлозу ис
пользуют, в частности, вместо свинцовой изоляции электрокабелей 
Технически важные сложные эфиры целлюлозы (нитроцеллюлозу, 
ацетилцеллюлозу, ацетобутнлатцеллюлозу) получают обработкой 
целлюлозы ацилирующими средствами: кислотами, ангидридами, 
галогенангидридами кислот. Их применяют в производстве хими 
ческих волокон, пластмасс, взрывчатых веществ и др.

Различные способы химической модификации целлюлозы при
меняют для придания хлопчатобумажным изделиям специальных 
свойств — несминаемости, огнестойкости и др. Так, несминаемость 
достигается сшиванием молекул целлюлозы с помощью обработки 
целлюлозы формальдегидом; огнестойкость достигается сшивани
ем целлюлозы с помощью так  называемых антипиренов (огнеза-
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щитных веществ)— органических соединений, содержащ их фос- 
фор, азот, бор. Большое количество сульфитной целлюлозы ис
пользуют для производства вискозных волокон.

15 5.2. ПРОИЗВОДСТВО ХИМИЧЕСКИХ ВОЛОКОН

Химические волокна имеют большое значение в развитии народ
ного хозяйства; из них вырабатывают товары бытового назначе
ния (ткани, трикотаж, заменители кожи и пр.) и высококачест
венные технические материалы — корд, транспортерные ленты, 
спецткани (фильтрующие, ионообменные и др.).

Х и м и ч е с к и е  в о л о к н а  в зависимости от исходного во- 
локнообразующего полимера делят  на и с к у с с т в е н н ы е ,  по
лучаемые химической переработкой природных полимеров (целлю
лозы, белков), и с и н т е т и ч е с к и е ,  вырабатываемые из высо
комолекулярных соединений, синтезируемых из мономеров.

Технология химических волокон складывается из приготовле
ния прядильного раствора или расплава полимера, формования 
(прядения) волокна и его отделки. Прядильный раствор опреде
ленной концентрации (7— 25% ) и вязкости приготовляют раство
рением полимера в растворителе; прядильный расплав получают 
нагреванием до температуры плавления полимера, плавящегося 
без разложения (полиамиды и полиэфиры). Перевод полимера в 
растворенное или расплавленное состояние обеспечивает при по
следующем формовании ориентирование молекул вдоль оси обра
зующихся волокон. Растворы и расплавы тщательно очищают 
фильтрованием от механических примесей и пузырьков воздуха и 
затем подают на формование.

Ф о р м о в а н и е  в о л о к о н  производится продавливанием 
прядильной массы (раствора или расплава) через фильеру-ните- 
образователь (рис. 15.8), представляющий собой металлический 
колпачок, в донышке которого имеется множество мельчайших от
верстий (до 25000 диаметром 0,04—0,25 мм). К аж дая струйка, 
выходящая из отверстия фильеры, затвердевает с образованием 
элементарного волокна.

Различаю т три способа формования (прядения): мокрое пря
дение из раствора; сухое прядение из раствора и из расплава. 
В процессе мокрого прядения отвердение струек происходит в 
осадительной ванне (раствор электролитов) вследствие коагуля
ции полимера. Мокрое прядение применяют, например, при ф ор
мовании вискозного волокна.

Сухое прядение из раствора характеризуется отвердением стру
ек в токе теплого воздуха вследствие удаления растворителя из 
прядильного раствора. Таким способом прядения получают аце
татное волокно, а такж е некоторые синтетические волокна. Сухое 
прядение из расплава производится в токе холодного воздуха или 
инертного газа ;  при охлаждении происходит отвердение струек по-
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в в
Рис. 15.8. Фильера с эле- Рис. 15.9. Ориентация линейных макромолекул 
меитарным волокном при формовании волокна:

а —  беспорядочное расположение молекул; б — частично 
ориентированное; в — ориентированное

лимера. Дальнейший процесс формования независимо от способа 
отвердения струек осуществляют вытягиванием элементарных во
локон при помощи наматывающих приспособлений (бобина, ролик, 
центрифуга). При формовании и вытягивании происходит ориен
тация линейных цепей макромолекул вдоль оси волокна, что и 
обусловливает прочностные свойства волокна (рис. 15.9). Сфор
мованные пучки элементарных волокон скручиваются в непрерыв
ную нить или режутся на короткие отрезки (30— 150 мм), образуя 
штапельное волокно, из которого затем прядут нити так же, как 
из хлопка.

О т д е л к а  в о л о к н а  включает удаление примесей тщатель
ной промывкой, отбелку, окрашивание, сушку и некоторую тек
стильную подготовку (замасливание, кручение, перематывание).

Производство вискозного волокна. Вискозное волокно, пред
ставляющее собой регенерированную целлюлозу,— наиболее де
шевое искусственное волокно, и получают его в промышленности 
в больших количествах, причем сырьем служит древесная суль
фитная целлюлоза, поступающая в виде листов размером 600— 
800 мм. Схема производства вискозного волокна представлена на 
рис. 15.10. Исходная целлюлоза подвергается мерсеризации — об
работке 18—20%-ным раствором гидроксида натрия.

В результате образуется новое химическое соединение — щ е
лочная целлюлоза (алкалицеллю лоза)
(CeHTOjtO^aJn+nNaOH-* [С«Нт02(0Н)2 ONa]„+HzO

Набухшие листы щелочной целлюлозы отжимают от избытка 
гидроксида натрия (щелочь регенерируется и возвращается в про
изводственный цикл) и измельчают. Затем  измельченная, рыхлая 
масса выдерживается при 60°С в течение» 3 ч (процесс предсозре- 
вания). При этом целлюлоза окисляется кислородом воздуха, что 
сопровождается понижением степени полимеризации (с 800— 1000 
до 500). Такая деполимеризация целлюлозы обусловливает воз
можность регулирования вязкости получаемого в дальнейшем пря
дильного раствора. После предсозревания щелочную целлюлозу
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обрабатывают в смесителе сероуглеродом при 25—30°С в течение 
2 —3 ч, в результате чего образуется оранжево-желтый ксантоге- 
нат целлюлозы (процесс ксантогенирования):

Ксантогенат целлюлозы в отличие от исходной и щелочной цел
люлозы хорошо растворим в 4—7 % -ном растворе гидроксида нат
рия; получаемый вязкий щелочной раствор ксантогената целлюло
зы называют вискозой. На современных заводах вискозного во
локна все процессы получения прядильного раствора — мерсери
зация, предсозревание, ксантогеннрование и растворение ксанто
гената целлюлозы — проводят в одном аппарате ВА (вискозный 
аппарат) (рис. 15.10). Полученный прядильный раствор перед 
формованием выдерживают в течение 16—20 ч при 14— 17 С — для 
созревания. В результате процессов, протекающих во время созре
вания, в частности неполного омыления ксантогената, повышается 
способность вискозы к коагуляции при мокром способе формова
ния волокна. Д л я  очистки и удаления пузырьков воздуха прядиль
ный раствор в период созревания фильтруют на рамных фильтр- 
прессах и отстаивают в баках под вакуумом. Подготовленный пря
дильный раствор, содержащий 6—9% целлюлозы, 6 —7% гидро
ксида натрия, 2,2— 2,3% серы и 82—83% воды, поступает на пря
дильную машину (процесс формования волокна). На рис. 15.11, а, б 
представлены схемы прядения бобинным и центрифугальным спо
собами (см. такж е рис. 15.10). Прядильный раствор из трубопро
вода /  при помощи зубчатого прядильного насоса 2 продавлива
ют через фильтр 3 и по стеклянной трубке — червяку 4 подводят 
к фильере 6. Фильера погружена в осадительную ванну 5. Струйки 
вискозы вытекают из нее в водный раствор коагулирующих реа
гентов (серная кислота, сульфаты натрия и цинка).

В осадительной ванне под действием электролитов происходит 
разложение ксантогената целлюлозы с образованием волокон из 
регенерированной целлюлозы:

Вискозные волокна далее подвергают вытягиванию и укладке 
при помощи центрифуг или бобин. При центрифугальном прядении 
из осадительной ванны волокна подхватываются прядильным дис
ком 8 и через направляющую непрерывно опускающуюся и под
нимающуюся воронку 9  поступают в центрифугу 10 (скорость вра
щения 6000— 10 000 об/мин). Н а центрифуге волокна закручива
ются и укладываются на ее стенке, образуя «кулич». Н а бобин- 
ной прядильной машине некрученые волокна наматывают на вра
щающуюся бобину 7, а крутку производят после отделки.

регенерирована*
целлюлоза
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гделка волокна произво
дится на бобинах и в куличе 
п включает операции: промыв
ку умягченной водой для у д а
ления электролитов, обработку 
раствором сульфита натрия 
д л я  удаления серы (десульфу
р а ц и я ) ,  отбелку, зам аслива
ние, сушку, перематывание, 
сортировку и упаковку.

На основе вискозы про
мышленность выпускает широ
кий ассортимент материалов: 
шелковые, штапельные и корд
ные ткани, пленочный целло
фан, искусственный каракуль.

Синтетические волокна. Их 
получают из синтетических по
лимеров — гетероцепных (по
лиамидов, полиэфиров, поли
уретанов и др.) и карбоцепных 
(полиакрилонитрила, политет
рафторэтилена, полипропилена и др.). Волокно к а п р о н  получа
ют из полиамидной смолы (поликапроамид) путем формования 
из расплава; исходную смолу получают термической полимериза
цией циклического мономера капролактама (лактам е-аминокап- 
роновой кислоты). Процесс идет в присутствии воды, инициирую
щей раскрытие цикла и полимеризацию с образованием линейной 
макромолекулы полимера:

Рис. 15.11. Схема прядения:
/ — трубопровод; 7 — прядильный иасое; S — 
фильтр; 4 — червяк; i  — осадительная ванна; 
< — фильера; 7 — бобина; в — прядильный 
диск; 9 — воронка; 10 — центрифуга

с = о
II ,С ' ''Nil

H , C v . C H ,  
HjC CH2

IIjO H O [-CO (C H ,),N H 1^,-C O (CH ,)5N H j

поликапроамид (капрон)

Полимеризация, вероятно, протекает по ступенчатому механиз
му; молекулярную массу полимера (рост цепи) регулируют добав
кой уксусной кислоты. Н а рис. 15.12 показана схема производст
ва капрона.

Капролактам в смеси с 5— 1 0 % воды и уксусной кислоты рас
плавляют в атмосфере чистого азота (аппараты / ,  2) и при по
мощи дозирующего насоса 3  подают в реакционный U-образный 
аппарат 4, снабженный тарелками для удаления воды и обогре
ваемый органическим теплоносителем (250°С). Полученный вязкий 
расплав полимера подают в фильеры 5, из которых струйки рас
плава, вытекая в шахту 6, охлаждаемую  воздухом, и затвердевая, 
при помощи приемных валиков 7 поступают на бобину 8. Затем
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Рис. 15.12. Схема установки для пропзвохст 
капрона: /
/ ,  2 — аппараты; 3 — насос; 4 —  U образный аппар/т; t  
фильера; 6 — шахта; 7 — приемные валики; 8 — бабина

волокно проходит операции вытяжки и 
крутки, промывается, сушится и подвер
гается перемотке с одновременным за 
масливанием.

Капрон  и другие полиамидные в 
локна обладают высокой прочностью па 
разрыв, превосходной устойчивостью к 
истиранию, эластичностью, устойчиво
стью к действию микроорганизмов.

Капрон используют для изготовления 
высококачественного корда, парашютов, 
приводных ремней и других технических 
изделий, а такж е предметов бытовога 
назначения.

П о л н а к р н л о н и т р и л ь н о е  в о 
л о к н о  ( н и т р о н )  получают радикаль

ной полимеризацией акрилонитрила (мономер) в водной суспен
зии в присутствии пероксидных соединений:

лСН2=  СН — I - С Н 2- С Н - 1

CN L CN

Раствор полимера в диметилформамиде подвергают формова
нию мокрым или сухим способом. Волокно, полученное из поли- 
акрилонитрила, плохо окрашивается и недостаточно эластично; эти 
недостатки успешно устраняются получением волокна из сополи
меров. Акрилонитрильные волокна но виду очень похожи на 
шерсть и применяются для  производства трикотажных изделий, 
ковров, мехов и др.

15 5.3. ПРОИЗВОДСТВО ПЛАСТИЧЕСКИХ МАСС

Пластическими массами называют материалы, содержащие в ка
честве основного компонента высокомолекулярные смолы, способ
ные при повышенных температурах и давлении переходить в пла
стическое состояние, формоваться под действием внешних сил и 
сохранять форму при эксплуатации. Многие пластмассы представ
ляют собой композиционные материал», в состав которых кроме 
связующей смолы (или смол) входят наполнители, пластификато
ры, стабилизаторы, смазывающие вещества, пигменты и красите
ли, отверждающие добавки. Каждый из этих компонентов придает 
пластмассе определенные свойства.

С в я з у ю щ а я  с м о л а ,  обладаю щ ая в процессе переработки

Лаптам
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текунестью и вязкостью, обусловливает сцепление компонентов в 
способную формоваться массу, переходящую через короткий про
межуток времени в твердое состояние. Применяемые смолы р аз
л и ч ает  по ряду признаков. По происхождению их делят  на при
родные и синтетические. Последние составляют свыше 90% всех 
с м о л , (применяемых в производстве пластмасс. По способу полу
чения! различают полимеризационные и поликонденсационные 
смольл  По свойствам и зависящим от них способам переработки 
в издания смолы делят на термопластичные и термоактивные. Со
держание смолы в композиции обычно составляет 40—50%. Мно
гие полимеризационные пластмассы состоят почти целиком из 
с м о л ы  it не содержат наполнителей.

Н а п о л н и т е л и  являются важным компонентом смеси; они 
придаю^ пластмассе ценные эксплуатационные свойства — проч
ность, Термостойкость и пр., а такж е снижают стоимость пласт
массовых изделий. В качестве наполнителей обычно применяют 
дешевы^, доступные органические и неорганические материалы в 
виде порошков, волокон, слоистых материалов: древесную муку, 
сажу, целлюлозу, текстильные очесы, стекловолокно, бумагу, ас
бест, гр»фит, слюду. Волокнообразные наполнители (хлопковый 
линтер, Стеклянное волокно) обеспечивают высокие прочностные 
свойства! графит повышает антифрикционные свойства; асбест 
и слюда обусловливают повышенную термостойкость. Наполнители 
составляют до 60 мае. доли в % пластмассы.

П л а с т и ф и к а т о р ы  — вещества, совмещающиеся со смолой 
(совместимость — это способность смолы растворяться в пласти
фикаторе), снижающие температуру перехода смолы в текучее 
пластическое состояние и тем самым облегчающие переработку 
в изделия. Пластификаторы такж е влияют на механические свой
ства материалов и повышают долговечность изделий из пластмасс. 
Увеличение количества пластификатора понижает прочность поли
мера на растяжение и сжатие, но при этом резко повышаются 
прочность на удэр и способность к растяжению. В качестве пласти
фикаторов применяют высококипящие жидкие, реже твердые ве
щества, такие, как фталаты, алкил- и арилфосфаты и др.

С м а л ы в а ю щ и е  в е щ е с т в а  вводят в композицию для 
облегчения выталкивания готовых изделий из пресс-формы (пре
дупреждения прилипания), к таким относят соли стеариновой кис
лоты, воски.

О т в е р ж д а ю щ и е  в е щ е с т в а  способствуют переходу смо
лы в неплавкое и нерастворимое (отвержденное) состояние. Сущ
ность отверждения заключается в сшивке линейных цепей макро
молекулы в трехмерную форму с поперечными связями. В каче
стве отвердителей применяют полиамины и другие вещества в з а 
висимости от природы исходной смолы.

Пластические массы представляют собой материалы с комплек
сом ценных свойств, позволяющих решать и сложные задачи со-
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SO 50 100 150
Температура, ’С

50 Ш  В ?  
Давление, т а

Рис. 15.13. Зависимость удлинения различных Рис. 15.14. Зависимость ско- 
высокомолекулярных соединений от температуры: рости полимеризации от
/  — полиэтилен высокого давления: I  — полиметилакри- давления 
лат: Л — полиэтилен низкого давления; 4 — поливинил
хлорид; j  — полипропилен

временной техники, и обеспечение обилия товаров бытового на
значения. Пластмассы сочетают в себе низкую плотность (900— 
1900 кг/м3, а у пенопластов до 100 кг/м3) с высокой механической 
прочностью; они такж е прекрасные диэлектрики, устойчивы к дей
ствию агрессивных сред, имеют низкую тепло- и звукопроводность. 
Имеются пластмассы, обладающие малым коэффициентом трения 
(антифрикционные материалы), и пластмассы с высокими фрик
ционными свойствами. Существенное достоинство пластмасс — это 
простота переработки их в изделия с высоким коэффициентом ис
пользования материала — до 0,90—0,95 (для металлов 0,5—0,6). 
Однако пластмассы имеют некоторые специфические недостатки, 
ограничивающие области их применения. Наиболее существенный 
недостаток — низкая термостойкость. У большинства пластмасс 
рабочая температура 60— 150°С, выше которой они деформируют
ся, теряют прочностные свойства (увеличивается процент удлине
ния, рис. 15.13). Потеря прочности связана такж е с их склонно
стью к старению под действием света, окислителей, агрессивных 
сред.

Полимеризационные пластмассы. К ним относятся полиэтилен, 
полистирол, поливинихлорид, полиметилметакрилат, фторопласты 
и др.

П о л и э т и л е н  получают цепной полимеризацией этилена: 
лСН2=С Н 2-* [ -С Н 2-С Н 2- ] я

Различаю т полиэтилен низкой и вышкой плотности, получае
мый соответственно при высоком и низком давлениях. При высо
ком давлении полимеризация этилена протекает по радикальному 
механизму, инициируемому кислородом или другими инициатора
ми (пероксидными), а при низком давлении — по ионному меха
низму с участием катализаторов. Д л я  получения полиэтилена
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Рис. 15.15. Схема установки для получения полиэтилена непрерывным методом 
при высоком давлении:
/ . 6. 9, /п .  18 — фильтры; 2 — компрессор; Л — водяной холодильник; 4. 8 — смаэкоотдели- 
тели; 5 —{буферная емкость; 7-— компрессор на 150—170 МПа; 10 — реактор; I I  —  газо- 
огделитела; 12 — шнековый приемник; 13 — ванна для полиатилена; 14 — фильтр-ловушка; 
IS — циклон; /7 — скруббер

низкой Плотности осуществляют полимеризацию в массе при д ав 
лении ISO М Па, температуре 180—200°С, в присутствии небольших 
количеств инициатора — кислорода(0,002%). Скорость полимери
зации и выход полиэтилена зависят от степени чистоты мономера 
(не ниже 99,9% ), количества инициатора, температуры и д авле
ния. На рис. 15.14 показано влияние давления на скорость поли
меризации.

Схема производства полиэтилена при высоком давлении не
прерывным методом представлена на рис. 15.15. Этилен (смесь 
свежего и обратного) проходит тканевый фильтр /  для очистки 
от механических примесей, смешивается с кислородом, поступает 
в четырехступенчатый компрессор 2, где сжимается до 35 М Па и 
охлаждается в водяном холодильнике 3. Сжатый этилен проходит 
систему очистителей — смазкоотделитель 4, буферную емкость 5 
и фильтр 6  — и подается в одноступенчатый компрессор 7, где сж и
мается до 150— 170 МПа, вновь очищается в смазкоотделителе 8 
и фильтре 9. Очищенный сжатый этилен поступает в трубчатый 
реактор 10, конструкция которого позволяет поддерживать опти
мальный режим процесса. Полученный в реакторе полимер и не
прореагировавший этилен поступают в газоотделитель 11, затем 
в шнековый приемник 12, где давление снижают до 0,5 МПа. По
лиэтилен из шнекового приемника выдавливается в виде жгута, 
охлаждается и гранулируется в ванне. Непрореагировавший эти
лен очищают и возвращают в процесс.

Полимеризацию этилена при низком давлении проводят с уча
стием катализатора — суспензии триэтилалюминия и тетрахло
рида титана в низкокипящем бензине. Этилен и свежеприготов
ленный катализатор поступают в реактор, где под давлением 0,3—
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0,4 М Па, при 80°С происходит полимеризация. Получаемый в н!тде 
суспензии в бензине полиэтилен отделяют на герметичной ценгри- 
фуге, многократно промывают метиловым, н-пропиловым спиртами 
для разложения катализатора и полной отмывки его следрв и 
окончательно отжимают на центрифуге. Порошкообразный «оли- 
этилен сушат (содержание остаточной влаги 0,15%) и гранулиру
ют. Указанным способом получают полиэтилен высокой плотности 
(0,94—0,96 кг/м3) с молекулярной массой 17 000—25000, отличаю
щийся от полиэтилена низкой плотности структурой макромоле
кул, обусловливающей кристалличность полимера, а следовртель- 
но, и его свойства (табл. 15.2).
Т а б л и ц а  15.2. Основные свойства полиэтилена

Полиэтилен Плотность.
кг/м*

Степень
кристал

личности.
%

Молеку
лярная
масса.

Л1г. ! 0 - 3

Температу
ра размяг
чения. *С

Прочность 
на) разрыв, 

Ткг/см’

Низкой плотности 920—930 4 0 -6 5 17-35 105— 120

Sто

Высокой плотности 940—960 8 0 -9 0 3 5 -7 0 126-135 2 2 0 —400

Полиэтилен имеет ряд ценных технических свойств, обеспечи
вающих разнообразное применение его в промышленности. Вы
сокая влагостойкость, химическая стойкость, высокая прочность на 
разрыв, устойчивость к действию микроорганизмов — все это в со
четании с эластичностью, сохраняющейся при понижении темпе
ратуры до —60°С, позволяет применять полиэтилен для изготов
ления труб, блоков, емкостей, в качестве упаковочного материала, 
защитных покрытий, для электроизоляцни кабелей. Полиэтилено
вые трубы используют для транспортировки различных жидких и 
газообразных веществ: воды, молока, кислот, щелочей и др.

Полиэтилен — термопластичный материал и перерабатывается 
в изделия главным образом методами экструзии и литья под д а в 
лением.

П о л и с т и р о л — очень распространенный термопластичный 
полимер. В промышленности его получают полимеризацией сти
рола в массе, в эмульсиях и суспензиях по реакции
ЛСН2:=СН ч

I
С6Н5

Г -С Н 2- С Н - 1  

[  C«Hs 1

Н а рис. 15.16 представлена схема непрерывной полимеризации 
стирола в массе. Процесс полимеризации стирола начинается в 
алюминиевом реакторе 3 (форполимеризатор), где при помощи 
змеевика поддерживают температуру 75—85°С и обеспечивают пе
ремешивание лопастными мешалками; д л я  предотвращения окис
ления стирола в реактор подают азот. Из реактора частично поли-
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Рис. 16.16. Схема установки для непре- СтирОЛ
рывном полимеризации стирола в массе:
/ — мерники стирола; г  — фильтры; Л — реакторы 
предварительной полимеризации; 4 —  полимери- 
мционнак колонна; 5 — обратный холодильник;
6 — м ина! 7 — измельчитель; / —V/ — секции 

чарги) колонны

меризованная масса (содержание 
полимера lb —2 0 %) стекает в по- 
лимеризацнонную колонну 4 из 
хромоникелевой стали. Секционное 
устройство полимеризатора позво
ляет регулировать температурный 
режим, «остепенно повышая темпе
ратуру до 235°С. Д л я  обогрева ис
пользуется высококипящнй органи
ческий теплоноситель. Расплавлен
ный полистирол выдавливают при 
помощи червячного пресса в ван
ну 6; получаемые при этом твердые 
прутки или ленты режут в измель
чителе 7.

Полистирол обладает прозрач
ностью, низкой плотностью (1,05 
к г /м 3), очень малым влагопогло- 
щением (0 ,04% ), хорошей химиче
ской стойкостью и высокими диэле
ктрическими и оптическими свой
ствами; он хорошо окрашивается. В изделия полистирол перера
батывают главным образом литьем под давлением и экструзией. 
Применяют его для изготовления деталей и изделий электроизо
ляционного назначения, оптической аппаратуры, предметов быто
вого потребления, фотооборудования, в строительной технике. На 
основе полистирола получают синтетические ионообменные смо
лы. Полистирол используют такж е для получения пенопластов.

П о л и в и н и л х л о р и д  получают главным образом полимери
зацией винихлорида в эмульсии или суспензии в водной среде в 
присутствии небольших количеств эмульгаторов и инициаторов: 
лСН2=СН-ч- Г- C H j - C H - '

I I
Cl CI

Н а рис. 15.17 представлена схема производства поливинилхло
рида непрерывным эмульсионным способом.

В никелированный автоклав /  с рубашкой и мешалкой из сме
сителя 5 подают воду, растворы эмульгатора и инициатора, а з а 
тем при разрежении вводят винилхлорид. В начале процесса под
держиваю т температуру около 45°С пропусканием через рубашку 
теплой воды, затем теплоту экзотермической реакции отводят
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Виниллмрид

j i ъ /~ Ы а _ ^
Раствор *1 

катализатора

*  j  Раствор 
эмульгатора

Полимер
Полимер

Рис. 15.17. Схема установки для производства поливинилхлорида непрерывным 
эмульсионным способом:
I. 2 —- автоклав; 3, 4 — приемник; 5 — смеситель; 6 — вращающийся барабан; /7 — распь 
тельная сушилка; в  — коагулятор; 9 — центрифуга; 10 — вакуум-сушилка

циркулирующим в рубашке и мешалке рассолом с температурой 
— 20°С; давление в автоклаве около 0,5 М П а; продолжительность 
процесса 40—60 ч. Эмульсию полимера из автоклава 1 переме
щают в автоклав 2 и непрерывно собирают в приемниках 3, 4, 
куда добавляют при перемешивании стабилизатор (соду). Выде
ление поливинилхлорида из эмульсии может быть осуществлено 
распылением на вращающихся барабанах  6, в распылительной су
шилке 7 или в коагуляторе 8. Коагуляцию осуществляют добавкой 
в эмульсию коагулянтов (Al2 (S 0 4) 3 и др.) с последующей про
мывкой полимера водой, отжимом на центрифуге 9  и сушкой в 
вакуум-сушилке 10. Полученная твердая поливинилхлоридная 
смола измельчается.

Поливинилхлорид представляет собой порошкообразный термо
пластичный материал аморфной структуры плотностью 1,4 кг/м*. 
Н а  основе поливинилхлорида получают винипласт (непластифици- 
рованный поливинилхлорид) и пластикат (пластифицированный 
поливинилхлорид). Д л я  получения винипласта поливинилхлорид 
последовательным вальцеванием при 70СС и каландрованием пре
образуют в пленку, из которой горячим прессованием получают 
винипластовые листы различной толщины. Винипласт перераба
тывают механическими способами, горячим формованием, он лег
ко сваривается и склеивается. Винипласт — коррозионно-устойчи
вый материал; его применяют для футеровки аппаратов, работаю
щих в агрессивных средах. ^

П ластикат получают смешением поливинилхлорида с пласти
фикатором (35—50% ), наполнителем (20%) и другими компонен
тами и обработкой смеси на вальцах. Пластикат, как и винипласт, 
обладает коррозионной стойкостью, имеет высокие диэлектриче
ские свойства, но отличается от винипласта большей эластично-
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стьюл П ластикат используют для нанесения защитных и электро
изоляционных покрытий, из него изготовляют искусственную кожу, 
лино.теум, непромокаемую тару, плащи.

Ф т о р о п л а с т ы  относятся к ценным фторсодержащим поли
мерам. Фторопласт-4 (политетрафторэтилен) и фторопласт-3 (по- 
литрифторхлорэтилен) получают водноэмульсионной полимериза
цией соответствующих мономеров по уравнениям реакции:
nC F2=C f 2~*- [—CFj—CFj—]„
nCF2=CffCl -*■ f—CFj—CFCI—] ,

Фторопласты обладают исключительной устойчивостью к дей
ствию сильно коррозийных сред: кислот, щелочей, окислителей; они 
имеют низкий коэффициент трения, превосходные диэлектрические 
свойства; Фторопластовые изделия (подшипники, вкладыши, элек
троизоляторы, детали контрольно-измерительных приборов) дли
тельное 'время работают в условиях агрессивных сред и в широ
ком интервале температур от — 190 до +260°С.

Поликонденсационные пластмассы. Важную для промышленно
сти группу полимеров составляют поликонденсационные смолы, 
к которым относят фенолоальдегидные, полиамидные, полиэфир
ные, эпоксидные и другие смолы.

Ф е н о л о а л ь д е г и д н ы е  с м о л ы ,  являющиеся основой фе
нопластов, получают поликонденсацией фенолов (фенол, крезолы, 
резорцин) и альдегидов (формальдегид, фурфурол) в присутствии 
катализаторов. Кроме основного вещества — смолы — в процессе 
реакции выделяется такж е вода. Строение, а следовательно, и 
свойства полимера обусловлены главным образом молярным со
отношением исходных реагентов и характером применяемого к а 
тализатора. Так, из одного и того же сырья — фенола и формаль
д е г и д а — получают разные смолы: новолачную (термопластичную) 
и резольную (термореактивную).

Н о в о л а ч н а я  с м о л а ,  образующаяся при взаимодействии 
избытка фецола с формальдегидом (молярное соотношение 7 : 6 )  
в присутствии кислого катализатора (НС1), имеет линейную струк
туру макромолекулы, является термопластичным материалом с 
обратимой плавкостью и растворимостью. Получение новолачной 
смолы протекает по уравнению реакции

Р е з о л ь н а я  с м о л а  (резол) — термореактивный материал; 
получают ее при взаимодействии фенола с избытком формальде
гида ( 6 : 7 )  в присутствии щелочного катализатора. В этих усло-
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— производство 316—322, 385-Т-389
— свойства 270, 314сл.
— электролитический 385—389
— энергоноситель 273, 314сл., 385 
Воздух 11. 13, 209, 341 
Волокно (а) 422, 439, 440
— вискозное 440—443
— искусственное 6, 438, 443
— синтетическое 439, 443, 444 

Высокомолекулярные соединения
(ВМС) 422сл., 425сл.

Выход продукта 22, 47, 51сл., 61, 65,
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78, 94, 96сл., 105— 107, 183, 333, 375, 
399, 405, 447

— действительный 34сл., 52, 330
— равновесный 34сл., 51, 330
— от теоретического 34сл.
Выход по току 383, 393

Газификация углей 308—313 
Гидратация 137, 397, 402, 418сл. 
Гидрирование 136, 313, 397 
Гидролиз 138, 397, 401

Движущая сила 39сл., 70сл., 101, 107, 
109, 115, 120, 130, 207, 344 

Дегидрирование 136, 137, 397, 405, 
408сл.

Дегидратация 138, 397, 405 
Десорбция 20, 47сл., 57, 76, 99, 103, 

106, 113, 218, 256, 328, 397, 409 
Декомпозиция 166, 171 
Дивинил (бутадиен-1,3) 137, 404сл. 
Дистилляция 39, 217 
Диффузия 20сл„ 108
— газов 51, 331
— жидкостей 51, 368
— коэффициент 40, 51, 66, 69, 84, 147, 

340
— твердого 51

Железо 338
— соединения 136, 365
— оксиды 136, 341 
Жидкофазные реакторы
— барботажные 98, 111сл., 128
— насадочные 111, 361
— с механическим перемешиванием

98, 452

Задачи исследования
------ анализ ХТС 171
------ оптимизация ХТС 171, 182
------ синтез ХТС 171
Закон(ы)
— аддитивности 58
— Генри 100, 105, 108
— действующих масс 25
— Кирхгофа 58
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— Ома 383
— распределения 27, 100, 105
— сохранения
------ массы 56, 175
------ энергии 57, 84, 175
— Фарадея 382сл.
— Фика 147

Избирательность (см. селективность) 
Интенсивность 8, 60, 78, 342 
Информационные переменные 169 (см.

также ХТС)
Калий 363, 365 
Кальций
— гидрокарбонат 211сл., 215сл.
— гидроксид 416
— карбид 415
— карбамид 372, 374 
Катализ
— газофазный 91, 98
— гетерогенный 144— 150, 221—224
— гетеролнтическнй 137— 139, 141, 

319
— гомогенный 143сл.
— гемолитический 134—137, 141
— жидкофазный 60, 91, 98, 110, 

140сл.
— микрогетерогенный 137, 143 
Катализатор(ы) 12, 163, 328слч

ЗЗЭсл., 341, 406, 408, 412, 41 Зел, 
418сл , 420, 434, 446, 452

— активаторы (промоторы) 152, 357
— активность 140— 150, 189, 356, 406, 

408, 421
— гетеролитического действия 137— 

139, 141
— гемолитического действия 134— 

137, 141, 357сл.
— носители (трегеры) ‘152, 337
— отравление 150— 152, 357
— селективность 140—142, 397
—Температура зажигания 157, 357
— термостойкость 140, 357 
Каталитический (е) реактор (ы) ЗЗбсЛ-,

342, 358сл , 404сл , 406, 408 Гч
— адиабатический (е) 72, 75 7 »  

155сл., 356сл.



— без теплообменного устройства
155, 157

— идеального вытеснения 68, 76сл.,
156, 159, 356сл.

— изотермический (е) 73, 75, 161 (см. 
также кипящего слоя)

— кипящего слоя 71, 154, 159— 162, 
291—293, 361, 409

— поверхностного контакта 154сл., 
342, 345

— политермический(е) 68, 74, 159сл,
335

— полного смешения 69—72, 77
— полочный (е) 155, 158, 335, 337,

358
— с движущимся катализатором 154, 

162, 292сл.
— трубчатый(е) 155, 159сл., 335
— шахтный (е) 156, 158, 335 
Каталитические реакции
— алкилирования 139
— гидратации 137сл., 402сл., 420сл.
— гидрирования 136сл., 313, 399
— гидролиза 138
— дегидратации 138, 405
— дегидрирования 137, 405сл., 408, 

416
— изомеризации 139
— крекинга 138, 291
— окисления 134—136, 342, 354сл.
— поликонденсации 138, 435
— полимеризации 138, 397, 434, 448сл.
— риформинга 139, 293 
Каучук 395, 401, 404, 422, 426 
Кислород 335, 342, 414, 440, 446 
Кислота (ы)
— азотная 338, 434сл.
— серная 190сл., 347сл., 401, 442
— соляная 341, 411, 413
— уксусная 402, 418, 443
— фосфорная 367, 370сл., 403сл. 
Коагуляция 39, 213 
Конденсация 397, 405 
Константа
— Генри 100
— равновесия 26сл., 41, 94, 101, 105, 

109. 115, 204, 339, 335, 399, 403, 406

— скорости процесса 39, 49, 53, 342
— реакции 68, 77, 80, 93, 101, 109, 

130, 163, 187, 288сл„ 311—318, 356,
397

Крекинг 90, 287
— гидрокрекинг'295, 297
— каталитический 291—294
— термический 289сл.
Кривая
— оптимальных температур 148,

ЗЗЗсл.
— отклика 80сл.
— равновесия 75, 148, 330, 333, 

356
Критерий (и) подобия 86, 103, 106сл., 

121, 130
— Аррениуса 86
— Архимеда 86
— Дамкелера 86
— Маргулиса 86сл., 106
— Нуссельта 86сл., 103, 121
— оптимальности (оптимизации) 170, 

183, 188
— Пекле 66сл., 80, 86
— Прандтля 121
— Рейнольдса 86, 121
— Фруда 86
— устойчивости 187
— Эйлера 86
— эффективности функционировая 

ХТС 187
Коксование 299—301 
Коэффициент (ы)
— адиабатический 73, 76
— диффузии 40, 51, 66, 69, 84, 91, 

101, 103, 108сл., 115, 130, 147,
340

— массопередачи 40, 44, 53, 101— 103, 
105, |07сл., 115, 188, 207

— расходный (е) 18, 205, 360
— теплопроводности 84
— теплопередачи !20сл., 187сл., 283
— температурный скорости реакции 

50

Магнит 363
— гидрокарбонат 211, 214сл., 217
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— карбонат 214 
Макромолекулы 422
— линейные 423, 427
— разветвленные 423, 427 
Метан 329, 395, 400, 410сл., 416сл.
— переработка 327, 416сл.
Метанол 3, 27, 168, 273, 398, 417, 448 
Метод(ы) (см. также ХТС)
— Бокса 183
— Гаусса 180
— итерации 178
— градиентный 183
— Ньютона 178
— симплекс 183 
Микроудобрения 363, 365—378 
Модель(и)
— диффузионная 79
— кинетическая 97, 107сл., 115сл.
— математическая 88, 169, 179
— физическая 69, 85
— ячеистая 81 
Мономер(ы) 404 , 422

Натрий 363
— гидроксид (едкий) 364, 413, 437,

440, 442
— сульфат 363
— хлорид 363 
Нефелин 208, 367 
Нефть 395
— добыча и подготовка 270—280
— перегонка 285сл.
— состав 280 
Нитрат(ы)
— аммония 365, 372сл.
— калия 365
— натрия 365

Объемная скорость 61, 64, 332, 403, 
408. 417 

Обжиг 11 Зел., 123-125, 351сл. 
Область протекания процесса
— диффузионная 20сл., 31, 51, 339сл., 

372
— внешне- 20, 62, 115сл., 119, 130
— внутри- 20. 115, 117, 119, 352
— кинетическая 20, 51, 62, 340

— переходная 20сл., 51 
Обогащение сырья 197, 365
— гравитационное 197
— грохочение 197
— термическое 203
— флотационное 199—203
— химическое 203, 205—207
— электромагнитное 199
— электростатическое 199 
Оптимизация ХТС 183сл. (см. хими

ко-технологические системы)
Очистка
— газов 328—329, 360—361
— газовых выбросов 246—261
— нефтепродуктов 295сл.
— сточных вод 232—246, 401 
Охрана природы 219—223, 323сл.

Параметричность 169, 178, 185 
Печь(и)
— барабанная вращающаяся 124— 

126
— ванная 126сл.
— доменная 123— 125
— кипящего слоя 120, 355
— полочная 120
— трубчатая 284сл.
— туннельная 123, 126
— циклонная 262
— шахтная 120, 122—125
— электрическая 127, 371 
Пиролиз 90—92, 263, 290, 297, 299—

305
Пластмассы 6, 395, 422, 438, 444 
Поверхностно-активные вещества 

(ПАВ) 201, 239, 395 
Полиакрилонитрил 423, 426 
Поливинилхлорид 423, 435, 446, 448 
Полимеры 422
— гетероцепные 426, 432
— искусственные 426, 440сл.
—^аярбоцепные 426, 446сл.
— поликонденсационные 428сл., 

435сл., 451сл.
— полимеризационные 428, 434, 446сл.
— природные 425, 436сл.
— синтетические 426, 443
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— термопластичные 428, 448, 451
— термореактивные 428сл., 451
— элементорганическне 426 
Полимеризация 397, 418, 422, 428,

429—435, 443, 446сл. 
Поликонденсация 432—435, 451, 453 
Полиоксиэтилеи 426, 428 
Полипропилен 435, 446 
Полистирол 423, 435, 446, 448 
Полиэтилен 426, 435, 446сл. 
Предельно допустимые концентрации 

(ПДК) 16сл., 231сл , 239. 247 
Принцип
— Боденштейна 431
— Ле Шателье 28, 330, 342, 400 
Производительность аппарата 8, 23,

60. 62 
Промышленные газы
— генераторный 310
— коксовый 305
— нефтепереработки 297
— полукоксования ЗОбсл.
— попутный 296
— природный 296 
Промышленные отходы
------ газообразные 220, 246—261
------ жидкие 221, 230—246
------ твердые 221, 227—229, 261—265
Процессы
— гетерогенный (е) 23, 64, 99— 103, 

113, 127—131, 368
— гомогенный (е) 23, 45, 64, 90сл
— обратимый(е) 25, 27
— периодический (е) 9сл., 64, 303
— необратимый(е) 25, 391
— непрерывный (с) 9сл., 64, 110, 120, 

128
— скорость 21сл., 29сл., 36
— экзотермический (е) 10, 25, 73, 76, 

210, 267, 274—276, 344, 399, 453,
— эндотермический(е) 12, 25, 51, 63, 

73, 120— 127, 210, 267, 408, 416
— циклический (е) 48, 223—225, 399

Равновесие
— реакции (й) 25сл., 105, 109, 115, 

329сл., 339, 397, 401, 433

— технологического процесса 25,
100, 101. 104, 114, 128 

Расчет (методы) ХТС 174
— декомпозиционный 175
— интегральный 174сл. (см. также 

ХТС)
Реактор(ы) (см. также каталитичес

кие реакторы)
— адиабатический 25, 72сл., 401
— изотермический 24, 67, 72сл., 409
— идеального вытеснения 24, 65сл,

99, 101, 120, 243, 283, 376, 420
— полного смешения 24, 68сл., 99,

101, 120, 154, 243, 420
— политермический 25, 72, 74сл., 319. 

401
Рсакция(и) (см. также каталитичес

кие реакции)
— гетеролитические 22, 402, 434сл.
— гемолитические 22, 326, 328сл., 

355сл., 399, 405, 446сл.
— порядок 44сл., 46
— синтеза 26, 326, 399, 422
— скорость 41, 84 , 325
— электрохимические 386, 388, 389—

398
Ректификация 163, 395, 401, 404, 409, 

444, 422 
Руда 195, 199, 203, 208

Селективность ЗЗсл., 232, 255, 382, 
397, 410 

Сера 163, 192, 351, 365
— оксиды 163, 165, 192
— получение 203, 208
Серная кислота 191, 260, 322, 347сл., 

358 (см. также кислоты)
Сернистый газ 351—354, 358—361, 

436
Серный колчедан 351—353 
Сероводород 247, 254, 259 
Синтез
— аммиака 47, 326, ЗЗОсл.
— метанола II, 47, 398
— микробиологический 15
— органический 395сл.
— полистирола 12, 448сл.
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— триоксида серы 356сл.
Синтез-газ 316, 395, 399 
Скрубберы) 401, 404, 407, 409, 413,

416
Смола (ы) 395, 420, 436, 444, 449, 451 
Сода 363, 365, 395 
Степень полимеризации 422, 429, 440 
Степень превращения 32сл., 44, 60сл., 

67сл., 73, 82, 117, 118, 225, 179 
Суперфосфат 7, 367 
Схема (ы) технологическая
— разомкнутая 176, 305, 345, 359, 

369, 373
— циклическая (замкнутая) 11, 177, 

225, 333, 335, 401

Тепловые эффекты 24, 58, 63, 73сл. 
Технологическая связь 167 
Топливо
— газообразное 271, 296—298
— жидкое 271, 278—296 (см. также 

нефть)
— твердое 270, 271, 299—314 (см. 

также уголь)

Углерод 365
— оксид 327сл., 395, 399
— диоксид 327сл., 375, 420
Уголь 6, 269, 400, 418 (см. также 

топливо твердое)
Уравнение(я)
— адиабаты 73, 76сл.
— Аррениуса 36, 49сл., 53, 77, 332
— Вант-Гоффа 28, 355
— изобары 28, 339, 355
— кинетическое 41, 45, 317, 331, 356

Фенол 412, 451 
Ферменты 12, 15 
Фильера 439, 442сл.
Фильтрация 234, 241, 364 
Флотация 199сл., 204, 363, 378, 395 
Формальдегид 15, 438, 451 
Фосфор 363, 365, 367, 439 
Фосфорит 367, 369

Хемосорбция 103, 105, 109, 254, 305, 
328, 343, 372 

Химизация 3, 6, 13— 16 
Химико-технологическая систе»ц 

(ХТС) Зел.. 8, 11, 164сл., 223, 2 2 4 ^  
227, 293, 327, 334, 346 (см. также 
расчет ХТС)

-------внутренняя структура 166—178 !.
------ замкнутая (циклическая) 11,

168, 223, 224, 225, 293, 333. 335, 
399, 401

------ надежность 188с л.
------ разомкнутая 168, 176, 305, 319,

345, 359, 373
------ чувствительность 186— 188
Хлор 16, 364, 395, 410, 437 
Хлорирование 397, 410, 414, 419 
Хлороводород 35, 410, 412, 435

Целевая функция 170сл., 178, 183, 187 
Целлюлоза 363, 422, 425, 436сл., 440, 

442, 445 
Цеолит(ы) 292, 406 
Циклические системы II, 399, 403

Чувствительность ХТС 82, 178, 186— 
188

Экология 16, 218сл.
Эксергия 192сл.
Электролиз
— воды 385—389
— расплавов 379—382
— раствора хлорида натрия 384— 

394
Энергия активации 49, 53, 146, 332 
Этанол (этиловый спирт) 402сл., 42' 
Этилен 401, 413, 422, 447

Ядохимикаты 7, 14, 395 
Яды контактные 189, 151, 328, 336,

341



Оглавление

П редисловие.....................................................................................................................  3

Ч А С Т Ь  П Е Р В А Я  
ТЕОРЕТИЧЕСКИЕ ОСНОВЫ 
ХИМИЧЕСКОЙ ТЕХНОЛОГИИ

Г л а в а  I. Значение и развитие химической промышленности в СССР 6

1.1. Значение химической промышленности для технического прогрес
са и удовлетворения потребностей населения ..................................... 6

1.2. Развитие химической промышленности в С С С Р .............................. 7
1.3. Основные направления развития химической техники и техно

логии ................................................................................................................... 8
1.4. Проблемы жизнеобеспечения и химическая промышленность . . 13
1.5. Качество и себестоимость химической продукц и и ............................. 17

Г л а в а  2. Основные закономерности химической технологии ..................... 20

2.1. Понятие о химико-технологическом п р о ц ессе................. - .................. 20
2.2. Классификация химико-технологических п р о ц ес со в .........................  22
2.3. Равновесие в технологических процессах . . : ................................  25

2.4. Скорость технологических п роц ессов ..................................................... ' 2 9
2.5. Способы увеличения скорости п р о ц е с с а .............................................. 45
2.6. Технологические р а с ч е т ы ...........................................................................  54

Г л а в а  3. Химические р еа к то р ы ............................................................................. 59

3.1. Требования, предъявляемые к химическим реакторам . . . .  60
3.2. Классификация химических р е а к т о р о в .................................................. 63
3.3. Сравнение реакторов с различными гидродинамическими и темпе

ратурными р еж и м а м и ..................................................................................  76
3.4. Проведение ХТП в реальных р е а к т о р а х .............................................  79
3.5. Устойчивость работы р е а к т о р о в .............................................................. 82
3.6. Принципы моделирования ХТП и р еа к то р о в .....................................  83

Г л а в а  4. Некаталитические процессы и р еак то р ы ......................................... 89

4.1. Гомогенные процессы и р е а к т о р ы .........................................................  90
4.2. Закономерности гетерогенных п р о ц ессо в .............................................  99
4.3. Процессы и реакторы для системы газ — жидкость (Г—Ж) . . .  ЮЗ
4.4. Процессы и реакторы в системе газ — твердое (Г—Т ) ................  113
4.5. Процессы и реакторы для системы твердое — жидкость (Т—Ж) 127

461



4 6. Процессы в системах твердое — твердое (Т—Т), жидкость — жид- 1
кость (Ж —Ж ) и м ногоф азны е................................................................. .....13.

Г л а в а  5. Каталитические процессы и р еа к то р ы ................................................. 13»
5.1. Сущность и виды к а т а л и з а ...................................................................... .... 13*  I
5.2. Гомогенный и гетерогенный к а т а л и з ..................................................... .... I43
5.3. Свойства твердых катализаторов и их приготовление...................... 152
5.4. Каталитические р е а к т о р ы ............................................................................... 153

Г л а в а  6. Химико-технологические системы ( Х Т С ) ...................................... ....164

6.1. Определение понятия ХТС. Структура Х Т С .......................................... 154
6.2. Классификация переменных величин, характеризующих работу

ХТС • • ............................................................................................................... ....1681
6.3. Оценка свойств Х Т С .........................................................................................170
6.4. Типовые задачи синтеза, анализа и оптимизации Х Т С .....................171

Расчет ХТС ....................................................................................
6.6. Особенности задач оптимизации Х Т С ......................................................182
6.7. Чувствительность Х Т С ............................................................................... ....186
6.8. Надежность Х Т С .......................................................................................... .... 188
6.9. Энерготехнологические системы. Эксергетический анализ . . . .  191

Г л а в а  7. Сырьевые проблемы химической промышленности.........................194

7.1. Характеристика и запасы с ы р ь я ............................................................. ....195
' 7.2. Принципы обогащения с ы р ь я .................................................................. ....196
7.3. Комплексное использование с ы р ь я .............................................................207
7.4. Воздух и вода как сырье химической промышленности.....................209
7.5. Промышленная водоподготовка.................. * .............................................213

Г л а в а  8. Основы промышленной эк о л о ги и ...................................................... ....218

8.1. Основные положения эк о ло ги и ................................................................. ....219
8.2. Экологические проблемы химической технологии ............................. ....222

8.3. Сточные воды промышленных предприятий и методы нх очистки 230
8.4. Очистка промышленных газовых вы б р о со в ......................................... ....246

8.5. Утилизация твердых о т х о д о в ..................................................................  261

Ч А С Т Ь  В Т О Р А Я
ВАЖНЕЙШИЕ ХИМИЧЕСКИЕ ПРОИЗВОДСТВА

Г л а в а  9. Энергетические проблемы химической технологии и переработ 
ка горючих ископаем ы х......................................................................................

9.1. Потребление энергии в химических производствах.................
9.2. Энергетические ресурсы химической промышленности . . . .
9.3. Энергетическая проблема и ее перспективы ..............................
9.4. Рациональное использование энергии химическая энерготехно 

логия ..........................................................................................................
9.5. Переработка жидкого и газообразного т о п л и в а ........................
9.6. Химическая переработка твердого т о п л и в а .................................
9.7. Способы крупномасштабного производства водорода . . . .
9.8. Направления охраны природы при переработке горючих нскопае

МЫХ • | • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • *

266

267
269
271

274
278
299
314

323

462



Г л а в а  10. Технология связанного а з о т а ..........................................................  324
10.1. Методы фиксации атмосферного а з о т а .............................................. 325
10.2. Технология а м м и а к а ..................................................................................  327
10.3. Технология азотной к и с л о т ы .................................................................. 338

Г л а в а 11. Производство серной к и сл о ты .........................................................  347

11.1. Свойства, применение и способы получения.....................................  347
11.2. Производство сернистого г а з а ..............................................................  350
11.3. Контактный способ производства серной к и сл о ты .........................  354

Г л а в а  12. Минеральные соли и у д об рен и я .....................................................  362

12.1. Применение минеральных солей и удоб рен и й .................................  362
12.2. Способы получения с о л е й ......................................................................... 363
12.3. Классификация минеральных у д о б р ен и й ...........................................  365
12.4. Фосфорные у д о б р е н и я ..............................................................................  367
12.5. А зотны е'удобрения.....................................................................................  372
12.6. Калийные удо б р ен и я ..................................................................................  377

Г л а в а  13. Электрохимические прои зводства...................................................378

13.1. Основные направления применения электрохимических произ
водств ..............................................................................................................  379

13.2. Теоретические основы электролиза водных растворов и расплав
ленных с р е д .................................................................................................. 380

13.3. Электролиз в о д ы .........................................................................................  385
13.4. Электролиз раствора хлорида н а т р и я ..............................................  389

Г л а в а  14. Органический с и н т е з ........................................................................... 395

14.1. Сырье органического с и н т е з а .................................................................  395
14.2. Процессы органического с и н т е з а ..........................................................  397
14.3. Синтез метилового с п и р т а ......................................................................  398
14.4. Производство этилового с п и р т а ...........................................................  402
14.5. Получение бутадиена-1.3 (д и в и н и л а ).................................................. 404
14.6. Хлорирование парафинов и их галагенопроизводных.................. 410
14.7. Хлорирование б е н з о л а ............................................................................... 412
14.8. Проблема использования хлороводорода. образующегося в про- * 

цессах хлорирования углеводородов ................................................... 412
14 9. Производство ацетилена и его переработка.....................................  415

Г л а в а  15. Высокомолекулярные соеди н ен и я...................................................  422

15.1. Состав и основные свойства В М С ...................................................... 422
15.2. Классификация В М С .................................................................................  425
15.3. Физико-химические основы получения В М С .....................................  428
15 4. Основные методы получения В М С ...................................................... 434
15.5. Производство важнейших полимерных м атер и ал о в ...................... 436

Список л и тературы .......................................................................................................  454

Предметный у к а за т е л ь .................................................................................................  455



Мухленов Иван Петрович, Горштейн Александр Ефремович,
Тумаркнна Евгения Семеновна, Кузичкин Николай Васильевич

ОСНОВЫ ХИМИЧЕСКОЙ ТЕХНОЛОГИИ

Зав. редакцией С. Ф. Кондрашкова. Редактор В. Н. Бораненков 
Мл. редактор J1. С. Макаркина. Художник В. В. Гарбузов. Худож 
ственный редактор Е. Д. Косырева. Технический редактор Г. А. Фсп 
сова. Корректор В. В. Кожуткина.
ИВ № 8781
Изд. № ХНМ 899. Сдано в набор 2М5.90. Подп. в печать 14.11.90. Формат 60> 
Х88'/|«. Бум. офс. № 2. Гарнитура литературная. Печать офсетная. Объев 
28.42 уел. псч. л .+0.123 уел. печ. л. форзац. 28,54 уел. кр. отт. 30,40 уч.-иэд. л.Н 
+0.24 уч.-изд. л. форзац. Тираж 23 000 экз. Зак . № 384. Цена 2 р. 20 к.

Издательство «Высшая школа», 101430, Москва, ГСП-4, Неглинная ул., Д. 29/14.

Московская типография М  8 Государственного комитета СССР по печати.
101898, Москва, Центр, Хохловский пер., 7.

Учебное издание


